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RESUMQ

Colunas de destilacio, em geral, constituem uma i':‘a§50 significativa  do
investimento de capital ¢ do custo de produgio de plantas quimicas. Portanto, necessitam ser
projetadas ¢ controladas para manterem-se nas condigdes operacionais étimas. Descnvolveu-se
uma estratégia de controle de composicio para uma coluna de destilagio pertencente a uma
planta comercial de produgio de cloreto de vinila. Algumas particularidades dessa coluna e dos
requisitos do sistema de controle propiciam a este estudo de caso aspectos ndo usuais. Trata-se
de destilagho multicomponente de alta pureza, com alfa razdo de refluxo, onde a misiura
comparia-se de forma azeotrdpica. As respostas em matha aberta 4 uma perturbacio na carga
térmica do refervedor sao caracierizadas por substancial sobrelevacgio ¢ inversdo. Os requisitos
do sistema de conlrole sao incomuns por inclufrem confrole de conceniragio de dois
componenies, em nivels de concentragio de partes por milhdo, em uma mesma corrente, sendo
que um deles tem volatilidade intermedidria na mistura. A coluna apresenta dificuidades de
estabilizaghio da concentragiio desse componente. Evidenciou-se esta dificuldade através da
avaliagdo das condigdes operacionais atuais da coluna. O projeto de um sistema de controle para
LM processe com as caracleristicas cifadas representa um imenso desafio. Apresentou-se uma
breve revisdo da literalura sobre as estruturas de controle em colunas de destilagio e, através de
decomposicio por valores singulares ¢ matriz de gashos relativos, estabeleceu-se a segunda
varidve] a ser controladz ¢ definiv-se o cmparelhamento que proporciona a  melbor
controlabilidade. Parlindo-se de dados discretos, resultantes de respostas em malha aberta do
modelo rigoroso, obteve-se um modeio dindmico linearizado, na forma de oito fungdes de
transferéncia. Demonstrou-se goe o ajuste das fungdes de transfeséncia proporcionog suficiente
precisio, mesmo para a resposta que € intensamenie inversa. A estratégia de controle por
realimentagiio descentratizado foi utilizada, Para fins de sintonia ¢ sintese de controladores
desacopladores e antecipatdrios fisicamente realizdveis, reduziu-se a ordem de duas das funges
de transferéneisa. Para a sintonia dos controladores Proporcional-Integral, comparou-se ©
desempenho de cinco métodos que se baseiam em modelos aproximados para primeira ordem
mais tempo morto. No simulador Aspen Dynamics™, verificou-s¢ o desempenho da sintonia
obtida, frente a assimetria € a ndo linearidade do modelo rigoroso. Os casos simulados com as
duas malhas fechadas ndo apresentam resuliados satisfatdrios em fungio do forle acoplamento.

Avsliou-se o desempenho de controladores desacopladores com a finalidade de reduzir a
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interagio cotre as mathas. Evidenciou-se que desacopladores explicitos ndo proporcionam
respostas satisfatonas para este processo. O caso estudado enquadra-se na categoria dagueles que
o emparelhamento de varidveis recomendado pelos mélodos baseados cm ganhos de estado
estaciondrioc nfio € adequado. Demonstrou-se gque a implementagiio de controladores
antecipatdrios projeiados individualmente leva o sistema 4 instabilidade ¢ que a resposta
apresenta desempenhbo muito superior se esses controladores forem projetados conjuntamente.
Concluiu-se por recomendar a implementacio du estratégia de controle de concentragio apenas
do principal componenie de inferesse, ulilizando controladores por realimentagio e

antecipatorios.
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ABSTRACT

Distillation columns usually constitute 2 significant fraction of capital investment
and production cost in chemical plants. Therefore, they need to be properly designed and
controlled to achieve optimam operating conditions, A composition control strategy for a
Distillation column, which is part of a vinyl chloride commercial plant, was developed. Some
special properties of this column and of its control syslem requirements make this case study
exhibit unusual aspects. This process s 4 high purity multicomponent distittation column, with a
very high reflux ratio, where the mixtare shows an azeotropic behavior. The open loop responses
to a disturbance in rebotler heat duty are characterized by huge overshoot and inverse response.
Control system requirements are uncornmon for including two components concentration control
in the same stream, where components concentration is in parts per million and one of the
components has intermediate volatility in the mixture. The column has difficulties for keeping
key component conceniration steady and this is shown through current operational conditions
evaluation. Designing a control system for such a process may represents a huge challenge. A
brief literatore review on Distillation columns control structures is presented and, using singular
values decomposition and rclative gains maltrix tools, it was established a second controlled
variable and a pairing that provides best controllability. An eight transfer funclion linearized
dynamic model was identificd from a rigorous dynamic medel open loop responses discrete data.
It was demonstrated that transfer funciions fitting provided accurate results when compared to
rigorous model data, even for the strongly inverse response. Decentralized feedback control was
used. For purpose of tunning and synthesis of physically realizable decoupling and feed{orward
controllers, two out of eight transfer functions had their order decicased. For Proporcional-
Integral controllers tunning, performance of five first order more dead time model based tenning
methods were compared. Using a commercial simulator, performance of chose tuning parameters
were checked against rigorous model asymmeiry and non linearity in a very wide range of
setpoint changes. Most cases simulated with both control loops closed do not show satisfactory.
responses due 1o very strong interaction. Explicit decouplers were evaluated to reduce the degree
of interaction between the loops. They do not provide satisfactory performances for this process.
This case study fits in the category of those processes where recommended pairing by methods
based on steady-state gains is not suitable. It was shown that use of individually designed

fecdforward controllers takes this process to instability, while jointly designed feedforward
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controllers exhibit much superior performance responses. Finally, this case study conclude that
decentralized feedback control siralegy do not perform well if both loops are closed in this
column and recommends the use of composition control only for the key component, in a single

toop fashion with fecdback and feedforward controllers.
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NOMENCLATURA

vazao de produto de base (kg/h)

variavel controlada

vazlo de destilado ou vazio de retirada de topo (kg/h)
vazio de retirada de dgua pelo decantador (kg/h)
varidvel de distirbio

erto ou diferenga entre o ponlo de referéncia e a varidvel de processo
erro quadritico

erro quadratico tolal

func¢io de transteréncia no dominio do tempo

vizilo de alimentagio {kg/h)

fungio de transferéncia do controlador por realimentagio
fungie de transferéneta do controlador anlecipatario
fungio de transferéncia de distirbio ou carga

funcio de transferéneia de processo

fungio de transferéncia de processo desacoplado

ganho do conirolador

ganho critico ou ganho maximo do controlador

ganho de processo sem a aplicagio dos falores de escula

ganho de processo normalizado (apds aplicagio dos futores de escala) (9/9

,,
vazio de refluxo (kg/h)

1nvenidrio ou nivel da base da coluna

inventédrio ou nivel do vaso de refluxo

variavel manipulada

periodo critico ou periodo correspondente & K,

carga €rmica do condensador (keai/h)

carga trmica do refervedor (keal/h)

pozil.e de referéncia

tempo (h)

matriz que contém o8 vetores singulares esquerdos

vazio de vaportzagio ou malriz cuja transposta contém vetores singulares direilo

)



X{1)
X
X81
X3z
XD
X132a
X
Xia
Xp2p
X
X4
Y ast s
Y ur

Y,

Xi

perturbagio aplicada, normaimente degrau

composicdo da fase Hauida da base (ppmr ou % p/p, depeadendo do componente)
concentragio de CCly (letractoreto de carbono) na fase Hquida da base (ppm p/p)
concentraglio de CHC; (cloroidrmio) pa fase liquida da base (ppm p/p)
composigao da fase liquida do destilado (% p/p)

concentracio de 1,2-EDC (1,2 dicloroetanc) na fase Hauida do topo (% p/p)
concentragao de CCly (telracloreto de carbone) na alimentacio (ppm p/p)
concentragio de 1,2-EDC (1,2 dicloroctana) na alimentacio (% p/p)
concentragio de CHCly (doroformio) na alimentacio (ppm p/p)

concentragio de benzeno na alimentagio (ppm pfp)

concenlragdo de dgua na alimentacdo {ppm p/p)

valor previsto pelo modelo rigorose (absoluto)

valor previsto pelo modelo rigums.o {desvio)

valor previsto pelo modelo linear simplificado (funcoes de transferéneta) (desvio
& i

Letras Gregas

n
A

Te
Th
T
0
¢

Subserito

matri'}, dos vatores singulares

matriz de ganhos relativos (RGA)

elementos da matriz de ganhos relativos (RGA)

desvio ou diferenga entre dois valores de uma mesma vitidvel
constaate de tempo do processo (1)

constante de tempo desejada para a resposta em malha fechada (h)
tempo derivativo (h)

tempo integral ou tempo de retnicio (Mreset"” (h)

tempo morto ou atraso por transporte (h)

indice da varidvel controlada

indice da vartavel manipulada
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1._OBJETIVO E MOTIVACAO

O objetivo deste trabalbo & desenvolver e propor uma estratégia de controle de
processo, preferencialmente utilizando a abordagem de controle cléssico, para uma coluna de

destilagio multicomponente de alfa pureza, que apresenta um comportamento azeotrdpico.

A referida coluna faz parte do sistema de purificagio do 1,2-dicloroetano’
(1,2-EDC ou CoHsClz) de uma planta comercial de produgio de cloreto de vinila® (MVC ou
CoHsCl). Cloreto de vinila € a principal matéria prima para a produgho de policloreto de vinila

(PVC), um dos termoplésticos mais consurnidos no mundo.
Os principais problemas relacionados & coluna em estudo séo :

* Dificuldade de estubilizagio da copcentragio de um dos componentes de
interesse (de ponto de ebulicio intermedidrio) no produto de base ;
*»  Corrosac no corpo da torre, bandejas, condensador, vaso e tubulagdes de

refluxo,

Esle estudo contempla o primeiro problema acima indicado e utiliza vm modelo
dindmice rigoroso proposto em Silva (2002). A motivagio pela abordagem de controle cldssico ¢
decorrente do fato da planta onde a coluna estudada encontra-se instalada possuir um sistema

digital de controle distribuido’® (SDCD) que suporta essas técnicas.

' Peso molecular $9 ; Densidade 1,26 (20720) ; Temperalura de ebuligia 83,7°C (1 atm). As propriedades fisicas
citadas neste trabaiho foram obtidas em Perry, R, Green, D.W., Chemical Engineers Handbook, 7 Ed.,
McGraw-Hill, :

2 Peso molocular 62,5 ; Densidade 9,91 {25/25) ; Temperatora de ebuligio -12,9°C {1 atm).

* O referido sistema digital possui limitada capacidade de programagio em seu Fortran residente, o que impede a
implementagio de algorilmos mais claborados rodando nele préprio. Seu protecolo de comunicagso € proprictirio ¢
sua inferlace para protocolos abertos teve a comercializagio descontinuada, impedindo o uso de plataformas PCa
ele acopiada.



2. INTRODUCAQ

Este capitulo apresenta como esta dissertagio encontra-se estruturada, bem como
uma revisio bibliogrifica introdutdria sobre colunas de destilagio ¢ controle de processo por

realimentacio.

2.1. Estrutura do Trabalho

Ao invés de dedicar um capitulo especifico para a revisdo da literatura, as citagdes
ocorrem a0 longo do desenvolvimento do trabalho. No Capitulo 3 o processo em estudo &
descrito e as condigbes operacionais atuais da coluna sfio analisadas detalhadamente. Alguns
aspectos incomuns sao destacados, de forma a caracterizar adequadamente o problema ¢

estabelecer 08 objetivos do sistema de controle.

0O Capitulo 4 concentra-se na escolha das varidveis controladas ¢ manipuladas.
Uma revisdo da litcratura sobre as estruturas de controle em colunas de destilagio & apresentada,
A redugfo da dimensiio do sistema multivaridvel € realizada através de um julgamento de
engenharia. Algumas técnicas quantitativas baseadas em dados da coluna em estado estacionirio,
tais como Decomposicio por Valores Singulares e Matriz de Ganhos Relativos, sdo utilizadas

para a escolha das varidveis ¢ para ¢ melhor emparethamento.

O modelo dindmico da coluna de destilagio em estudo ¢ abordado no Capitulo 5,
iniciando-se com uma breve descrigio dos tipos mais freqlientes de simplificagGes ¢ as respostas
em malha aberta do modelo rigoroso. O modelo dindmico linearizado, na forma de fungdes de

transferénciy, e o procedimento utilizado para a obtengio das mesmas séo também apresentados.

A sinlonia dos controladores por realimentacio ¢ visia em detalhes no Capitulo 6,
assim como a visdo geral das vérias situages simuladas nos capitulos subseqiientes. Os capitulos
7, 8 ¢ 9 apresentam as respostas para 0s problemas serve e regulador para diversas situagtes e

gstratégias de controle, ou seja, com & presenga ou auséncia de controladores desacopladores ¢



confrofadores anlecipaiSrios, controle de composicio de um componente ou de dois

componentes,

Finalmente, um balango cntre os objetivos e os resultados alcangados, as
principais conclusdes deste trabalho, algumas recomcndagdes para futuros estudos e as

referéncias bibliogrificas estio nos Capitulos 10, 11 e 12, respectivamente.

2.2, Destilagao

Apesar de muitas previsOes contririas ac longo dos anos, deétilagio permanece o
método de separaghc mais tmportante na industria quimica e petroquimica (Luyben, 1992).
Apesar de sua maturidade tecnoldgica, a diversidade de misturas, eSpccifi'cagécs ¢ configuraches
encontradas na engenharia quimica tornam o processo de separagio um problema especifico para
cada situagdo (Luyben ,1987). Talvez por esta razio, o nimero de publicacGes sobre colunas de
destilacio mantém-se elevado. Os artigos abrangem desde a modelagem matematica até o estudo
de processos especificos. Entretanto, apenas uma pequena fragio desses artigos trata de sistemas

onde ocorre a presenga de azedlropos.

Na destilagiio azeotrOpica convencional ¢ adicionado um componente, chamado
de agente de arraste, cuja finalidade € formar um novo azediropo com um dos componentes
inicislmente presentes na mistura. Este novo azebtropo formado € removido como produte de
topo ou de base, dependendo do tipo do azedtropo (de minimo ou de maximo), enquanio que a
oufra mistura ¢é rcmovida na extremidade oposta. Em um grande niimero de situagdes, €
conveniente gue o novo azedlropo formado seya heterogéneo (duas fases liquidas) nas condicdes
existentes no vaso de refluxo para que ocorra uma scparagio por decantagio. Em geral, a
utilizacdo de uma segunda coluna faz-se necessdria para proceder com a recuperacdo do agente
de arraste, o qual retorna A primeira. Entretanto, em alguns processos o agente de arraste nfio €
adicionado & o azedtropo {ou a mistura com comportamento azeotrépice) forma-se apenas no

interior da coluna.

Enguanto & formagho de duas fases Hauidas no tambor de refluxo ou decantador

pode ser muito convenients, ¢ seu aparecimento no interior da coluna pode vir a ser um grande



problema’, por reduzir drasticamente a eficiéncia dos pratos (Davies ef al., 1987). Todavia, esta
posigdo ¢ contestada por outros autores (Ashton ¢t al., 1987, Herron et al., 1988, Davies ef al,
1991). As referéncias deste pardgrafo foram citadas por Widagdo e Seider (1996), ¢m um artigo

de revisio bibliogrifica sobre destilagio azcolrépica.

Apesar de ser atrativa do ponto de vista energético, a destilaciio azeotrépica pode
apresentar alguns inconvenientes telacionados 3 operaglio, lais como miltiplos estados
estaciondrios ¢ alta instabilidade quando submelido a pequenas variagSes nas condighes

operacionais (Magnussen et al., 1979, Prokopakis ¢ Seider, 1983, Rovaglio e Doberty, 1990),

Colunas de destifagdo, em geral, constituem uma fragio significativa do
investimento de capital e do custo de produgido de plantas quimicas ¢ refinarias. A
disponibilidade de técnicas priticas para auxilio a0 desenvolvimento de sistemas de controle
eficazes e confidveis para uma operagiio eficiente ¢ segura €, portanto, muilo importante.
Colunas de destilagio representam problemas de controle desafiantes. Elas sio altamente
multivaridveis, usualmente muito ndo lineares, apresentam restrigdes ¢ $do sujeitas a muitos
distirbios. Portanto, o projeto de seus sistemas de controle nio 6 uma tarefa trivial (Luyben,
1992). |

Destilagiio ¢ uma operagio upitdria de alto consumo energélico ¢ necessita,
portanto, alcangar e manter as condigbes operacionais Stimas. O objetivo do controle € cancelar
ou minimizar os efeitos de distirbios sobre as varidveis controladas através de variacles
minimas nas varidveis manipuladas. Outras vezes esta operagio tem sido considerada como
desafiante aplicaciio de otimizacio e controle avangado, visto que o ponto de operagio 6timo
normalmenie localiza-se préximo as restrigbes ¢ a operagio da coluna neste ponto € um objetivo

importante,

A necessidade de pesquisa percebida pela industria estd mais relacionada &
engenharia de controle do que simplesmente ao desenvolvimento de algoritmos. Geralmente os
problemas encontrados sdo : defini¢io das varidveis de controle, avaliagio do modelo empirico a

pariir de identificagio de sistemas, defini¢do das fontes de um problema de falhas de controle,

* Coluna com decantador interno ndo estd sendo considerada.



projeto de um sistema de controle para a planta infeira e estimativa quantitativa dos beneficios na

implementag¢do de um sistema de controle.

2.3, Controle por Realimentagao ("feedback")

Exceto onde indicado o contrdrio, esta subsegio baseou-se no artigo de Astrém e
Higglund (2001). O controlador Proporcional-Integral-Derivativo (PID) ¢, de longe, a forma
predominante de controle por realimentacio em uso atwalmente, Mais de 90 % dc todas as
malhas de controle sio PID’. As agdes de controle por realimentacio proporcional, integral e
derivativa atestam que o algoritmo PID considera implicitamente os erros de controle do
presente, passado ¢ futuro. E a primeira solugio a ser temada quando controle por realimentagio
€ usado ¢, se 08 requisitos de performance ndo forem extremos, € surpreendente o quanto pode
ser obtido com uma estratégia tdo stimples. Muitas estratégias de controle mais elaboradas podem

ser eliminadas se clas forem comparadas com PID bem sintonizados.

A partir da década de 1980, a proliferacio de computadores digitais cada vez mais
poderosos e baratos, tanto na industria como para uso pessoal, vem permitindo o surgimenio de
técnicas mais sofisticadus de controle, tais como o controle preditivo ¢ o controle com
inteligéncia artificial. Todavia, na maioria das vezes, esses controladores sdo usados como uma
camada supervisora, em wima estrutura cascata, estabelecendo pontos de referénceia ("Sclpoihts")
para controladores PID que constivem uma camada mais inferior. Isto requer que esscs blocos
PID estejam bem sintonizados. Parte das melhorias creditadas a estratégias mais avangadas
aplicadas na industria deve-se, de fato, & adequada sintonia das malhas bédsicas, & especificagio ¢

manutengio mais cuidadosas de sensores ¢ elementos finais de controle.

Além do crescente interesse pelas técnicas mais elaboradas de contrale, que
demandam mualhas bdsicas PID melhor projetadas e sintonizadas, o surgimento da sintonia
antoméatica tem renovado o interesse pelo controle PID nos ltimos 10 anos. Controladores PID
nio sio adequados para sistemas forlemente nao lineares. No enlanto, podein tornar-se atrativos
quando usados em conjunto com procedimentos de anto-sintonia, reduzindo o esforgo requerido

para aplicacdo de ganho programdvel ("gain schedule™),

* A maioriz dos contreladores instalados é, na realidade, PI, porgue a-agio derivativa nio & muito usada.
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Em processos multivaridveis, tais como colunas de destilagiio, a utilizagio de
controladores PID resulta uma estrutora descentrabizada ou malhas moliplas (“multi-loap”),
conforme exemplificado na Figura 1 para um sistema 2x2, onde Gy representa os controladores

PID, Gp;; as fangbes de transferéneia do processo e CV; as varidveis controladas.

cvi
Gy e G;,u s
ey oz
} > Foy
cv2
¥ Gz > ﬁpzz 3

Figura 1 - Controle por realimentacio descentralizado (TITO%.

A maioria das colunas de destlagao na indusiria sio controladas por sistemas
deste tipo, que sio mais ficeis de serem compreendidos e ressintonizados’. No entanto, implicam
em correspondéncias fixas entre as varidveis controladas ¢ manipuladas. Outro problema com
controle descentralizado ¢ a falta de tratamento as restrigbes. Esses dois aspectos podem Hmitar o
desermpenbo do sistema (Lundstrém ¢ Skogestad, 1995). Todavia, mesmo que a aplicacio de

outras estratégias de controle cresga, o controle PID continuard, cerlamente, sendo usado.,

Este capilulo apreseniou suciptamente como estas dissertagBo  encontra-se
estruturada, bem como revisdes bibliogrificas introdutdrias sobre colunas de destilagio ¢
controle de processe por realimentagio. No proximo capitulo o problema € caracterizado ¢ os

objetivos do sistema de controle sio estabelecidos.

& TITO — “two inputs two oulputs™.
7 Q problema de sintonia representa uma dificuldade considerdvel em todas as estratégias de controle concorrentes
do PID.



3. _CARACTERIZACAQ DO PROBLEMA

Neste capitulo o processo de produciio o gual # coluna em estudo estd inserida é
descrito, dudos da operagao atval da coluna sio apresentados, o problema é caracterizado

detaibadamente ¢ 0s objetivos do sistema de controfe sio estabelectdos.

Este trabatho aborda um estudo de caso de controle de composicio nio
convencional de uma coluna de destilagio de alta pureza que apresenta um comportamento
azeotropico. A referida coluna € parte de um trem de purificagio de 1,2-EDC de umu plania
comercial de produgio de MVC ¢ ¢ dila nio convencional pelo fato do comportamento
azedtropo ocarrer sob condigdes ndo convencionals :

*  Nio hi adigio de um agente de astaste;

* A mistura Comporlg-s¢ Como azedtropo, estando, porédm, longe do ponlo

azeotrdpico,

Todos os componentes dessa miustura, o (ual s¢ comporta de modo azcotropico ao
interior da coluna, estio presenles na alimentagio, que € constiluida por 1,2-EDC © outras
substdncias organocioradas saturadas com édgua. Para csta mistura, o ponto verdadeiramente
azeotrdpico ¢ atingido com concentraghes de dgua entre 2 ¢ 9 9%, porém g mdxima conceniragio
deste componente no interlor da colupa € 0,4 %. Este comporamentio azeotidpico ¢ o
responsivel pela retirada de dgus pelo wpo da coluna, por onde também sio retirados os
componentes organoclorados de alta volatilidade, enquanto 0 1,2-EDC (Ty, = 83°C), seco e com -
alla puwreza, ¢ retirado como produto de base. Os aspectos lermodininticos desta coluna sio

abordados em detalhes em Silva (2002) ¢ os aspectos operacionais s80 tratados na segio 3.2,

Nu imensa maioria dos casos, 0 controle de composigio cm colunas de destilagio
de alta pureza refere-se ao controle do componente-chave leve no produlo de base ou uo controle
do componente-chave pesado ne produto de topo, ou a ambos. O controle de composigio, neste
trabatho, ¢ considerado nio convencional pelo fato de

* O componente-chave pesado que se deseja controlar possuir posto de ebuligio

intermedidrio em relac@o aos demais componentes presenles.



* O controle de composicho que se deseja obter ser duplo, mas poder estar no
mesmo produte de base (controle de concentragio de dois componenles em
umma mesma corrente). MNa fileratura consultada, nio fol encontrada referénein
a um problema similar. A selecio das varidveis a serem controladas ¢

abordada na secio 4.2,

3.1, Besericio do Processo

Os processos industrials atuais de produgio de MVC consistemn na produgao de
um intermediario, 1.2-EDC, através de uma reagho de oxicloragiio, seguido du pirdlise deste
inermedianio. A Figura 2 apresenta o diagrama de blocos da produgio do MVC : etapus <de
sintese ¢ purificagae do 1,2-EDC, craqueamento térmico do F2-EDC, destifagao fracionuda dos
produtos du pirdlise para separagio do dcido cloridrico (HCH ¢ MVC, bem como do 1,2-EDC

nao converiido.

GABES

L

ECC-OX]

EDC
¥

Pesados Secos

Leves Ehnidos Leves Secos

Figura 2 - Diagrama de biocos do processo de producas de MV

A reagdo de oxicloragiio ocorre na presenca de um catalisador a base de cloreto
ciprico. Dependende da teenologia utilizada, reatores de leito fluidizado ou leile fixe sdo
usados, onde, através de uma reagio catalilica entre cteno, HCL ¢ oxigénio, é produzido o

1,2-EDC, de acordo com a seguinte reagdo :

CoH v 2HC + ;}ic)z - CH,CL v H,0
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Devido a intimeras reacdes secunddrias, dezenas de sul)s;ia”a.zcias além do 1 2-EDC
sdo formadas, sendo as mais importantes © cloral, cloroférmio™ (CHCI), tetracloreto de carbono”
(CCLy), tricloroctileno, tricloroclano, tetracloroctilens, tetractoroctino e 1,1-diclaroctano. Esscs
contaminanies $30 nocivos ao processo de cragueamento térmico do 1,2-EDC e, portanto,
necessitami ser removidos (Kirk-Othmer, 1997). O 1,2-EDC  ser craqueado para cloreto de
vinila necessita eslur seco (< 10 ppm de dgua) para prevenir corrosio excessiva ¢ ter alta pureza
(tipicamente maior que 99,5 % p/p'"), visto que o processo de cragucamento € altamente
suscetivel a inibigdo ¢ deposigdo por tracos de impurezas (McPherson e wf, 1979). Os efeitos
mais sentidos devido 3 presenca de contaminanies sio

+  intbigio paz‘cial da reagdo, resultando em reduciio da conversdo ¢ instabilidade

do processo a jusante;

* aceleragio da formagio de coque sobre as paredes do wbo do forno, o que

causy a parada prematura do equipamento para @ remogiio do coyoe por

oxtdagio.

A purificagio do 1,2-EDC € realizada por destila¢ic fracionuada em 3 etapas,
conforme fluxograma da Figura 3. Nu primeira coluna (forre de seeagem ou de "heads™), onde
apenas ¢ 1,2-EDC produzido por oxicloragao ¢ alimentado’', siio removidas dgua ¢ substincias
cloradas de baixo ponto de ebulicio como produlo de topo. Essa corrente de orgunoclorados
saturados com dgua &, posteriornmente, incinerada. A torre de secagem € a coluna em estudo neste

trabatho.

O 1.2-EDC, na base da torre de secagem, bem come o 1,2-EDC produzido através
de uma reacao de cloragiio direla, isentos de leves ¢ Ggua, sio eaviados pars a segunda coluaa de
destitagiio (torre de pesados), onde os produtos de alto ponto de ebulicho separam-se do 1,2-EDC
que, saindo como produto de 1opo, pure ¢ seco, esld especilicado para ser cragucado. Nesta torre
também é alimentado o F2-EDC nao convertido no processe de cogqueamento, sendo esta uma

importante corrente de reciclo devido a0 seu volume,

¥ Peso medecelar 1194 Densidade 149 (20620) 2 Temperatura de chuligio 01,2°C{1 atm).
¥ Peso molceular 153,81 Deasidade 1,59 (20/4) 1 Temperatura de ebulivie 70.8°C (1 atm},
" Todas as conccatragdes citadas 1o lexto siu peso/peso.

" Bsta configuragio pode varfar confonme o grou de intogragio com oulros processos.
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Figura 3 - P‘!uxngramzl simplificado para puriticagiio do 1,2-EDC

O produto de base da coluna de pesados, ainda muito rico em 1_,.2~EDC, & enviado
para a torre a vacuo, onde o 1,2-EDC novamente purificado ¢ separado como produto de topo,
relorpando & lorre de pesados. Pela base da coluna a vacuo as substdacias cloradas de alto pondo
de ebulicio sdo removidas ¢ enviadas para incineragio. Uma revisiio recente dos principais
avangos tecnoldgicos acorridos nos processos de produgiio de MVCe PV pode ser cncontrada
em Saecki e Emura (2002).

3.2, Descricio da Operacie da Coluna de Secagem

A corfcnte de alimentagio (F) da coluna industrial em estudo (primeira torre da
Figura 3) é composta por 98 a 99% de 1,2-EDC saturado, além de outras substincias
organocloradas, sendo que CCL e CHCl s8o 0s componentes de interesse para fins desse estudo.
A finalidade desta coluna € secar o 1,2-EDC ¢ remover a maior parte dos componenics leves do
produto de base (B). A coluna possui 70 pratos, um refervedor do tipo termosifdo, um

condensador total ¢ um tambar de decanfagao como vaso de refluxo.

Apesar de ser menos voldtil do que o 12-EDC, a dgua sai pelo desulado (D)
devido & formagiio de uma mistura de comportamento azeotrépico dentro da coluna (Segio 3). O
destilado, composto basicamente por CHCL;, CCly e 1,2-EDC, € separado da dgua no vaso

decantador de refluxo ¢ ¢ um residuo industrial a ser incinerado. A presenga do 1,2-EDC neste
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resid_uo fepresenta um Custo nao apenas pels perda de matéria prima, como também pelo
aumento do volume de residuo a ser destruido. A dgua, saturada com contaminantes

organoclorados, ¢ enviada para a unidade de tratamento de efluentes liquidos onde os

organociorados sdo removidos em uma coluna de desorgio.

Caracterizada como uma coluna de destilagiio de alta pureza, o produto de base é
essenciatmente 1,2-EDC (99 %). Devido a0 seu efeito catalitico em uma reagio quimica que
ocorre em wma etapa posierior do processo (pirélise de 1,2-EDC), a presenca de uma
determinada concentragio de CCls, quando bem controlada, € desejavel no produto de base da
coluna (Kirk-Othmer, 1997). No emanto, a presenca de CHCl; ndo o €, visto o mesmo ser um
inibidor de craqueamento de 1,2-EDC. Flutuagdes excessivas na concentragdo de CCly no
produto de base causam variaghes no teor deste componente na alimentagio dos fornos de
cragueamento de 1,2-EDC provocando variages na laxa de conversdo ¢ afetando todo o
processo @ jusante. O adequado controle da composicio de CCly na alimentagio dos fornos
estabiliza @ conversio do 1,2-EDC c poiencialmente reduz a formagao de coque que leva a
parada prematura da planta, Para oblengao da concentragiio descjada de CCly no produto de base,
a coluna opera, oczzsiorzﬁlmente, proxima dos limites quanto aos teores de CHCls e sempre
afastada dos limites que possam provocar a presenca de dgua no produto de base. Portanto, a

Agua nio serd objeto deste estudo.

Em resumo, o teor de CCly no produto de base € a principal varidvel a ser
controlada. No entanto, o teor de CHCls na base da coluna (ou o teor de 1,2-EDC no destilado)
deve ser mantido em sua respectiva faixa de controle. Atuulmente, a coluna em estudo tem a
instrumentagio ¢ os controles indicados na Figura 4, ou seja :

*  Controle automdatico de nivel da base ¢ do vaso de refluxo, manipulando-
se a vazdo da base e a vazdo de refluxo, respectivamente;

* Controle de vazio de vapor para o refervedor;

«  Controle de razdo de retirada de topo;

* [ndicadores de temperatura em 5 estagios (nio represcntados);

» Indicadores de pressio de topo e base (nao representados).
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Figura 4 - Instrumentsgio atval para controle da coluna de secagem

O controle de composigdo € manual. As composicdes da alimentagio, do produto
de topo e base sio obtidas através de andlises de laboratério, realizadas em uma freqi€ncia
conforme 0 ponlo de amosiragem. Na Tabela 1 estd indicado como as composicoes de topo e
base da coluna, em condigbes normais, sdo atualmente controladas (condicdes normais aqui
referem-se 4 existéncis de pequenos desvios em relagcio aos valores ou faixas descjados,

decorrentes de distirbios pequenos on moderados).

Tabela 1 - Controle atual de composicio da torre de secagem

Componente Concentragiio Desejuda - Forma de Conirole
CCly na base 3.000 ppm Vazio (ou razio'®) de retirada de topo
CHCI; na base < 400 ppm Vazio (ou razio) de vapor para o refervedor
1,2-EDC no topo < 10% Vazio (ou razio) de retirada de topo

Os teores de CHCl; na base e 1,2-EDC no topo sfio deixados variar dentro dos

limites indicados. Em situaces de desvio elevado em relagho aos valores desgjados ou limites

xx x

2 vRazdo” & definida como o quociente entre a vazio em questio ¢ a vazdo do alimeatagio da coluna.




estabelecidus para CCLy e CHCT ¢ utilizada o vazio (ou razio} de vapor pars o refervedor cono

uma fona de corregio rapida.

O operador também uliliza os resultados de um cromatografo de processo
instalado no produto de topo da coluna de pesados (Figura 3), que indica, a cada dez minutos, a
concentragiao de CCly e CHCI3. O operador infere o teor destes componentes na base da coluna
de secagem atraveés deste analisador CG, embora a coluna de pesidos rcéeinai outras alimentugdes
além do produlo de base da lorre de secagem. A concentragio de 1,2-EDC no 1opo ¢ inferida
através das temperaturas do tambor de refluxo, do topo ¢ do déeimo prato abaixo do topo,

Devido a bmitada {reqii€ncia de anédlises de laboratérie, o cromatégrafo de
processo ¢ o perfil de topo silo veriticudos pelo operador, que os utiliza para atuar na vazio (ou
razio) de retivada de l‘.()p(}: ou de vapor pura o refervedor e uma lrequéncia, s¢ necessario, acimi

da freqicacia de andlises de luboratdrio.

Como na maioria dos processos quimicos sem oiimizacio em tempo real, a
mudanga de ponto de referéncia ("setpoint”) ocorre ocasionalmente, O distdrbio mais freqliente
nesta coluna € a mudanga em sua vazio de alimentagio para administracgio dos inventdrios de

1,2-EDC iimido e 1,2-EDC seco da planta onde esté inserida.

Para o processo de criagqueamento de 1,2-EDC, o objetive final do controle de
CCly ¢ obler uma concentraghe deste componente de cerca de SU0 ppm na alimenfagie dos
forpos de pirdlise. Um balango de CCLy na coluna de pesados, que alimenta os formos, ¢ mostrado
na Figura 5 ¢ indica gque o produto de base da lorre de secagem deveria conter cerca de
3.000 ppm. No enlanto, a alimentagio da coluna contém apenas 2.7835 ppm de CCly e, levando-se
em consideraciio as perdas deste compooente pelo destilado, néo € possivel teenicamente oblet
3.000 ppin no produio de base s¢ a concentragio média desie componente na alimeatagao situar-
se no valores constanies na Figura 6. De qualquer forma, o implemenlagiio de unt controle mais
eficaz reduzird a variabilidade do CCly na base ¢ possibilitard um valor de referénaia mais

proximo de 3.000 ppm.
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figura § - Balango de CCl; nas correntey de .1.,2~EDC da torre de pesados

(O texto a seguir analisa os valores discretos das concentragdes de CCly , CHCls ¢
1,2-EDC na alimentagio, CCly ¢ CHCl, na base ¢ 1,2-EDC no destilado da coluna de secagem
em um periodo (lL 60 dias, correspondentes a resultados de cromatografia gﬁsosa realizadas em
laboratério. Sio analisadas 3 amostras por semuna da alimentacgio e do destilado ¢ 2 amostras
por dia do produto de base. Nos trés grificos que se seguem, a linha chela represenia a média
mével de 5 valores. O limite superior de controie (LSC™) ¢ calculado considerando-se um grau
de confianca de 99,73%. Esta abordagem ndo tem ¢ propésito de correlacionar os desvios com
Su4s Causas comuns ou especiais. Mesmo assim, ela € Gtil para verificar o desempenho da atual
forma de controle da coluna frenie aos requisitos ou cspecificacdes da plania constanics na
Tabela 1, bem como gerar dados histéricos para comparagdo futura, caso a estratégia de controle

proposta neste trabalho venha a ser implementada,

O limite superior de conlrole (LSC) normalmente € calenlado como a média da amostra somada a duas ou tels
vezes o valor do desvio padriio, dependendo se deseja-se umn grau de confianga de 83 ou de 99,73%. Para que um
pracesso seja considerado eslatisticamente controlado, o LEC deve apresestar-se menor o igual ao L3L.
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Nz Figura 6 a concentragio média calculada de CCly na base da coluna de
secagem € de 1.681 ppm, contra 2.785 ppm na alimentagio, enquanto os desvios padrio sio
810 ppm e 355 ppm, respectivamente. A concentracio de CCly esid estatisticamente variando
entre zero ¢ 4.114 ppm. Quando confrontados com as especificagdes desejadas da Tabela 1, esses
resnllados atestarn que a concentragiio de CCly no produte de base niio estd conirolada

satisfatoriamente.

Média[Z785 Méx[3542 1.5C]3857
alimentacdo (ppm pép) n={26 ] Desvio[355 tinf1900 uci7zo
4000 ¢
| 3500 -
3000 4 -
2500 4 . ’ 4
2000 + -
1500 -+
1000 +
00 +
0 . t § - ¥ - £ + i
Médiataa Méx{3787 L5C[a114
Erase {ppm p/p) | n= DesviolEG Min{Z3 uc[ o
4000 *; :
2500 + ) " )
3000 - i
2500 +
2000 4
1500 1
1000 +
. &DO 4
= g g =) 2 S = 2 &

Figura 6 - Concentragio de CCl, na alimentugiio ¢ na base da coluna de secagem.
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Os valores du concentragho de CHCl; sio apresentados na Figura 7. A
concentragao média calculada na base da coluna é de apenas 26 ppm, contra 1.891 ppm na
alimentacio. Os desvios padriao sdo 45 ppm ¢ 436 ppim, respectivamente. O LSC dests amostra ¢
161 ppm. Entre as 122 amostras, hi 3 valores acima do LSC, mas nephum defes ultrapassa o
limite superior de especificagio (LSE™), que ¢ de 450 ppm. Esses resultados sugerem gue a

concentragao de CHCl3 no produto de base estd controlada satisfatoriamente,

, . MedialT5T M (3537 LSC[ETE
AlIMEntagan (BpMm ) e pesviolti Min(T208 uc]ssg )
4000 ¢
3500 4 "
3000 +
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2000 4 N
18045 -5
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o ,  Média[E 1 5[346 LSC[TET
ase (PEm P} ] Desviold§ Min] D ucl o
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300 +
280 1 .
200 -
150 4
100
50 .
a t + r + 2 ."-.' : 4 "
- o — ha w o - b fau)
: & & g § g ¥ g
: § ¢ & & 2 = 2 &
& 5] n 2 = & 2 2 2
g 8 2 2 g g 8 = 8

Figura 7 - Concentragio de CHCl; na alimentagiio e na base da coluna de secagem.

¥ Q limite superior de especificaciio (LSE) & uma restrigio imposia pelo processo ou pela legistagao.
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Os resultados de conceniragdo de 1,2-EDC na alimentacio e no destilado da
coluna de secagem sfo aprcséntados na Figura 8. A concentragio no destilado varia
estatisticamente entre zero ¢ 24,4%, com uma média calculada de 11,2%. Mais de 30% dos
pontos amostrados estio acima do LSE (10%). Esses resultados indicam que a concentracio de
1,2-EDC no destilado ndo estd satisfatoriamente controlada. Este diagnéstico ndo muda mesmo

se¢ o grau de confianca for reduzido de 99,73 para 95%, que & ¢ minimo aceitdvel para os

objetivos da planta.
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Figura 8 - Concentragiio de 1,2-EDC na alimentacio e no topo da coluna de secagem.
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3.3, Especificaciio Preliminar dos Objetivos do Sistema de Controle

Bascado nos requisitos de processo (Se¢do 3.1) e na operagio atual da planta
(Se¢lic 3.2), o sistema de controle deve ter os seguintes objetivos, em ordem dccrescente de
prioridade ;

* Manter 2 concentragio de CCly na base o mais préximo possivel do seu ponto
de referéncia (“setpoint”), demonstrando adequada capacidade de rejeitar
distiirbios (“load rejection™), em especial quanto 3s alteracdes na vazio de
alimentacao da coluna; |

. Mantér as concentraghes de CHCl3 na base ou de 1,2-EDC no topo, ou ambas,
abatxo de seus limites superiores de especificacio;

» Ser simples ¢, preferencialmente, descentralizado.

Da forma como a coluna & operada atualmente, 0 CHCl; nao € uma varidvel a ser
controiada, e sim a ser mantida dentro de sua faixa de especificagio (segiio 4.3). Além dislo,_ds
resultados da Figura 7 podem sugerir ser desnccessario incluir o segundo requisito acima dentro
dos objetives do sistema de conirole. No entanto, uma vez que a concentragio de CHCl; no
produto de base ulirapasse o limite superior de especificagio, uma a¢io de controle, seja manual
ou automdtica, necessita ser tomada. Uma outra situacio, poteancialmente atrativa, em que a
carga térmica seria usada como varidvel manipulada em uma estraiégia de controle, _é a
otimizagz‘io dos custos operacionais {custos com vapor utilizado no refervedor, perda de 1,2-EDC
no destilado ¢ custo de destruigiio do destilado). Este aspecto sugere que o CHCl; poderia ter um

ponto de referéncia determinado por uma rotina de otimizagfio™ de custo operacional.

No capitulo que se encerra, através da descricio do processo ¢ dos dados da
operagio atual da coluna, o problema foi devidamente caracterizado e 0s objetivos do sistema de
controle foram estabelecidos. No capitulo subseqiente, € .aprescnlada uma revisdo bibliografica
das estruturas de controle mais usuais em colunas de destilagiio, bem como a ulilizagdo de

algumas ferramentas para selecio das varidveis controladas ¢ manipuladas.

5 Quanto mais préximo do limile superior de especificagio o CHC; for mantido, menor a vazio de refluxo, menor ¢
consume de vapor, porém maior a perda de 1,2-EDC ¢ maior a vazdo de desiilado. Ou seja, 0 custo com vapor
reduz-se, mas o cuslo da perda de maléria prima ¢ o custo de destruigao do destilado aumenizm.
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4. VARIAVEIS CONTROLADAS E MANIPULADAS

A selecdo das varidveis controladas ¢ magipuladas, bem como o melhor
cmpdrelhdmcmo 530 aprcsentddOb neste capitulo, iniciando por uma revisio bibliografica das
estruturas de controle mais usuais em colunas de destilagho, seguida da reducio do sistema
multivaridvel, determinagio dos ganhos de processo em estado estaciondrio, aplicagio de andlise

por decomposicdo por valores singulares ¢ matriz de ganhos relativos,

4.1. Estruturas de Controle de Colunas de Destilacao

Exceto onde indicado, o texto desta subsegio 6 uma adaptagio de Skogestad
(1997, Waller (1992) e Shinskey (1984). Existem inlincras estratégias de controle para colunas
de destilacao ¢ as respostas em malha aberia sio completamente diferentes para composigio,
especialmente sc o interesse for pelo conirole de gualidade de ambos os produtos. Nio existe
uma estratégia finica que seja adequada a todo tipo de coluna. Em geral, a melhor estratégia &
aguela que resulta em um adequado equilibrio entre redugio do acoplamento (entre as malhas de
controle de composicio), aumento da capacidade de rejeitar distdrbios'®, redugiio da

nao-linearidade do processo ¢ simplicidade do sistema de contiole.

As composigbes dos produtos de uma coluna de destilagio sio afetadas por duas
varidveis manipuladas fundamentais. A primeira ¢ a divisio da alimentacio (“fec& split™),
representando a fraglio da alimentagdo que € retirada como produto de topo ou de base. A
segunda variavel € o fracionamento, que estd relacionado a energia que ¢ colocada na coluna
para obter a separacdo. Em geral, # divisao da alimentacho fem um impacto muito maior sobre a

composicio dos produtos que o fracionamento, exceto para colunas de baixa pureza.

As diversas estruturas possiveis costumam ser representadas por siglas onde a
primeira letra representa a varidvel que é manipulada para contrale da composicio do destilado ¢

a segunda letra representa a varidvel que é manipulada para controle da composicio do produto

A capacidade de rejeitar distlrbios € fungiio dos tipos de distirbios considerados. Portanto, o tipo de di‘“ptlil'hlo a
ser considerado deve ser explicitado nos objetivos do sisteraa de controle,
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da base. Tradicionalmente, a vazio de refluxo (L), a vazio de destilado (D) ou a razdo de refluxo
(L/D) € usada para controle da composigio, enquanto a carga térmica (Qr ou V)", a vazio de
produto da base (B) ou mesmo a razio cnire clas (V/B) ¢ manipulada para controle da

composigdo de base,

A estrutura LV, apresentada na Figura 9, ¢ conhecida como controle por balanco
energélico, enquanto as demais sao variantes de controfe por balango material. A estrutura LV ¢
a mais usual, especialmente quando € rcquerido controle de qualidade de apenas um dos
produtos'®. Tem a vantagem de ser simples ¢ pouco suscetivel & sintonia dos coniroladores de
nivel, mas ¢ inadequada quando os fluxos internos sdo celevados, pois o controle dos inventérios,
utilizando D ou B, ¢ dificil. A composiciio da base € controlada ajustando-se a vaporizagio
(“boilup™, V), via Q,, refativo a um refluxo constante. Para controle de composigio em ambos os
produtos, este esquema em geral nio 4 adequado, pois permite que os fluxos de cnergia e massa
interajam em detrimento da qualidade do produto. Ambos os produtos encontram-se sob controle
de nivel, influenciudos por todos os disturbios que possam afetar a coluna. Neste arranjo,
alteraghes na vazio de vaporizagio causam a descjada alteragio na composicao da base, embora
tambér causem alteragbes na vazdo de destilado ¢ de produto de base. Portanto, um ajuste na
vazdo de vaporizagiio produz dois efeitos interativos. Para colunas de destilagio de alta pureza,
que normalmente sdo muito afetadas por pequenos desbalanceamentos, esta configuragio
costuma apresentar forte acoplamento, com elevados valores RGA ("Relative Gain Array™) em

baixas freqiiéncias, implicando na inviabilidade do uso de controladores desacopladores.

Figura 9 - Esquema LV {Shinskey, 1984)

Y7 Como 4 imensa majoria dos modelos dinfimicos de coluras de destilagio despreza a capacitineia do refervedor ¢
as perdas de cafor para o ambicnte, ¢ assumido que Qr ¢ V sio dirclamente proporciGnais © tem o mesmo
comportamente dindmico {(subsegio 3.1},

%O arranjo LV ¢ usado na torre de pesados do trem de purificagio de 1,2-EDC da planta de MVC que apoiou este
trabatho {Figura 3), onde apenas a composigao de topo € de interesse.



Em um sisterna de controle por balango material, o fluxo de um produto € sempre
manipulado para controle de composicio. Em geral, o produto de menor vazio ¢ usado como
varidvel manipulada pura conlrole de composigiio, enquanto a vazio do oulro produto &
manipulada pelo conlrolador de nivel, fechando o balango material. No esquema DV,
exemplificado na Figura 10, a vazilo de destilado ¢ manipulada para controle da compbsiﬁi{) de
topo, Geralmente a composigac controlada e o fluxo manipulado pertencem 20 mesmo produto,
Shinskey (1984), excmplifica um caso em que o controle por balango malerial reduz a
sensibilidade da coluna a distdrbios no balango de energia por um fator de 20 Scgundo Balchen
e Mummé (1988), o esquema DV ¢ muilo mais estavel que o LY se a vazio de refluxo for UL
maior que a vazio de destilado. No entanto, este arranjo € suscetivel 3 sintonia do controlador de
afvel do condensador, que, s¢ ndo for bem ajustada, pode resultar em uma séria sobrelevagao
{"overshoot"} na composicio de produto de base quande uma perturbacio ¢ aplicada em V.

Oulra variante € a estrutura VI, que € a inversao de maihas em relagio 4 estrutura DV,

Figura 18 - Fsguema DV Shinskey, 1984)

Um outro ecsquema de controle por balange malterial ¢ o LB, apresentado na
Figura 11, onde a vazio do produlo de base € ajuslada para controlar & sua composigio. Bsic
arranjo & usado quando a vazdo da base ¢ menor do que a de destilado ¢ propicia uma menor
sensibilidade da composicio a distdrbios no balango material”, Todavia, segundo os autores

Balchen ¢ Mummé (1988) ¢ Shinskey (1984), o controle de nivel da base pela carga térmica do

¥ O arranjo LB ¢ atualmente usado na lorre 4 vacuo do trem de purificacio de 1,2-EDC da plania de MYC que
apoiou este trabatho {Figua 3
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refervedor € pouce utilizado visto que pode trazer problemas associados 2 wrbuléncia,

ressonincia hidrdulica ¢ resposta inversy, ornando esta malha instivel,

Figura 11 - Esquema LB (Shinskey, {984)

Nem sempre a composicio- a ser controluda ¢ o fluxo maniputado pertiencem ao
mesmo produto. Sensibilidade em excesso 4 acglo de controle, por exempio, pode forgar
combinagdes alternativas. Como exemplo, quando a composicio de produto de base necessila ser
controlada mas D/F ¢ menor que B/F, a melhor escolha pode recair sobre o esquema LD
excmplificado na Figura 12. A carga térmica deve ser gjustada pelo controlador de nivel do

tambor de refiuxo.

Figura 12 - Esquema LD com xy manipulande D (Shinskey, 1984)



Qutra configuragio convencional ¢ a [D/L, V{B_’] , considerada uma boa escolha
para gltas vazles de refluxo, mas de diffcil implementacio. Ryskamp (1980) pr.()p("}{: 0 esquema
[DAL+D), V] da Figura 13, que mantém a razio de refluxo constante se a saida do controlador
de composigao de destilado for constante. Um aumento na carga térmica ocasionado pelo
controlador de composigio de base ndo resulla em uma alieragio de qualidade do destilado de
mesma magnitude como ocorre se 0 refluxo fosse mantido constante {esquema LV) ou se a
vazdo de destilado fosse mantida constante (esquema DV). Este esquema pode resultar em um

desacoplamento implicilo, o que permite sintonizar os controladores por métodos SISO,
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Figura 13 - Esquema [D/(L+D}, Vi (Waller, 1992)

Takamaisu et ¢/ (1982) & Shinskey (1984) estendem o esquema de Ryskamp
(1980) e propdem o esquema [D/(L+D), V/B] da Figura 14, Em oito casos estudados o
acoplamento entre as malhas de controle de composicio mostra-se ainda menor que noe esquema
[DAL+D), V]. Ne entanto, o use de V/B (ou QJ/B) como varidvel manipulada resulta em um
acoplamento entre o nivel ¢ a composicio da base, tornando esta conliguragio dificil dc

implementar (Luyben, 1992), tal como no esquema LB da Figura 11.

As estruturas mostradas anteriormente sdo ditas convencionais ¢ aparecem, pard
melhor comparagio, de forma consolidada na Figura 15, Higgblom e Waller (1990}, propdem
um método ndo convencional que consiste na dedugio de duas varidvels manipuladas que sao

combinaces lineares de D, L, B ¢ V. Este esquema (DRD, “disturbance rejection and

#8180 ~ “single inpul single oulpat™



decoupling”), em estado estaciondrio, pode desacoplar ndo apenas as duas malhas de

composicio, mas também eliminar distdrbios na vazio ¢ composicio de alimentacio.

QriL+0}

F igum 14 - Esguema [DAL+D), V/B] (Waller, 1892)

Uma desvantagem do controle por balango material € o atraso na corregio das
vazdes de vapor ¢ liquido internas, as quais sdo as determinantes das composigles em uma
coluna. No entanlo, a adigdo de controladores antecipatorios {"feedforward”) pode reduzir este

inconvemenic.

Se o destitado € usado para contrele de composicio ¢ o refluxe manipulado para
controle do nivel do condensador conforme o esguema da Figura 15-B, sm controlador
antecipatério pode reduzir ¢ atraso na corregdo da vazdo de refluxo em alé 10 vezes. Como o
distirbio mais freqliente em uma coluna de destilagio € uma mudanga na vazao de alimentacio,
um controle antecipatdrio cntre esta varidvel ¢ a vacio de retitrada de produto poderd irazer

grandes beneficios.

Distdrbios na composigio da alimentagdo normalmenie nd0 requercm controle
antecipaldrio pois esta composicao, cm geral, varia menos ¢ de forma lenta, quando comparada &
variagio na vazio de alimentagio. A implementagio deste controlador exige um analisador em
linha na correate de alimentagdo. Para garantir uma separagiio conslante, a vaporizagao (se a
vazao de destitado ¢ manipulada para controlar a composi¢io) ou o refluxo (se-a vazio do
produto de base & manipulada para controlar a composicio) deve também ser manipulado por um

controlador antecipatorio.



Outras combinagGes sdo possiveis : as vazoes de destilado e de refluxo podem
estar em controle de razdo com a alimentagdo, com a carga térmica manipulada pelo controle de
nivel do condensador. Este arranjo, que ¢ uma modificagio da configuragiio apresentada na
Figura 15-D, pode ser preferivel quando a carga térmica ndo ¢ mensurivel ou quando a
composicdo da base precisa ser controfada manipulando-se D/F. Ainda com o intuito dc
controlar as vazdes internas de uma coluna, que sdo as responsdveis primdrias pelo grau de
separagio obtido, Baichen ¢ Mummé (1988) sugerem a implementagiio de um controlador de
entalpia na alimentagio ¢ um cs:'qucma de compensagio de temperatura de sub-resfriamento para

o refluxo.

(A) Estruture L, V {13) Estrutura D, V

i

(E) Estrutura DAL+D), V (F) Estrutura DAL+D), V/B
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Figura 15 - Exemplos de esquemas de controle para colunas de destilagiio.
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4.2, Estudo da Controlabilidade

Os objetivos do sistema de controle foram expostos na segio 3.3. A principal
variivel a ser controlada é a concentragio de CCly no produlo de base. O estudo de
controlabilidade permite determinar, através de técnicas que utilizam infermagdes do processo
em estado estaciondrio :

¢ qual a outra varidvel a ser controlady, se a conceniragio de 1,2-EDC no
destilado ou o teor de CHCh no produto de base ;

* qual a melhor paridade enire varidveis controladas e manipuladas.

A andlise de controlabilidade deve ser imiciada pelo juigamento de engenharia
(Luyben, 1990). Neste trabalho, 0 julgamento de engenharia foi seguido pelo uso das técnicas de
decomposigéo por valor singular ("Singular Value Decomposition”, SVD), RGA, MRI {"Morari
Resilience Index” ou Indice de Resiliéncia de Morari) e NI ("Nicderdinski Index" ou Indice de

Niedertinski).
4.2.1, Julgamento de Engenharia

Em colunas de destilacio com uma alimentagio e¢ 2 produtos, o sistema de
controle mais genérico ¢ 5 x 5, ou seja, 5 varidveis controladas e 5 varidveis manipuladas,

conforme esquematizado na Figura 16 :

Vartiveis Controladas {CV) Varidveis Manipuladas (M}
Composigiio de fundo  xB 'Z Carga téumica do refervedor Qrou ¥
Nivel de fundo ME Vazéo de fundo 8
Composicdo de dedtilado =D Vazdo de dedtilady o]
Nivel dovaso derefiso MD Vazdo ou Razdo de refluxe Loulm
Press3o de topo P - Carga témica do condensador ou aberura valvula de vent  ac

| Figara 16 - Sistema de coutrole genérico 5 x 5 para destiagio

Na maioria dos sistemas, o composicio da base on o nivel da base da coluna é

controlado pela carga érmica do refervedor ou vazio de base, Da miesina forma, o composiGio
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do destilado ou o nivel do vaso de refluxo é controlado pela vazio de destilado ou vaziio de

refluxo (Secio 4.1).

A utilizaggo de Q. (carga térmica do condensador) como uma  varidvel
independente implica em assumir que o processo de condensacgio nio € auto-regulado, ou seja,
Q. niéio € afetado por variagOes de pressdo ¢ temperatura na coluna, Esta premissa ndo & adequada
para & maioria dos processos, onde o condensador trabalha sem mudanga de fase no fluido de
resfriamento. Utilizar Q. como varidvel manipulada nesses casos leva a um comportamento irreal
na resposta da pressdo em malha aberta. Seria recomenddvel utilizar a vazdo do fluido
refrigerante como variﬁvei_i:ndepcnciente. Por esta razdo, a maioria dos modelos de destilagio

assume pressao constante, resultando em sistemas 4x4 (Lundstrém e Skogestad, 1995).

O juigamento de engenharia toma por base o entendimento, o conhecimento ¢ a
experi€ncia existente sobre ¢ sistema em estudo ou outros sistemas similares. Na coluna em
questio, a.ordem de grandeza da vazio de destilado (D) € cerca de 2 2 3 vezes menor gue a
ordem de grandeza da vazio de refluxo (L), Portanto, a dnica forma préitica de controlar o nivel
de vaso de refluxo ¢ através da vazio de refluxo, visto que o nivel € muito pouco sensivel a
variagOes na vazio de destilado (subsegiio 4.1). Como conseqiiéncia, a vaziio de base (B)
obrigatoriamenie deve ser usada para fechar o balango de massa da coluna, ou seja, controlar o
nivel de base. A vaziio de destilado (D) e & carga térmica do refervedor (Qy), restam controlar as
composicdes de topo ¢fou base, sendo que esta avaliacio ¢ realizada posieriormente neste
trabalho utilizando-se as téenicas de SVD e RGA (subsegbes 423 ¢ 4.2.4),

A coluna opera a pressio proxima a atmosférics, sendo os incondensdveis, em
quantidade desprezivel, direcionados para um sistema de purga (“vent™) dmido. O condensador
utiliza dgua para resfriamento. Portanto, ¢ assumido que a pressio de topo da coluna € auto-
regulada, varia muito pouce e nio necessita ser controlada. Segundo Luyben (1992), em algumas
cofunas onde mudancas bruscas nu pressao si&o pouco provaveis, a pressao ¢ deixada flutuar de
forma a ser a menor possivel ¢ reduzir 0 consumo energélico, ou seja, nessas colunas nio hi

_controfe de pressio. Este € 0 ¢caso da coluna em estudo.

Em geral, as constantes de tempo da dindmica de controle dos inventérios de topo

¢ base sio pequenas quando comparadas as constantes de tempo das malhas de controle de
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composicio. Com ¢ objetivo de reduzir a ordem do sistema ¢ simplificar a solugiio do controle

multivaridvel, as duas malhas de controle de nivel sio assumidas como SISQ. Portanto, o sistema
. ¥ . . P T o . e

MIMO™, referente & composiglio, ¢ limitado como 2x2, ou seja, TITO. Apos a avaliacio de

engenharia, o sistema de controle fica assim definido :

Yaridueis Confroladas (CV) Yariaveis Manipuladas VR Controle
Nivel de funda 8 WVazdo de furlo B RN
Mivel diovaso de refuxn M D Yazho de refuo L. SI2G
e Mazho de destlach
Composicao XE1 8 (X0za DU KB Caita tmica refervedior e TITG

Figura 17 - Sistema de controle especifice 2 x 2 propoesto para a torre de secagem,

As varidvels manipuladas selecionadas sdo s utilizadas atualmente na coluna
industrial em estudo, ou seja, vazdo de destilado ¢ carga iérmica do refervedor, As etlapas
seguintes permitem definir qual serd a segunda varidvel controlada (Xpaa Ou Xpzp), bem como
qual 4 melhor paridade entre as duas varidveis coniroladas de composi¢io e as duas varidvers

manipuladas.

4.2.2. Determinacao dos Ganhos do Processe

Todas as ferramentas de andlise de controlabilidade uiilizadas adlante necessium
da matriz de ganhos de processo cm estado cstaciondrio. Para a oblengio desses ganhos, a coluna
¢ simulada em estado estaciondrio, utilizando-se o simulador comercial AspenPlus 10.2™. A
colupa tem 71 estagios tedricos com eficiéneia global de 70%. A eficiéneia foi determinada
utifizando-se, inicialmente, o bloco RateFrac™ de estigios de ndo-gquilibrio. A correlagho
NRTL-HOC foi utilizada como modelo para ELLV. Uma descricao completa do modelo ¢
resultados encontra-se em Silva (2002). O caso base ¢ a nomenclatura wtilizada enconfram-se na
Figura 18. Na Tabela 2 estiio indicadas ¢ classificadas as varidveis (tipo e indice) de controle, os
valores de vazio, carga térmica ¢ composi¢io referenles ao caso base ¢ 1 mais quatro estados

estaciondrios (numerados de EET a EE4),

L MIMO — “mullipic inputs multiple outpuis™
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Q, am 184 ppm CHCLY
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Figura 18 - Caso base para as simulacées em estado estaciondrio,”

Tabela 2 - Determinacio dos ganhos de processe em estado estaciondirio no caso base

’ f ESTADOS ESTACIONARIOS |
VARIAVEL DE VARIBVELDE | CasO .
CONTROLE -~ | Processo | ease | M- o EET | B2 O EER G EE
Yatlaveis v 4 &) 63 Hyh i8] . . -
Maripdadas flty o 1,70 Kidcalt - IRE - -
C B, ¥ 18060 Ky - - 18000 -
TRV, L) 3000 S - - - 2,850
Yatidvels Keste 2000 g - - - 2450
- Distubio : Yoy BO0 pio . . w -
Krg 7400 pRm - ~ - -
Ky a8 70 ) - - - -
. Gy a1 1523 Rk 1.745 1838 1718 1.578
Maridvels
Pontroladas C\e’@ Ko 820 % 76 7.3 | 7.3
: O, X paty 1 BT 197 1549 257 2K
Gantue de K,y Yol 4358 1. 0,352
Processs K., Yl 1.400 {3,386
Addmensionais oy 40, A 444 55
Ganho davéivulade D= Z Kot
Ganho da valvls e F = B0 Kyt
Ganho de valvula de G = BOss  MMoathes
Aleante de anslisador de COLd = 2] [elale i
Alcancs do analigadar de EDC = 9 Yol
Alcance do analisadar de CHOLI = g PR

= Propricdades fisicas printipais do Benzeno @ Peso molecular 78 ; Densidade 0,88 (20/4) ; Temperatora de ebulicao
80,1°C (1 atm).




Os estados estaciondrios correspondem as quairo alteragSes realizadas nas duas
varidveis manipuladas (vazio de destilado ¢ carga térmica, seglio 4.2.1) ¢ nas duas varidveis de
distdrbic (vazic & composigio da alimentagdo). As simulac@es estaciondrias permitem calcular
os ganhos de processo no estado estaciondrio, Algumas. técnicas, como SVD, requerem que o8
ganhos estejam normatizados, No rodapé da Tabela 2 estfio indicados os ganhos das vélvulas e
os alcances (“spans”) dos analisadores, que sio utilizados para o célculo dos ganhos de processo

adimensionais.

Com base na Tabela 2, a matriz de ganhos de processo adimensionais, em estado
estaciondrio, para as duas varidveis manipuladas e as trés varidveis coniroladas candidatas (uma

a ser eliminada apds as téenicas de andlise de controlabilidade a seguir) é ;

onde
L AD L AQr
AD ¢odesviode D
~1356 0353 ... ACCLA no produto AD, ¢ o desvio O,
E=| 04 -039% .. AEDC rno destilade ACCl, ¢ o desvio de xg;
-1444 -35 ... ACHCL3 no produto AEDC € o desvio de Xpy

ACHCI, € o desvio de Xpw

4.2.3. Decomposiciio por Valores Singulares

A técnica SVD ajuda a definir 2 melthor paridade entre varidveis manipuladas
{entradus) e varidveis controladas {saidas). Quando o ndmero de entradas e saidas ¢é diferente
(que € 0 presente caso), esta téenica auxilia na definigo de quais varidveis devem ser

desconsideradas.

A técnica SVD ¢ sensivel &s escalas das varidvels controladas e manipuladas
{Deshpande, 1989 ¢ Luyben, 199}, Portanto, sio ulilizados os ganhos adimensionals, Partindo
da matriz de ganhos de estado estaciondrie (K), a decomposigio por valores singulares gera trés

outras matrizes (U, V' e £)

7

K=U-3%V



A matriz "U" contém colunas que sio chamadas vetores singulares esquerdos. O
elemento de maior valor absoluto do 1° vetor desta matriz indica a varidvel mais sensfvel, ou
seja, a mais ficil de ser controlada. O elemento de maior valor absoluto do 2° vetor indica a 2
varidvel mais sensivel, ¢ assim por diante. A transposta da matriz "V" contém colunas que sio
chamadas vetores singulares direitos, O elemento de maior valor absoluto do 1° vetor desta
matriz indica & varidvel manipulada para a qual a 1? varidvel controlada € mais afetada, ou seja, a
melhor paridade. O elemento de maior valor absoluto do 2° vetor indica a varidvel manipulada
para a 2° varidvel controlada, ¢ assim por diante. A matriz ¥ ¢é diagonal e contém os valores
singulares em ordem decrescente. O quociente entre o maior & 0 menor valor singular é chamado
nimerc de condigio ("condition number”, CN) ¢ é uma medida da dificuidade relativa do
controle, ou do quanto mal condicionada € a mattiz de ganhos K. O CN pode ser interpretado
como um indice de controlabilidade (Moore, 1986). A SVD foi aplicada neste trabatho para
apontar qual varidvel, entre a concentragio de CHCI; na base ou a de 1,2-EDC no topo, tem
maior controlabilidade. A decomposiciio também recomenda a methor paridade. Por requerer
unia complexa dlgebra matricial, o tratamento matemético para a decomposigio nfo € tratado em
detalhes pela imensa maioria dos textos sobre feoria de controle de pzoéﬂ-ssos‘ Neste trabalho,
s@o utilizadas as fungdes residentes no aplicative MathCad™ para tal. Qs resultados estio

indicados nag Figura 19

1 0048 ... ACC14 no produtn
025 ~0968 i
U={ 005 -03% | ... AEDCno destilado V= ( Dot 05 ) - AD no destilado
0598 0017 ) .. ACHCLS no prodito ‘ ' . AUV na produlo
569 0
= CM = 334
( g 1,43) |

Figura 19 - Resnltados da decomposicho por valores singulares

De acordo com a SVD, entre as irfs candidaias a varidvel controlada, a
concentragio de CHCI; na base € a varidvel de maior controlabilidade, visto que 0,999, que é 0
maior valor absoluto do 1° vetor da matriz U, corresponde & linha do CHCly . A concentragio de
CHCl; no produfo de base deve ser controlada manipulando-se a carga térmica do refervedor
{Q), visto que o médulo de -0,968 € o maior valor absoluto do 19 vetor da matriz V,

correspondente a linha da carga térmica. A concentragio de CClLy na base deve ser controlada
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manipulando-se a vazdo de destilado (D), visto que (,943, que € o maior valor absoluto do 2°
vetor da matriz U, corresponde 2 linha do CCly ¢ o mddulo de -0,968, qile ¢ o maior valor
absoluto do 2° vetor da matriz V, corresponde 2 linha da vazdo de destifado. O teor de 1,2-EDC
no destilado nio tem boa controlabilidade, seja através da vazio de destilado (D), seja pela carga
térmica do refervedor (Qr). O CN sugere que a concentragio de CHCI3 na base serd quase quatro

vezes mais facii de ser confrolada do que a concentragio de CCly na base.

4,24, Matriz de Ganhos Relativos

A andlise por RGA estaciondria, também conhecida como Matriz de Bristol
{Bristol, 1966), €, de longe, a técnica mais utilizada para indicar o grau de interagio e qual o
melhor casamento entre varidvel manipulada e controlada. A despeito de sua popularidade,
varios autores™ (Skogestad, 1997, Seborg et al., 1989} consideram RGA como uma ferramenta
apenas para selegllo preliminar, pelo fato desta técnica ndo levar em consideragfio qualquer
informacdo sobre distrbios e comportamento dindmico. Luyben (1990) vai mais além e
questiona a prépria utilidade da RGA para processos quimicos, onde o controle deve ser
projetado para a rejeigio a distarbios prioritariamente, ¢ nestes ¢asos, o acoplamento nio €,

necessariamente, ruim.

Normmalmente esta téenica exige que as varidvels j& estejam definidas. Portanto,
para comparagdo com a téenica SVD, serfio avaliados os dois sistemas possiveis 1 A 1* varidvel
controiada € a concentragic de CCly no produto de base. A outra varidvel controlada serd a

concentragio de 1,2-EDC no destilado ou a concentragio de CHCls no produto de base.

Ao contrério da SVD, a técnica RGA ndo € sensivel 4s unidades dos ganhos de
processe (Seborg er ol 1989}, porém como os ganhos de processo adimensionais ji estdo
disponiveis, 0s mesmos serdo utilizados. As matrizes calculadas para o0s dois casos estdo

simbolizadas como A, na Figura 20

2 RGA 8 as vezes citada como nlo confidvel, como para o caso da conliguragio DB, cujo A & infinite (Skogestad,
1997).



~AD L AQr
~133% 0352 % . ACCL4 no produto 136 036
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04 -0396/  AEDC ng destilado -036 1.3
.. AD L AQr
. (—1.355 nz;::) ... ACCL4 no produto (0,94 a.oa) '
2‘;—-,, , =
~1444 =557 ACHCLI no produto 27 Loos 094

Figura 20 - Resultados da matriz RGA estacionaria,

A melhor paridade entre vartavel controlada e manipulada & aquela em que o
correspondente elemento da matriz RGA € positivo e © mais proximo possivel de 1. Quanto mais
proximo a 1, menor o mpacto gerado pelo fechamento da outra malha sobre a malha em
guestio. Shinskey (1984) considera que uma estratégia de controle pode gerar bons resultados

quando o elemento RGA da diagonal situa-se entre 0,9 € 4.

Na primeira opg¢io, concentragio de CCls no Produto de Base ¢ 1,2-EDC no
destilado, a melhor paridade ¢ CCL-D / EDC-Q;, mas hi um grau de interacao Sigrzifi.cativo entre
essas 2 malthas. Na segunda opglo, concentragio de CClLy e CHCl3 no produto de base, a methor
paridade ¢ CClL-D / CHCL3-Q,, ou seja, & concentragdo de CCls no produto de base deve ser
controlada manipulando-se 2 vazdo de destilado, enquanto a concentragio de CHCl3 nesta
mesma corrente deve ser controlada manipulando-se a carga térmica do refervedor. H& vm grau
de interagiio desprezivel entre essas duas malhas e 1st0 € uma grande diferenga em relacio a
primeira opcio. Portanto, as avaliagdes por RGA ¢ 5VD mostram-se consistentes entre i, no

entanto, ambas carregam apenas informaces de estado estacionério,

Para contemplar efeitos dindmicos neste tipo de andlise, a matriz RGA pode ser
calculada para virias freqiidéneias, muito embora este procedimento nio € em nada tdo popular
quanto a matriz estaciondria. De acordo com Skogestad (1997}, plantas com elevados valores de
elemento RGA na freqiiéncia préxima ao tempo de resposta em malha fechada representam

sérios problemas, sendo fundamentalmente dificeis de serem controladas.
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4.2.5. Indices MRI e NI

O MRI - indice de resiliéncia de Morari (Morari, 1983}, fornece uma indicagio da
“controlabilidade inerente de um processo. Este indice ndo ¢ afetado pela paridade nem pela
sintonia do controlador, mas sim pelas varidveis controladas e manipuladas envolvidas (Luyben,
1990). © MRI € o menor valor singular da matriz das fungbes de transferéncia do processo em
malha aberta. Quanto maior 0 MRI, mais controlével (resiliente) € o processo. Neste trabatho, &
utilizado 0 MRI apenas para a frequéncia zero, utilizando o aplicative MathCad®. Como as duas
varidveis manipuladas € uma das varidveis controladas j& foram estabelecidas no inicio deste
trabalho, agui 0 MRI serve para ajudar a selecionar a segunda varidvel controlada, entre as duas
possiveis. Os resultados estdo indicados na Figura 21. O segundo sistema, ou seja,
CCl-D / CHCL3-Q; |, por ter 0 maior MRI, € mais facil de controlar (mais resiliente) que o
sistema CCly-D / EDC-Q,. Este resuliado estd em concordincia com aqueles apresentados pelas
técnicas SV e RGA. |

MR = minfsvds{K,y]) MRI, = min{ svis{K )}

MRl = 0267 MR, = 1401

Figura 21 - Resultados do indice de Resiliéncia de Morari.

Para um sistema de controle 2x2, um indice de Niederlinski positivo € condigio
necessdria mas ndo suficiente para que o sistemna em malha fechada seja estavel (Niederlinsky,
1971). Abaixo € feita a verificagio do 2° sistema, ou seja, o sistema CCly-D / CHCE-Q, | por ter
sido apontado pelas técnicas de SVD, RGA e MRI como o de melhor controlabilidade. Os
resultados encontram-se na Figura 22, Portanto, segundo o indice de Niederlinski, o sistema de
controle 2x2 CCL-D / CHCL;-Q; pode ser estavel.

CAD U AQr
-1338 0353 =

- ( 3 5 ] L ALCLY nq produto NI = I 31 NI = 1.063
-1444 =350 ACHCLE no produte (K '

Figura 22 - Resultados do Indice de Nierderlinski.
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4.2,6. Emparelhamento das Varidveis

Baseado mnas técnicas de andlise de controlabilidade anteriores, que utilizam
apenas informagdes de estado estacionério, pode-se afirmar que :
*  Oteor de 1,2-EDC no destilado niio tem boa controlabilidade por qualquer das
duas varidveis manipuladas escothidas;
* A melhor paridade corresponde ao sistema CCly-D / CHCI5-Q, ;
* Hd concordincia entre as 3 técnicas utilizadas:
* O sistema CCli-D/ CHCI;-Q, pode ser estdvel, de acordo com o indice de

Niederlinski,

As técpicas aqui utilizadas nio levam em conta aspectos tais como exisiéncia de
tempo morto, diferencas significativas entre constantes de tempo do processo ¢ respostas

inversas. A confirmagio da melhor paridade deve ser obtida através de simulagio dindmica.

4.3, Especificacio dos Objetivos do Sistema de Controle

Na secdo 3.3 os objetives do sistema de conirole foram definidos
preliminarmente. Com o conhecimenio que € mais ficil controlar o CHCI; na base do que ©
1,2-EDC no topo (de acordo com os resultados de SVD, RGA ¢ MRI), as caracteristicas
desejadas ficam assim consolidadus, em ordem decrescente de prioridade :

* Manter a concentragio de CCly na base a mais proxima possivel do seu ponto
de referéncia, demonstrando adequada capacidade de rejeitar distirbios, em
especial guanto As alteragles na vazio de alimentagio da coluna.

*  Manter 2 concentracdo de CHCl3 na base abaixo de sew limite superior de
especificacdo.

+ Ser simples ¢, preferencialmente, descentralizado.

A selegiio das varidvels controladas e manipuladas, ¢ melhor emparelhamento ¢ a
especificagiio final dos objetfivos do sistema de controle foram apresentados. Foram utilizadas
ferramentas que se baseiam exclusivamente em informacoes de estado eswaciongrio. O capitulo

subseqiiente concenira-se aa obtencio do modelo dindmico simplificado.
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5. MODELO DINAMICO

Este capitulo concentrs-se na obtengio do modelo dindmico simplificado,
iniciando-se por uma andlise do impacto do ajustes dos controladores de inventario sobre as
respostas em malha aberta do modelo dindmico rigoroso desenvolvido em um trabalho anierior,

seguida da determinacdo das fungdes de transferéncia,

5.1. Modelo Dinamico Rigoroso

Em geral, ao modelar uma determinada coluna de destilagdo, as simplificacbes
aceitdveis e, portanto, adotadas no modelo estaciondrio sdo estendidas ac modelo dindmico, De
acordo com Skogestad (1997), praticamente todos os modelos dindmicos de colunas de
destilagio consideram algum tipo de simplificagao adicional, referenle aos aspeclos transientes.
Conforme o propisitc do modelo, algumas das seguintes simplificaghes costumam estar
presentes, em combinagfes variadas

+  Quanto 3 dindmica do vapor :

o inventdrio (“holdup”) do vapor negligenciado;
o inventdrio do vapor negligenciado e pressao fixa;
o pressio fixa.
*  Quanto ao balango de energia :
o mudangas no inventdrio de energia negligenciadas;
o mudancas na entalpia do liquido negligenciadas;
o fluxo molar constante;
o capacitincia do relervedor desprezada.
*  Quanto 4 dindmica do fluxo de liquido
o inventdrio de liquide constante;
o inventdrio de liguido no vertedor descendente ("downcomer")

canstanie;



o inventdrio do refervedor efou condensador constante (controle
perfeito™);

o dindmica do liquido linearizada.

Modelos que assumem inventirio de liquido constante niio sdo recomendados para
fins de controle, enquanto aqueles que assumem fluxo molar constante podem ser usados para
misturas ideais. E freqiiente desconsiderar o inventdrio da fase vapor para pressdes baixas e
assumir pressio constante (Skogestad, 1997). Cutras simplificagfes sio aceitdveis conforme o

sistema em estido.

A simulacdo em regime transiente da coluna em estudo foi realizada utilizando-se
o modelo rigoroso RadFrac™ (estdgio de equilibrio), presente no simulador éornercial Aspen
Dynamics™. A capacitincia do refervedor € desprezada, A descrigiio detalhada do modelo
rigoroso e da simulagie encontra-se em Silva (2002). As duas varidvéis manipuladas
selecionadas para controle de composigiio correspondem as mesmas utilizadas por um esquerna
de controle DV (Figura 15-B). De acordo com Skogestad (1997), a sintonia dos controladores de
nivel pode afetar drasticamente 03 resultados do modelo e 2 escotha da configuragio adequada,
especialmente na configuracdo DV (o arranjo LV € pouco afetado pela sintonia desses
controladores). Para avaliar o impacto da sintonia sobre os resultados gerados pela simulagio, as
respostas da concentragio de CCly e CHCl; no produto de base a uma perturbagio degrau de -5%
na vazdo de destilado e na carga térmica sio obtidas para os controladores de nivel sintonizados
g valores extremos : muito lentos e muito rdpidos. Para uma reducfio de 5 % na carga térmics,

0s resultados encontram-se na Figura 23 e Figura 24 ¢

) 4

LA na ks (ppm pipl

Taimps (h)

Figura 23 - Impacto dos controladeres de aivel na resposta de CClL emn matha aberta,

* As leis de controle das malhas de controle de nivel sio substituidas por valores de inventdrios constantes.
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Figura 24 - Impacte dos controladores de nivel na resposta de CHCY, em malha aberta.

Apesar de graficamente visivel, os resultados sfo similares ¢ mantém suas
caracteristicas determinantes, ou seja; forte sobrelevacgio, resposta inversa e elevadas constantes
de ternpo. Para wma perturbagdo degrau (-3 %) na vazdo de destilado nenhuma diferenca
graficamente visivel ocorre, por este motive os resultados nio estio apresentados. Com base
nesta avaliagio, para obtencdo das respostas em malha aberts, os controladores de inventério
foram ajustados para respostas mais lentas, por serem mais conservativas e refletirem mais

fielmente as plantas comerciais.

5.2, Respostas em Malha Aberta

Foram obtidos resultados discretos para perturbagfes em forma de degrau nas
duas varidveis manipuladas (vazio de destilado e carga térmica) e nas duas varidveis de distirbio
{vazio de alimentacio e composicio da alimentacio). Os valores dos degraus sio aqueles
indicados na Tabela 2. Esses resultados, apresentados como variéveis desvio, encontram-8e na

Figura 25 e Figura 26.

A simulaciio dinfmica da coluna em estudo mostra que as constantes de tempo do
processo em malha aberla, tanio para variaches nas varidveis manipuladas quanto para os
distirbios, sio muito elevadas, da ordem de dezenas de horas. Este comportamento € tipico de
colunas de destilacio de alta pureza, especialmente se ambos os produtos séo puros (Stathaki e
al., 1985, Luyben, 1992). Quira caracteristica desta coluna, evidenciado em Silva (2002}, € a néo
linearidade dos ganhos de estado estaciondrio e a dindmica assimétrica, a qual, segundo

Skogestad (1997), ¢ originada a partir do equilibtio liquido-vapor.
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A resposta de CCls & um degrau em Q; € fortemente inversa (a magnitude da
inversao € cerca de 30 vezes o ganho do estado estacionério), aponta a presenga de um zero no
- semiplano direito (RHP, “right half plane”) e sugere uma possivel inversiio no sinal do ganho em
outras regiGes da janela operacional. Respostas inversas implicam em redugfio no (Eesempenhé
do sistema de confrole (Luyben, 1992), podem ser observadas em casos de destilagio
multicomponente quando se controla um componente intermedidric e ¢ altamente indesejada
para controle do tipo matha Gnica ("single-loop") (Skogestad, 1997). Porianto, o comportamento
do CCl, frente a alteragBes na éarga térmica pode limitar seriamente o atingimento de alguns
objetivos do sistema de controle. A resposta de CCly @ um degrau em F apresenta uma forte

sobrelevacgio sem, todavia, ocorrer resposta inversa, 20 menos em {orno do caso base.

3.3, Obtencdo das Fungbes de Transferéncia

O modelo dindmico linearizado simplificado, no dominio de Laplace, foi obtido
através do ajuste dos parfmetros (ganho, constantes de tempo do processo ¢ tempo morto) de
fungSes de transferéncia a partir dos dados discretos resultante do modelo rigoroso RadFrac™,
presente no simulador comercial Aspen Dynamics™ (subsegio 5.1), apresentado em Silva
{2002). O critério para o ajuste desses pardmetros foi a minimizagdo do erro entre 0s valores
oriundos do modelo rigoroso ¢ aqueles preditos pelo modelo simplificado. A obtengdo de cada
fungio de transferéncia seguiu o procedimento descrito abaixo. Ha vérias ferramentas dedicadas
que realizam & identificacio do modelo de forma eficaz. Neste trabalho foi utilizado um

gplicativo de planilha eletrdnica nfio especifico :

a} A partir do modelo rigoroso, sio ge.radas os dados discfeio& absolutos
[Ynr ()] das respostas em malha aberta reproduzidas na Figura 25 e Figura
26.

by Os dados discretos absolutos, Yupas(l), s80 convertidos para valores de
desvio, Yua(t)

Yae(t) = Yur s - Yaur ans{l)

onde Yyip a0} € 0 valor no estado estaciondrio inicial (1 = 0).

¢} O problema basico consiste em encontrar wma funcio de transferéncia G(s)

cuja correspondente no dominio do tempo, £(t), melhor satisfaz a igualdade :
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YMme(l = X(0) = £1(1)

onde X(1} é a perturbacho aplicada, neste caso, um degrau.

d) A andlise visual do grifico de Yuz(l) permite, inicialmente, selecionar uma
fungdo de transferéncia ((s), cuja correspondente no dominio do tempo, (1),
pode ser uma das exemplificadas na Tabela 3.

e) O ganho de processo é calculado diretamente das informagdes de estado

£8taciondrio, ou seja :

GanhoVidlvala - Yo, ) =Yy (0)
AlcanceAnalisador - X

K=K Yar(0) = 0

onde K € o ganho de processo antes da aplicacio dos fatores de escala dos
sensores € elementos finais {rodapé da Tabels 2).

T} Para um determinado ¢onjunto de parimetros (K, 1; ¢ 8), obtém-se Yy {b), 0
valor previsto pela fungio de transferéncia para cada valo r discreto de t.

g) Para cada par Yye(t) e Yy (), € calculado uwm erro quadritico segundo a
equagdo abaixo. Para a janela de tempo de interesse, € calculado o erro

quadritico total :

ﬁ(t) - (YMR(t) - YML(t))?“ Ep(t) = 2 E(6)

h) Utilizando-se a roting de otimizagho Solver®, residente 0o aplicative
MS-Excel®, os pardmetros (T; & 0) da funcdo de transfer@ncia (etapa “f)”
acima) sio ajustados de forma a minimizar B{f). |

iy Uma vez minimizado E(t), o grifico de Yaaft) ¢ Yyu(t) conira t permite
avahiar se a escotha de G{s) na etapa “d)" estd apropriada. A fungdo de
transferéncia mais adequada € aquela que tem a menor ordem ¢ representa ¢
processo com a precis@o requerida. Caso necessério, uma cutra fungio de

transferéncia de maior ordem é testada e 08 passos “d)” a “i)” repetidos.

A titulo de ilustragfio do procedimento anterior, na Figura 27 esld indicada parte
da planilha eletrdnica para obtengdo de G, (funglio de transferéneia que relaciona a
concentragio de CCly no produto de base com a carga térmica Q, ). A qualidade do ajuste dessa

fungio de transferéncia pode ser comprovada através do grafico dessa figura.




Tabela 3 - Tipos de fungiio de transfer@nein utilizados para os processos ¢ os distérhios

DOMINIO DE LAPLACE DOMINIO DO TEMPO
K — 8.5 B (t"g)
- K
Gls) = fy=—-8 °
T
K. o0 ~{-0)  ~(1-8)
.o
Gis) = K Tl ™2
. . iy = -
(‘:‘.’1 S"]'])(Tz S"}‘I) () 'ti“’{r;, e e
”_ . —~ By ~ {10} ~ {18}
Ix~(13»s+[)-e Ty~ 1 Tny T
G(s) = SO B TS S B o' 1 27T 1y
(1:-;‘54«})(12-54-}) B =K | — € - e
7 R 2 270
Y Y ’ E ', 17,7
€ Yarane| Yame | Yoo ”‘g 55 Ganhos K. X 4
h pom ppm LT ppm K 0,39
¥ 1.623 4] a )] Ty 1,32
0111850 | 73 | -70 10 SOLVER C°”§§;“? der 15 50
0.2] 1476 | -147 | -134 | 185 b EA WY
C,31 1426 | -187 ~182 34 Tempomorto| - & 4]
047 1.381 ~242 -244 5
0,55 1.340 ~28B3 -2a1 62
G611 1.300 YA ~334 141 £5 = estado eglaciondric
6,7 1.261 -382 ~372 115 Degrau X = 005 %%
Ganho valvwia Qr = 0066  MMkealhs
Aleance analis. LCL4 = & BomiSe
36 | 1.641 | 17.74 14 4
TOTAL A 5358
§
500 5 30 25 30 35
__-150
b
5
§_ -250 1}
it ; :
g L350 4 1 R Plarta (modelo rigoroso)
Fi i - ET (modelo simpiificado)
& /
-450 4 1
0394302+ 1]
550 \ P2 (13280 105,584 1)
2 S —— o e
550

Tempo ih}

Figura 27 - Determinagio dos pardmetros de G
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3.4, Models Dinamico Linearizado

O procedimento descrifo na subsecio 5.3 foi repetido para cada uma das oito
respostas em malha aberta, gerando oito fungdes de transferéncia, que estéio indicadas na Tabela
4 ¢ Tabela 5. De forma a simplificar as etapas posteriores desse trabalho, os ganhos dessas
funcdes de transferéncia ja incorporam os fatores de escala dos elementos primarios (sensores) €
elementos finais (valvulas), conforme indicado no rodapé da Tabela 2. O modelo lingarizado
despreza a dindmica desses elementos, visto que suas constantes de tempo, neste caso, séo
despreziveis quando comparadas as constantes da coluna, exceto no caso dos cromatografos de

processo, 0§ quais serdo tratados na subsegio 6.1.

Tabela 4 - Funcdes de transferéncia de processo™ para a configuracio DQ, modificada.

~1,41 0,39 * (-3028 + 1)

- ¢ e
Gl’n {1,988 « 1)(4,295 + 1) _ Pia” (1,325 + 1)(5,58 + 1)
-0,89 ~5,8%+ (15,195 + 1)
(: - — = -
P27 {0,858+ 17,735+ 1) Poa™ (1,168 + 1}(5,698 + 1}

Tabela 5§ - Fungbes de fransferéncia de dishirbio para a configuracio DQ, modificada.

G w138t (92,968 « 1) _D,32+(81,148+ 1)
Ly ™ (1,495 + 1)(14,465 + D) L2 ™ (4,985 + 13(100S + 1)

6 o 57t02115+41) G o mL61*(93.265+1)
by T (0,225 ¥ (6,248 + ) Loy ™ (1,058 + [3(34825 + 1)

Também foram obtidas versdes de primeira ordem das fungdes de transferéncia
Ggi1 & Gy , para fins de sintonia dos controladores PI ou para a sintese de controladores
desacopladores e antecipat6rios fisicamente realizéveis. Este assunto € abordado nos capitulos

subseqiientes.

Este capitulo concenirou-s¢ nia obtenciio do modelo dindmico simplificado na
forma de fungdes de transferéncia. O préximo capitulo apresenta a sintonia dos controladores ¢ &

grade geral de simulagbes realizadas ¢ apresentadas nos capitulos subseqiientes,

2 parg efelto de sintonia, acrescenlar um tempo morio de 8,2 h em cada fungiio de transferdncia da Tabela 4, de
forma a refletic o lempo de amosiragem ¢ processamento do cromatégrafo CG em linha na base da coluna,
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6. SIMULACOES EM MALHA FECHADA

Os critérios e as diversas correlagfes utilizadas para a sintonia dos controladores
sd0 mostradas neste capitulo. A redugdo da ordem de duas fungdes de transferéncia, para este
proposito, € apresentads, bem como a grade de simulagbes realizadas e apresentadas nos

capitulos subseqlientes.

6.1, Sintonia SISO

Exceto onde indicado ao contrario, todas as simulagbes em malha fechada

haseiam-se pa seguinte padronizagio

*  As simulagies sdo realizadas com o modelo simptlificado linearizado, ou seja,

com as fungdes de transferéncia, no ambiente Simalink ™ .

* (s ganhos estdo normalizadoes pelos alcances dos sensores ¢ ganhos dos
elementos finais de controle, conforme abordade na secin 4.2.2. Como
conseqiiéneia, o cixo da ordenada representa o percentual da escala das

diversas varidveis, conforme rodapé da Tabela 2.

= A janela de tempo total estudada é de 25 horas. As perturbacdes aplicadas sio
do tipo degrau unitirio na 2° hory. Como teferéncia, um degran unitdrio

corresponde, nas diversas situacdes simuladas

PROBLEMA DEGRAU UNITARIO
Servo CCly 60} ppm
Servo CHCl; 6 ppm
Regulador Composicio (xi) 60 ppmceys / 6 ppMencia
Regulador Vazio (F) 600 kg'h

« Todos o8 coniroiadores implementados s@io do tipo PL sendo esta a4 escolha

mais vsual para controle de composigao (Buckiey, 1992). De acordo com
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Astrém ¢ Higglund (2001), apesar da acfo derivativa gerar beneficios
substanciais para sistemas com elevada constante de tempo, que é o caso da
coluna em estudo, é dificil encontrar valores apropriados para seu ajuste, o que
termina por aumentar consideravelmente a complexidade do projeto. Neste
trabalho, devido & presenga dos analisadores que geram resultados discretos de
composigdo, a implementacio da acfo derivativa causa variagbes bruscas

indesejdveis na varidvel manipulada, requerendo a implementagio de filtros.

+  S&o testados seis métodos de sintonia : Ziegler-Nichols (Z-N) em malha
fochada (“continuous cycling”), Cohen-Coon (C-C), ITAE ™, TTAERY,
IMCy.™® e Clancone . As correlagdes para os cinco primeiros foram obtidas de
Seborg et al. (1989), enguanto as correlagbes para o tliimo slo aproximagses,
realizadas especificamente para este trabalho, dos grificos constantes em

Marlin (1995). Todas as correlaces estdo apresentadas na Tabela 7.

*  Os analisadores de CCly e CHCl; sfo considerados como cromatdgrafos de

fase gasosa modelados como um bloco discretizador com tempo morto (0,2 h).

»  Como critérios de desempenho, sio utilizadas as integrais do erro IAE, ISE ¢
ITAE (definidas segundo a Tabela 6), o valor absoluto da sobrelevagio e o
tempo de estabilizagio (ou de acomodagiio), definido como sendo o tempo
requerido para que a resposta alcance e mantenha-se dentro de uma banda de
+ 5 9% do valor final. Em algumas situacbes, quando a estabilizagio nfio pode
ser evidenciada, € usado ¢ valor do Desvio Final, definido como sendo ¢ valor

da varifvel controlada ao final da janela de tempo de inleresse,

Tabheta 6 - Expressdes para a integral do erro,

Integral do Erro Absoluto Integral do Erro Quadratico | Integral do Erro Ponderado™
IAE = J le(n] gt 1SE = J e(0)” dt ITAE = J le{n)] di
9 g 6

% ITAE ~ “Integral of the Time-weighted Absolute Error”, O subscrito L € uma refertneia a distdrbio (Mload”).

7 ¢ subsgrito R ¢ uma referéneia a ponto de referéneia (“setpoint™).

B MO - “Internal Mode! Control™. O subscrito 12 & uma referéneia a uma resposta de 1% ordem, em malba fechada.
¥ Nesie trabatho, o ITAR é caloulado considerando-se que (y=2h,
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A partir desta subsecho, as referéncias ao controle da concentragio de CCly no

produto de base da coluna sao simplesmente denominadas CCls . Idem para o CHCl; .

Tabela 7 - Correlagoes utilizadas para a busca da melhor sintonia dos controladores PI.

METODO K T REFERENCIA
. Ziegler e Nichols
. 2
£-N 045K P,/1,2 (1942)
1 {30+ 38/ )] Cohen e Coon
C-C —_— 2 e
K gl o] 93 20(877) (1953)
(0,859 0,977 T 0,58
ITAEL K (/1) . 0,674 6/7) Lopez et al. (1967)
Murrill (1967)
0,586 916 T Rovira et al. (1969)
ITAE ——{f '
g x O 1L03-0,165(87/7)
IMCye }% 7 ff{: Te Rivera ef al. (1986)
C L4 /Kse 8°<0,1 0,23(0+ 1) se 8°<0,1
30FLL o 0,156°50,2 (2,756'-0,04)(0 + 7)
Ciancone, se 0, 1=7s0,3 Ciancone ¢ Marlin
L '
0,0711 1::0595% (0937404778 YE 41 (1992)
se 6750,2 se 87>0.3
onde §'= 0 onde = +T
+

6.1.1. Sintonia do Controlador de CCl,

Para a sintonia do controlador de CCly no problema servo, a funglo de
transferéncia de segunda ordem Gy fol aproximada para uma fungfo de primeira ordem com
tempo morto, conforme indicade no modelo A (ou Gpype) na Figura 28, através da mesma
metodologia indicada na sego 5.3 . Este modelo ajusta-se perfeitamente a0 modelo da planta
ap6s a 2 hora de perturbagdo. O modelo B {ou Gpiy), correspondente 4 fungio de transferéncia

de 1*ordem sem iempo morto que melhor representa a planta, € utilizado nas secbes

¥ 0y menor cocficiente de regressio Hnear (RY) ¢ 0,93 |, aceitdvel para os propdsitos deste trabalho.
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subseqlientes .para a obtengio de controladores antecipatérios e desacopladores fisicamente

realizdveis,

120 +

180

B0

ppm CCL4

plgnta {Gpl 1l

Knoels

g

=

Madstio "B

~1,41

e [, SU
Plis  &,445+ 1

S f""!Ia‘w

~1,41w

-4

~{1,418)

501841

1y

15

21
Tempe {h)

o

Figura 28 - Determinachio de modelos de 1° ordem para sintonia do CCly.

Os 3 parBmetros de processo da fungéo de transferéncia de primeira ordem mais

tempo morto Gy, (Figura 28) foram alimentados na planilha eletrénica reproduzida na Figura

29 e os valores de P e 1, para cada método de sintonia™, usados no Simulink™ (Figura 33),

fdtitodn

Algaritrna

PIC tdeal

Simuladar

Ziggter-Michals

P

P

FIG Griginal

PID Algerm avershont

FUE Sam vershont

Cohen-Coon

P

Et

FID

fTAE Load

H

PO

ITAE Seigoint

Pl

FIE

AL 12 prdam

Pi

1,495

PiD (& # 0}

(1,501

Cigrcone Losd

Fi

PID

Figura 29 - Pardimetras do controlador de CC;4 obtidos por virios métodos de sintonia

* Este procedimento nio se aplica para o método de Ziegler-Nichols,
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E mostrado na Figura 30 o controle servo do CCly para as sintonias testadas,
exceto para 0 método Ziegler-Nichols, por este ter apresentado resultados excessivamente
oscilatérios. Este comportamento s¢ repetiu nas demais simulagdes. As regras Z-N para sintonia
sdo conhecidas por gerarem resultados pobres em muitos casos. Segundo Astrém e Higglund
{2001), métodos que se baseium apenas em dois pardmetros de processo, tais como ¢ Z-N (K e
Py), ndo geram boas regras de sintonia. O desempenho para cada método € confrontado (Tabela
8) e a sintonia de melhor desempenho escolhida. Este procedimento € adotado para cada caso
simulado em malha fechada, embora apenas o resultade com a melhor sintonia esteja

apresentado neste trabalho.

1.5 ,
COonERCOMN ™, ;
- 4 A ‘}-’h ;
S 4 MABtsd v Chancone L
PR I N
5 ¢’
1 .,
9 L W
& ’ l _."'J !
«s l‘.-' .
o P - - - -Lghen-Coon
ey o4 ;
T ;
I -- - [TAE-SP
MC
" - Clansone Losd
0 L . r t : :
0] ] 13 15 20 25
Tempo ()

Figura 30 - Controle servo de CCly com virias sintonias (Tabela 8).

Tabela & - Comparagio de métodos de sintonia para o problema serva do CCl,,

SINTONIA C-C {TAE; ITAER IMCys Ciancone;,

P=K 203 1,54 117 | 22 | 111

1= KJ1q 0,63 1,53 0,23 -(0,24 -0,26
Integral I‘M_E . 4,7 s 3.) 3’§ 4’2_
do Etro ISE 2.4 2’3. 2.6 25 2,6
ITAE 34,7 30,8 20,3 20,2 241
Sabrefevacdo (%) 1,42 1,37 1,09 L1t 1,15
Estabilizacao (h) 19 _ 15 _ 11 | 11 125

Métodos que resullam em resposta mais suaves sdo preferiveis para colunas de

destilagio, onde as condi¢bes nio podem ser mudadas rapidamente. Mudangas bruscas na
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vaporizagdo, por exemplo, podem causar inundagio ou gotejamento momentineos (Buckley,
1992). Ainda quanto a Figura 29, os métodos Cohen-Coon e ITAF; resultam em, neste caso,
sobrelevacdo e tempo de estabilizagio elevados. Os métodos de ITAER & IMCp geram
desempenhos idénticos, O método Ciancone, em todas as simulaces testadas neste trabalho,
confere desempenhbo ligeiramente inferior ao dois Gltimos métodos citados. Este método leva em
conta, implicitamente, erros de até 25% no modelo do processo, o que, segundo os autores, lhe

confere uma maior robustez em detrimento de uma pequena perda de desempenho (Marlin,
1995).

6.1.2. Sintonia do Contrelador de CHCl;

A fungio de transferéncia Gpx nlo € apropriada para o projeto do controlador PI
utilizando-se de métodos de sintonia que assumem que o processo pode ser aproximado para
uma funclo de transferéncia de primeira ordem com tempo morto. Para efeito de sintonia, dois
modelos de 1 ordem + tempo morto foram obtidos, conforme apresentado ma Figura 31. O
modelo “A” (Gyza,) foi obtido a partir do ajuste dos parmetros K, v e € de forma a obter-se o
menor erro quadrdtico total entre os valores da planta e os calculados a partir do modelo,
considerando o intervalo de tempo entre zero e 2,8 s 2_, ou seja, priorizando-se a dindmica inicial
deste pmcesso;() modelo “B” (Gpze) foi obtido a partir do ajuste dos pardmetros v e &, estando
K fixado como igual a0 ganho da planta (Gpaz), de forma a obter-se 0 menor erro quadritico total
entre os valores da planta ¢ o3 calculados a partir do modelo, considerando toda o janela de

tempo de interesse, ou seja, priorizando-se 0§ valores de estado estaciondrio.

Para cada um dos modelos A ¢ B | foram determinados os parimetros de sintonia
utilizando-se os métodos citados na seciio 6.1. Os desempenhos dos controladores foram obtidos
por simulagio em matha fechada (com o controlador de CCly em malha aberta), para cada

conjunto de parametros de sintonia e estio registrados nas Tabela § ¢ Tabela 10,

7.8 h corresponde ao tempo de resposia minima, considerando que a perturbago ocorreu no insiante zero,
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Figara 31 - Dcternﬁnagﬁo de modelos de 12 ordem para sintonia do CHCI, .
Tabeia 9 - Comparaciio de métodos de sintonia para o problema serve do CHCIfmodelo A)
SINTONIA CC | ITAR, | ITABx | MG | Cisncone, | ORI
P =K, -0,32 -(,29 -0,18 (0,19 -0,13 -(0,1
I = Ko/ 0,71 -0.61 -0,21 -(0,22 -0,26 0,1
Intearal IAE 1.0 1,0 1,1 1.4
g |_ISE 0.5 05 0.6 0.6
ITAE Oscilatdrio 5.6 54 5,0 10,3
Sobrelevacio (%) 1.3 1,3 14 -
Estabilizacao (h) 2 2 3 1.5
Tabela 10 - Comparagao de métodos de sintonia para o problema serve do CHCh.(modelo B)
SINTONIA GC | ITAEL | ITAEx | IMCy | Ciancone | oo
P =K. 0,11 0,09 -0,.07 -0,06 ~{,1 -0,1
1=Ky (1,48 (0,27 (0,29 0,33 A1L35 -(4,1
{nteeral IAE 3.4 1.5 20 3,5 1.8 1.4
o oo |__ISE 16 0,7 6,9 1.6 0,8 0.6
ITAE 218 7.1 16,0 24,0 8,3 10,5
Sobrelevagio (%) 1,9 1.5 1,6 1.5 . 1,6 -
Estabilizagio (h} 14,0 4.5 6,3 14.5 5.5 [

Na Figura 32 ¢ exibido o controle servo do CHCly para a sintonia de methor

desempenho do modelo A {(IMCye, Tabela 9), para 2 sintonia de melhor desempenho do modelo B
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{(fTAE; , Tabela 10) e para uma sintonia obtida por tentativa e erro, que resulta em menor tempo
de estabilizagfio ¢ auséncia de sobrelevagio, embora apreseate um erro integral ITAE mais
elevado, penalizado pela demora em atingir-se o ponto de referéncia. Como, para © caso
especifico da concentragio de CHCI; no produto de base, nfo ha a necessidade de um controle
justo (se¢do 3.2), a sintonia obtida por tentativa ¢ erro resulta em um desempenho mais
satisfatorio. A coluna em estudo apresenta tempos de resposta extremamente ¢levados, da ordem
de dezenas de horas, como visto nas subseches 5.1 ¢ 5.3, Esta caracteristica inviabiliza a sintonia
por [entativa e erro diretamente na planta. O controlador deve receber a sintonia determinada por
simulagdo. A sintonia baseada ne modelo A € adotada nas segiies subseqiientes deste trabalho,

por ter sido oriunda de wma metodologia consagrada.

o

o

[+ ]

n

L4

fi]

=

&
e Modelg A
v MGHER B

w——Tenigtiva e Erro

i T T l
1] 18 20 5
Tempo {h}

Figora 32 - Controle serve de CHCL; para 3 sintoniss.

6.2. Grade de Simulagdes

As simulacGes realizadss em malha fechada contemplam combinagGes de fatores
¢ estratégias tais como controlador 'de CHCly em automitico ou manual e a presenga ou auséncia
de controladores desacopladores e antecipatérios, conforme a grade da Tabela 11, Algoritmos
para tratamento de tempo morto, tais como "Smith predictor”, nio foram considerados em
funciio de tempo mMorlo ser quase inexistente peste trabalho {exceclo aos cromatdgrafos, com
(3,2 h).



Tabela 11 - Grade de simulagaes realizadas em matha fechada no Simulink™,

CONTROLADOR
Pl Desacoplader | Antecipatério SUBSECAO
CC[4 CHClg, D 13 'fl 120 f f_n £ f 12
7.2
7.3
SERVO
7.5
8.1
BEGULADOR 8.2
Xr

{Composigio da
Alimentagio) 8.3
9.1

REGULADOR
¥ 9.3

(Vazio da
Alimentaci
imentacao) 9.4
9.5
Legenda :

[::] Recurso wtilizado na estratégia de controle da subsegio,

[:] Recurso nio utilizado.

Na Figura 33 ¢ apresentada a estratégia de controle geral utilizada no Simulink™,
gerando as respostas ao problema servo e ao problema regulador constantes nas subsegbes
séguimes deste trabalko. Em cada simulagao gue se segue, um diagrama especifico, mais
simplificado, é apresentado, onde apenas os blocos utilizados naquela simulagio em particular

sio evidenciados.
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Figura 33 - Diagrama de blocos global para simulacio no Simulink™ |

Este capitulo apresentou os critérios de desempenho, as diversas correlagbes ¢ a

reduciio da ordem de duas fungdes de transferéncia, wtilizadas para a sintonia dos controladores.

Nas simuolagdes seguintes, a sintonia utilizada foi a que gerou o melhor desempenho, segundo

critérios estabelecidos na subsegiio 6.1. . Os pardmeiros de sintonia utilizados estdo indicados no

rodapé da péagina onde o resultado da simulagio € mostrado. O capitulo seguinte concentra-se

nas respostas do gistema ao problema servo,
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7. CONTROLE SERVQO

Este capitulo aborda as respostas dos sistemas SISO ¢ TITO ao problema servo,
tanto para 0 CCly quanto para o CHCl; , na auséncia e na presenca de controladores

desacopladores.

7.1, CCly em Malha Fechada

S&o exibidos, na Figura 34, o diagrama de controle e a resposta do teor de CCl,y no
praduto de base, ao ser aplicada vma perturbaciic em forma de degrau no ponto de referéncia,
estando o CHCly em malha aberta. O ambiente de simulagdo € o Simulink™, tendo as fungdes de

transferéncia como modelo dindmico linearizado da planta,
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Figura 34 - Controle serve de CCly com CHCl; em malha aberta,”

B e = 1,17 %/%; 1 = 5,13 h.
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Ocorre uma pequena sobrelevagio de 1,1 % da escala no CCly . O novo estado
estaciondrio € alcangado cerca de 11 h apés, com os pardmetros do controlador PI obtidos pelas
correlacles que resultam nas respostas mais estdveis e de methor desempenho, ou seja, ITAER

ou IMCys (Tabela 8). O CHCls, por estar em nralha aberta, estabiliza-se em um valor 0.6 % da

escala, acima do estado estaciondrio inicial.

No entanto, partindo-se dos valores obtidos através dessas correlagBes, € possivel
chegar a ajustes que resultam em um melhor desempenho, através de tentativa e erro. No intoito
de testar a sintonia com um modelo nao linear, a resposta da concentracio de CCls na base da
coluna ap0s uma perturbagao degrau de 100 ppm no ponto de referéncia utilizando-se o

simulador Aspen Dynamics™, com o CHCly em malha aberta, € apresentada na Figura 35 :
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Figura 35 - Controle servo de CCly com CHCl; em malha aberta no Aspen Dynamics™,

Para avaliar os efeitos da ndo linearidade do processo observada em Silva (2002)
sobre o desempenho do controlador de CCly , mudangas de 1.000 ppm sio aplicadas zo seu
ponto de referéncia, com o CHCl: em matha aberta, utilizando-se o simulador Aspen

Dynamics™ . Conforme apresentado na Figura 36, ndic hd perda apreciéivel de desempenho, em
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que pese 4 grande magnitude dos degraus aplicados, correspondentes a +50 % ¢ -33 % , em

relagdo ao valor de ponto de referéncia do estado estaciondrio inicial (1,987 ppm).
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Figura 36 - Efeitos da afie lincaridade solire o desempenho do controlader de CCl;.

Com base nas simulacBes realizadas, tanto no SimuLink™ quanto no Aspen
Dynamics™, este dltimo em condigdes bastante severas, 0 controle servo da concentragio de

CCl na base da coluna, estando o controlador de CHCl; ern manual, € considerado satisfatério.

7.2. CHCk em Malha Fechada

A necessidade do controle da concentracio de CHC; foi comentada na secio 3.3
Embora este componente esteja, atualmente, mantido dentro de sua especificacio (Figura 7), €
esperado que a implementagio do controle da concentraglo de CCly afete este quadro. Foi
verificado o desempenho de uso de um controlador por realimentagao para o CHCI; e suas
implicacdes no controle do CCly . O diagrama de controle ¢ a resposta do CHCl; a uma
perturbacio no ponto de referéncia, estando o CCly em malha aberta, sio apresentados na Figura
37. A sintonia do controlador de CHCI; utilizada em todas as simulagbes a partir deste ponto
corresponde aguele obtida do modelo A da Figura 32, embora uma sintonia obtida por tentativa e

erro tenha resultado em uma resposta mais suave (secio 6.1.2).

Apesar da sobrelevacio de quase 30 %, o CHCl; entra em controle cerca de 2h
apss a perturbagfio, Ha um acoplamento considerdvel entre as malhas, observado pela grande
sobrelevacio (acima mesmo daquela observada para 0 CHCl3) € desvio no CCl, dentro da janela

de tempo. O comportamento da varidvel manipelada Q, mostra-se suave, sendo sua variagio
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méxima de 0,2 % apenas. Variagdes pequenas de Q; sfio vistas praticamente em todas as demais
~simulagBes deste trabalho, o que sugere que o ganho da vélvula de vapor para o refervedor pode
estar excessivamenie elevado para os propésitos deste sistema de controle, requerendo a

instalagio de uma vilvula de ajuste fino (“trim valve™).
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¥igura 37 - Controle serve de CHCY; com CCly em malha aberta >

Com o intoito de verificar os eferios da asstmetria e ndo linearidade do processo,
observadas em Silva (2002), e dos parmetros da sintonia, sobre o desempenho do controlador
de CHCl; , mudangas de grande magnitude (174 = 74 -> 174 -> 374 > 174 ppm) sio aplicadas
20 seu ponto de referéncia, com o CCls em matha aberta, utilizando-se o simulador Aspen
Dynamics™ . Conforme apreseatado na Figura 38, ndo ha perda significativa de desempenho,

em que pese a grande magnitude dos degraus aplicados, correspondentes a 57 % ¢ +115 % , em

M K= 0,18 %i%; v = 0,88 h.
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relagdo ao wvalor de ponto de referfncia do estado estaciondrio inicial. Todavia, & visivel a

diferenga de resposta entre os casos de mudanga simétrica no ponto de referéncia.
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Figara 38 - Efeitos da assimeiria e nfio Hacaridade sohre o controle de CHCs .

Com base nas simulacbes realizadas, tanto no SimuLink™ guanto no Aspen
Dynamics™, este iitimo em condi¢des bastante severas, ¢ confrole servo da concentragio de
CHCly na base da coluna, estando o controlador de CCly em manual, € considerado satisfatério.
A sobrelevacio, provavelmente, pode ser reduzida pela determinagdo dos pardmetros do
controlador P através de métodos de sintonia mais elaborados, tendo em vista as caracteristicas

da resposta em malha aberta (Figura 31).

7.3. CCly e CHC); em Matha Fechada

O diagrama de controle ¢ a resposta a uma perturbacio em degrau no ponto de
referéncia do CCly , com o CHCl; também em malha fechadz, sem a implementagio de

controladores desacopladores, estdo indicados na Figura 39. Uma comparagao entre esta figura ¢
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a Figura 34 permite perceber, sem esfor¢o, como o desempenho do controle serve de CCly é

severamente afetado : o tempo de ascensio aumenta de 6 para 11 horas e, a0 término do tempo

de simnulagio, ainda resta um desvio de 40,20 % .
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Figura 39 - Controle servo de CCly com CHCL em matha fechada.®

Na Figura 44 sdo mostrados o diagrama de controle e a resposta do CHCl; e CCly

& uma perturbagiio no ponto de referéncia do CHCl; , estando o controlador de CCly também em

malha fechada :

3 CCL, (Ko = -1,17 %/%; 1 = 5,03 h), CHCL (Kg = 0,18 %/%; 1 = 0,88 h).
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Figura 40 - Controle servo de CHCl; com CClg e malha fechada.™®

A comparacio entre a Figura 40 ¢ a Figura 37 destaca que o desempenho do
controle de CHCl € poucn afetado pelo fato do CCly estar em matha fechada. A sobrelevagio
mantém-se e a clirninacio do desvio ocorre de forma mats lenta. Por outro fado, o controlador de

CCl; ndo demonstra capacidade de reduzir o distirbio causado pela alteracio no valor do ponto

® CHCh (K = <0,38 %/%; 1) = 1,88 K), CC, (K¢ = -1,17 %/%; 1, = 5,13 h).
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de referéncia do CHCy : a sobrelevagio mantém-se em 1,5 %, ¢ 23 horas apds a aplicacio da

perturbagio ainda resta um desvio de —0,25 %. Este desvio € o mesmo da Figura 37, porém com

sinal invertido, demonstrando um processo mais oscilatério.

O controle servo da concentragao dos dois componentes no produto de base da

coluna de secagem, com as respostas apresentadas na Figura 39 e na Figura 40, ndo atende aos

objetivos do sistema de controle em fungdo do desempenho insatisfatdrio da matha de CCly . A

implementagao de controladores desacopladores para reduzir a forte interagio da malha de

CHCl; sobre a de CCly é abordada nas subsecdes seguintes,

7.4, Desacopladores

Quando, apesar da aplicagdo do melhor emparelhamento entre varidveis

manipuladas e varidveis coniroladus ¢ sintonia, o desempenho de um sistema 2x7Z ndo €

satisfatério, devido a interagdes desfavordveis, uma solugio potencial ¢ o desacoplamento, Ha

trés formas principais de desacoplamento (Marlin, 1995)

L]

Alteracdo das varidveis manipuladas: consiste na manipulacio de outras
varidveis, geralmente combinagles das varifiveis manipuladas originais. Para o
caso de colunas de destilagdo, alguns e'xempios 580 representados na Figura
15

Alteracdo das varidveis controladas: aliera as  varidveis controladas
substituindo varidveis medidas por varidveis calculadas. Esta forma de
desacoplamento € bem menos utilizada que a anterior, pois requer que as
varidveis de saida medidas respondam #os ajustes das varidveis manipuladas
com aproximadamente a mesma dinfmica, de maneira que os célculos
mantenham-se sincronizados;

Desacoplamento explicito : mantém as mesmas variaveis manipuladas e

controladas, implemenlando controladores chamados de desacopladores.

O desacoplamente explicito € testado neste trabalho. Desacopladores sdo

controladores adicionals cujo objetivo € reduzir a inleracdo entre malhas de controle em uma



estratégia de controle cldssico malha mdltipla. Potencialmente, os desacopladores pedem
eliminar completamente a interagdo. Na prdtica, esta eliminagio nunca é completa devido a
imperfeicdes do modelo. Os desacopladores podem ser dinfimicos ou estiticos, total ou parcial.
O esquema de desacoplamento, aqui implementado, € dinimico simplificado, apresentado na
Figura 41, por permitir que os controladores PI possam ser sintonizados por métodos padsdes

malha {inica e serem mais faceis de ser entendidos pelo pessoal de operagio.
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Figura 41 - Sistema de controle 2 x 2 com desacopladores explicitos

O controlador desacoplador para manipular a carga térmica do refervedor em
fungio da agfio de controle do controlador de CCly é obtido pele guociente entre as fungdes de

transferéncia Gpzy & Gpaa (Tabela 4), conforme Eq. 1

Par 0,15 (1,168 + 1)(3,698 + 1)
G, (15,195 +1) (0,855 + 1)(7,738 + 1)

D2 1 - Eq. 1

O controlador desacoplador D2 para manipular a vazao de destilado em funcéo da
acho de controle da controlador de CHCly , calculado utilizando-se as fungbes de transferéncia
exatas (Gpiz ¢ Gy, Tabela 4), € fisicamente ndo realizavel. A funcio de transferéncia de
segunda ordem Gy pode ser razoavelmente bem representada pela fungfio de transferéncia de
primeira ordem Gpipp conforme indicado na Figura 28 (modelo B), resultando no desacoplador

D1z representado pela Hq. 2:
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e
P1z _ 0,28:(-302+8+ 1) (6,44+ S+ 1)

D -

12b

G 1,32« S+ 13-(5,5+8+1
Pib ( > +1)

Eq.2

Com a incorporagio dos desacopladores na estratégia de controle, o processo
efetivo que passa a ser controlado € alterado ¢ a sintonia dos controladores deve também ser
alterada em relagdo aos valores anteriormente calculados considerando-se malha tGnica. Se o
desacoplamento for perfeito, as fungdes de transferéncia do processo modificado passam a ser
(Marlin, 1995):

Tabela 12 - Fungdes de transferéncia modificadas por desacopladores perfeitos,

PROCESSO | PROCESSO PERFEITAMENTE _ _
ACOPLADO | DESACOPLADO OBSERVAGOES
1 Gp
Gor: Op' =8
pii P11 . Ay Ay, & Ay, 880 0s elementos da diagonal da
szg e pl?_‘ - Gp % mairiz RGA

No presente trabalho, a tnica aproximagio relacionada aos desacopladores
calculados envolve a substitnigdo de Gy por Gpiie para obtengo de Dyo , ou melhor, Dy, .
Como G € a fungio de primeira ordem sem tempo morto que melhor representa 0 modelo do
processo Gpyr (Figura 28), assumindo que esta representagio € satisfatoria, € vilido assumir,
também, que o desacoplamento resulta aproximadamente perfeito ¢, conseqlientements, que a

Tabela 12 aplica-se a esta situacio. A matriz RGA estd calculada na subsegio 4.2.4. Como
A, = Ay, =0,94 (Figura 20), 2 sintonia dos controladores Ge e Gez , segundo este critério, sofre

i correcio de apenas 6% no seu ganho proporcional e, portanto, nao necessita ser modificada.

7.8. CCly e CHCls em Malha Fechada com Desacopladores

Foram verificadas as respostas com a implementagdo individual dos

desacopladores Dy ¢ Dy ¢ também de ambos simultaneamente, conforme o diagrama de
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controle da Figura 42, A resposta a uma perturbagio em degrau no ponto de referéncia do CCly |
com o CHCl; também em malha fechada e utilizando-se apenas o desacoplador D, , estd
indicada na Figura 43-A. A comparagio entre esta figura e a Figura 39 permite concluir que a
implementacio deste desacaplador ndo surte qualquer efeito aprecidvel na resposta do CCly (2
sobrelevagio e o desvio final $&0 os mesmos), embora cause uma discreta perda de desempenho
na resposta do CHCI; . A resposta a uma perturbagao em degrau no ponto de referéncia do CCls
com o CHCl; também em malha fechada e vtilizando-se o desacoplador Dy, estd indicadz na
Figura 43-B. A comparagio desta figura com a Figura 43-A destaca que a implementacio de
Dhyzp torna o processo em malha fechada bastante oscilatério quanto & concentragio de CCls ¢ a
vazio de destilado. A resposta a uma perturbagiio em degrau no ponto de referéneia do CCly,
com o CHCl; também em malha fechada e ufilizando-se ambos desacopladores Day e Dy
simultaneamente, estd indicada na Figura 43-C. A implementacio simultdnea desses
desacopladores resulta em um processo em malha fechada ainda mais oscilatério do que quando

do uso de apenas Do, .
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Figura 42 - Diagrama de blocos da estratégia de controle servo com desacopiadores.
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Figura 43 - Controle Serve de CCl (CHCl; em matha fechada, com desacopiadores). 37

¥ AUTO = refere-se a0 controlador em modo zutomdtico, ou malha fechada, CCly (K = -1,17 %/%; 7 = 5,13 k),
CHCL; (Ko = -8 %% u = 088 h)
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7.6. Consideracées Quanto aos Desacopladores

Os desacopladores calculados na se¢ao 7.4 foram testados no intuito de melhorar
a resposta do CCly no problema servo do CHCly , com ambas as malhas fechadas. Na Tabela 13

estao indicados o erro integral, a sobrelevagio ¢ o tempo decorrido para a estabilizagio nas

configuragdes “sem™ e “com™ desacopladores.

Tabela 13 - Desempenho dos desacopladores no controle servoe do CHCy.

- < Sem om ;
CONFIGURAGAQ Dy CDEI %(:z: Dz(i:‘flgnrzh
Variavel CCl, | CHCl; | CCly | CHClL | CCL | CHCL | CCl, | CHCL
ITAE 109 8 100 13 136 | 20 | 202 37
Sobrelevagio (%) | 1.5 1,25 1,5 1,25 | 1,15 1,1 1,15 1,2
Estabilizacio™ (h) o 8,5 e 10,5 | = 14 o« @

O desacoplador Dz resulta em uma melhora desprezivel d# resposta. O
desacoplador D, e a implementagao de ambos desacopladores simultaneamente resuliam em
uma menor sobrelevacio, mas um erro integral maior. Além dos esquemas indicados na Tabela
13, também foram testados os respectivos desacopladores estiticos, ou seja, considerando-se
apenas os ganhos das fungdes de transferéncta & desprezando-se a dindmica. A implementagio
de todos esses desacopladores, individualmente ou simultancamente, dindmicos ou estdticos, nido

suzie resuliado satisfatdoio,

O desacoplamento total € muito suscetivel a erros de modelo, especiaimente
quando o ganho relativo € maior que 1 (Marlin, 1995). De acordo com Seborg ef gl. (1989), para
alguns sistemas, o desacoplamento pode até degradar o desempenho, mesmo se um bom modelo
do processo estiver disponivel. Weischedel ¢ McAvoy (1980} indicam que colunas de destilagio
de alta purcza com expressivos ganhos relativos s&o pobres candidatas & implementagio de
desacopladores convencionais. De acordo com Luyben (1980), outros tipos de desacopladores

s30 possiveis, todavia, como os mesmos podem corromper a capacidade do sistema em rejeitar

® 0 simbolo “%” denota que & varidvel rlio se estabilizou ou n&o alinglu o ponto de referdacia dentro da janela de
tempo considerada,
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8. DISTURBIOS NA COMPOSICAQ DE ALIMENTACAO (xy)

Neste capitulo s@o exibidas as respostas do sistema SISO e TITO ao problema
regulador para distGrbios na composigio da alimentacio da coluna, na auséncia e na presenca de

controladores desacopladores.

8.1, CCl4 em Malha Fechada

A composicio da alimenfagéo néo € conhecida em linha (“on-line™), portanto ndo
¢ possivel a implementagiio de controle antecipatdrio. O diagrama de um sistema de controle
utilizando apenas controladores por realimentaciio ¢ a resposta da composicio da base frente a
um distirbio na concentragio de CCly na alimentacdo da coluna de secagem sdo mostrados na

Figura 44, estando 0 CHCl; em malha aberta :
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Figura 44 - Controle Regulador xp de CCly (CHCY; em MAN)Y

¥ MAN = refere-se ao controlador em modo reanual, ou matha aberla. Ko = -L84 %% =343 h
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Para um degrau unitdrio na concentragdo de CCls na alimentagiio, a variacio
méxima da concentragio deste componente no produto de base é menor que 0,1% da escala. A
resposta retorna para dentro da faixa aceitdvel cerca de 6 horas ap6s a aplicacio da perturbacio.

Este desempentho ¢ satisfatério frente aos objetivos do sistema de controle.

8.2, CCl, e CHCL em Matha Fechada

O diagrama de controle e a resposta do CCl, frente a um distdrbio em forma de
degrau unitdrio na composigio de CCly na alimentagio é exibido na Figura 45, atilizando-se

apenas controle por realimentagéo, estando o CHCI; em malha fechada e sem desacopladores.
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Figura 45 - Controle Regalador xp de CCly (CHCl; em AUTOLY

0L, (K = ~1,88 96/%; 5 = 3,45 hy ; CHCL (Ke = -0,13 %/%; 1, = 0,36 h).
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Para um degrau unitirio na concentragho de CCly na alimentagiio, a variagio
maxima da concentragio deste componente no produto de base € menor que 0,15 % da escala.
Todavia, a resposta s6 retornou para dentro da banda cerca de 19 horas apds a perturbagio, um
tempo de estabilizagdo muito mais longo do que aquele observado quando a malha de CHCl;
encontta-se aberta (Figura 44). Este processo em malha fechada torna-se um tanto oscilante. E
importante destacar que, na planta, dificilmente a composicao sofre uma altera¢io em forma de
degrau, ou seja, a8 condigbes simuladas acima s30 mais rigorosas que as observadas na planta.

Portanto, o desempenho apresentado atende aos objetivos do sistema de controle.

8.3. CCly e CHCls em Malha Fechada com Desacopladores

Os desacopladores calculados na secdo 7.4 sio testados nesta subsec@o no intuito
de melhorar o tempo de resposta do CCly no problema regulador de composigiio de alimentagio
da coluna, com a maltha de controle de CHCI; fechada. Da mesma forma como realizado para o
controle servo, s&o simuladas 3 situagBes : utilizando-se Dy € Dyy, isoladamente & em conjunto,

conforme o diagrama da Figura 46. As respostas encontram-se na Figura 47,
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Figura 46 - Diagrama de blocos para conirole regulador xy com desacopladares.
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(A) Controle Regulador xp de CCly (CHCl; em AUTQ, com Dy)
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(B) Controle Regulador xp de CCly (CHCL; em AUTO, com Dyg)
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(C) Controle Regulador xp de CCly (CHCl; em AUTQO, com Da+Dya)
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Figura 47 - Contrele Regulador xy de CCl (CHCly em AUTO, com desacopladores).*

OOl (Ko = ~1,84 %/%; 1 = 3,45 h) ; CHCL (Ko = 0,13 %/%; 1 =

0,56 h).




Comparando-se as Figura 47-A com a Figura 45 verifica-se que o uso do
desacoplador Dz, , neste caso, ndo € eficaz. A implementagio do desacoplador D3, torna o
sistema oscilatdrio, assim como a implementacio de ambos, Dy + Dy confalrme apresentado
nas Figura 47-B e Figura 47-C. O resultado da implementagdo dos desacopladores para este
problema regulador ¢ frustante, assim como ocorre para o problema servo com controle
simuhidneo de CCly e CHCL3 . |

Neste capitulo foram exibidas as respostas do sistema SISO e TITO ao problema
regulador para distirbios na composi¢ao da alimentagio da coluna, na auséncia e na presenga de
controladores desacopladores. Para o sistema TITO, o tempo de estabilizacio da concentragio de
CCls mostrou-se muito longo. A implementacio de desacopladores ndo melhorou as respostas
deste sistema. No proximo capitulo sdo exibidas as respostas do sistema 8180 e TITO ao
problema regulador para distirbios na vazio de alimentagio da coluna, na auséncia e na presenga

de controladores antecipatdrios.
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9. DISTURBIOS NA VAZAO DE ALIMENTACAQ (F)

Este capitulo trata do problema regulador pata distdrbios na vazio de alimentagio
da coluna, para os sistemas SISO ¢ TITO. Controladores antecipatérios sio sintetizados de duas

formas ¢ implementados em cada varidvel manipulada independentemente e simultaneamente.

9.1, CCl; em Malha Fechada

O distarbio mais freqliente na coluna de secagem € a mudanca em sua vazio de
alimentacdo para administragio dos inventdrios de 1,2-EDC fimido ¢ 1,2-EDC seco da planta
onde estd inserida. A alteragio na vazao de alimentaclio pode ocorrer até 2 ou 3 vezes por
semana. S0 apresentados na Figura 48 o diagrama de controle e a resposta do CCly apés a
perturbacdo na vazdo de alimentacdo, com o CHCl; em malha aberta ¢ sem a utilizagio de

controle antecipatdrio :
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Figura 48 - Controle Regulador F de CCl; (CHCL em MAN, sem G

e =184 95/% ;T = 345 h.
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O sistema apresenta-se bastante oscilatério. Para um distirbio de apenas 1% da
escala na vazio de alimentagio, a concentragio de CCl: na base da coluna tesulta em uma
sobrelevagao e um desvio final de 5 ¢ 0,2 % da escala, respectivamente, Por estar em malha
aberta, o CHCl; apresenta uma sobrelevagio de 7,5 % e um desvio permanente de quase 4 % . A
varidvel manipulada (D) estabiliza-se em 2 %, mas sua variacio inicial € de aproximadamente
14 %, aumentando a probabilidade de saturagdo. Por ser o distirbio mais frequente, a adequada
capacidade para rejeitd-lo € prioritdrio nos objetivos do sistema de controle, conforme
explicitado na subsecio 4.3. Portanto, a tesposta apresentada na Figura 48 nio atende aos

requisifos do sistema de controle.

9.2. Controladores Antecipatirios

Em algumas situagﬁ.es em que O controle por realimentacio nao apresenta
resultados satisfatrios, beneficios podem ser obtidos pela adigio de controle antacipatério para
reduzir os efeitos de distirbios que podem ser miedidos. Na subsegio 4.1 estio abordados alguns
beneficios resultantes da implementacdo de controladores antecipatérios em colunas de
destilacio. Segundo Shinskey (1984), embora o controle antecipatério tenha tido larga aceitacio
em colunas de 'destiiagéo industriais devido 4 resposta lenta que tipicamente ocorre quando
apenas controle por realimentagio € utilizado, ainda € muito comum a implementagio de
controladores de razdo, perdendo-se parte do beneficio por nao se aplicar a corregdo certa no

momento certo, ou seja, nio levando-se em consideragio s aspectos dinfmicos do sistema.

(s beneficios se reduzem 4 medida em que o modelo do processe torna-se menos
preciso. Em aplicacOes prdticas, o controle antecipatério € quase sempre utilizado em conjunto
com controle por realimenlacio, onde este dlumo compensa as incertezas do modelo do

processo, 08 erros de medigho e os distarbios nac mensurdvets.

Conforme indicado na Figura 33, dois controladores antecipat6rios sao avaliados
neste trabalho, ambos para methorar a resposta do CCly frente a distirbios na vazao de
alimentacio. Um controlader manipula a vazio de destilado, enquanto o outro manipuia a carga

térmica do refervedor.
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O controlador antecipatério ideal Gyyy , para manipular a vazio de destilado em
fungio da vazio de alimentagio, & calculado através do quociente entre as fungdes de
transferéncia exatas Gyiy € Gpyy (Tabela 5 e Tabela 4), mas é fisicamente ndo realizével. Para
contornar esta inconveniéncia, a funcho de transferéncia de segunda ordem Gy;; € substituida,
sem perda aprecidvel de exatidio, pela funglo de transferéncia de primeira ordem Gpin que
melhor a representa, conforme indicado na Figura 28 (modelo B). Isto resulta no controlador

antecipatOrio Gy representado pela Eq. 3 :

G131 (92,964 5+ 1) (6,44 S + 1)
Cgprqp= = 0,9 . ) .

Eq. 3

O controlador antecipatorio ideal Gz Jpara manipular a carga térmica em fungio
da vazio de alimentacdo, € obtido pelo quociente entre as fungdes de transferéncia exatas Gy e
Gop1z (Tabela 5 ¢ Tabela 4), conforme Eq. 4 |

~Gr11 2 age 92:96° 8+ 1) (1,322 8+ 1)+(5,5+ S+ 1)

Gepro= = =3,

_ — — Eq. 4
Gplz (1,49 S+ 1)-(14,46* S+ 1)- (<302 5+ 1)

9.3. CCl; em Malha Fechada com Controladores Antecipaidrios

Controladores antecipatdrios para manipular a vazéo de destilado ¢ .a carga
térmica, impl_a'ntados isoladamente ou simuitaneamente, sao testados nesta subsecido, de acordo

com o diagrama da Figura 49.
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Figura 4% - Diagrama para Coatrele Reguiador F de CC!.; {CHCl; em MAN, com G



76

A resposta de CCl, a uma perturbagiio na vazio de alimentacio, com o CHCl; em
malha aberta ¢ o controlador antecipatério Grin (Eq. 3) manipulando o destilado, é mostrada na
Figura 50-A. A sobrelevagdo ¢ de 2,5 % da escala e nao hé desvio permanente, mas a agio de
controle, que estabiliza-se em 2 %, assume um valor inicial muito elevado (28%), pedendo, na
prética, levar a restrigbes fisicas (saturagio no elemento final de controle). A comparacio entre
esta figura e a Figura 48 (sem controle antecipatfrio) demonstra que, com a implementagio de
Gy , @ sobrelevagio inicial e o erro ITAE sao reduzidos a aproximadamente 50 e 75 %,

respectivamente.

Embora a implementagio de Gynip represente um certo ganho de desempenho em
relagio ao controle por realimentacio puro, uma estratégia de controle de composicao de apenas
um dos pmdmos da coluna ou de apenas um componente, como & 0 caso desta subsegio, requer
que a outra varidvel manipulada Q, séja utilizada. Do contrério, a carga térmica estard constante
para qualquer valor de vazdo de alimentacdo, alterando drasticamente o fracionamento, que &
uma das duas varidveis manipuladas fundamentais responsaveis pelo controle de composicio dos

produtos de uma coluna de destilaggo (suf)segﬁo 4.1}.

Quando a composicio dos dois produtos da coluna ¢ controlada ou quando dois
componentes sdo controlados, em uma estraiégia de conirole do tipo malha miltipla, as duas
variiveis manipuladas sdo utilizadas pelos controladores por realimentacho. Neste ¢aso, mesmo
que nio haja controladores antecipatdrios, ambas as varidveis rhanipuladas mantém uma certa

relagiio com a vazdo de alimentagio através desses controladores de composigio.

Particularizando para o caso deste trabalho, em uma estratégia elaborada para
rejeitar distirbios na vazao de alimentagdo sem controle de CHCI; , a0 menos o controlador
anfecipatério que manipula a .carga térmica do refervedor é requerido. O projeto deste segundo
controlador antecipatdrio, ou melhor, o projeto do par de controladores antecipatdrios € o assunto

do restante desta subsegéo.
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Conforme apresentado na Figura 50-B, a implementagio de um controlador
antecipatério, manip'uiando a carga térmica do refervedor, utilizando a fungfio de transferéncia
exata Gz (Eq. 4), cancela completamente a perturbagio aplicada (degrau unitdrio na vazio de
alimentacio), estando o CHCl; em malha aberta. Nenhuma acfic de controle oriunda do
controlador por realimentagio Ge é requerida, ou seja, a vazio de destilado nio sofre alteragfio,
Isto se explica pelo fato de nechuma simplificagio ser necessdria na fungdo de transferéncia do
controlador Gy, » . Para verificar a sensibilidade desta estratégia frente a um a erro no modelo, o
ganho do processo foi reduzido em 10 % e a resposta apresentada na Figura 50-C. Neste caso,
uma ag¢io de controle oriunda do controlador por realimentacido Gg; ocorre, ou seja, a vazio de
destilado é efetivamente manipulada, compensando a imperfeicdo imposta a0 modelo. Do ponto
de vista exclusivamente da varidvel controlada, a resposta da Figura 50-C apresenta melhor
desempentio do que aquelas da Figura 48 e da Figura 50-A. Todavia, a varidvel manipulada ((,)
ndo se estabiliza ¢ tende a saturacio para wm tempo mais longo, 0 que representa um sério
problema para esta estratégia. Este comportamento é motivado pela presenca de um pélo no

semiplano direito na fungdo de transferéncia do controlador Gz (Eq. 4).

A implementacio simultanea dos dois controladores antecipatorios (Gemys € Ginz .

Eq. 3 e Eq. 4) é apresentada na Figura 51.

(% da escala}

]

i

1}
[4 4]
]

Tenipo th)
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A sobrelevaglio e o desvio final sio de 4,5 ¢ +0,4 % da escala, respectivamente.
Esta resposta € um pouco inferior, em desempenho, 3quela proporcionada pela immplementagio
de apenas Gen (Figura 50-A). A aglo de controle assume um valor inicial muito elevado (22%),
podendo, na préitica, levar a uma saturagdo na vihula. Mais grave do que 15to, a varidvel
manipulada (Q;) continua sem estabilizar-se, j4 que apenas Gz a manipula (CHCI; encontra-se

em malha aberta}, Portanto, esta estratégia ndo € exeqiiivel.

Como cada um dos dois controladores antecipatérios, Gy € G, foi calculado
de forma a, isoladamente, cancelar o efeito da perturbagio sobre a concentracio de CCly no
produto de base, a resposia apresentada na Figura 51 sugere que a wtiliza¢io de G ¢ G ,
stmultaneamente, causa uma a¢io de controle excessiva, resultando em um processo oscilante,
Por outro lado, se apenas Gy for utilizado e a matha de controle de CHCl; estiver aberta,
alteracOes na vazio de alimentacio da coluna, sejam elas quais forem, nio causam nephuma
modificagdo na carga térmica do refervedor, seja por acio antecipaldria ou por realimentacio, ¢

1510 nEO $0a Nem UM POUCH sensato.

Em funcgio dessas constatagbes, o projeto dos controladores antecipatdrios é
modificado da forma descrita a seguir. O controle antecipatdrio, manipulando a carga térmica do
refervedor, passa a ser do tipo controlador de razio utitizando o ganho inicial proporcionado por

Ginz , conforme indicado na Figura 52 e Hg. 5:
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Figura 32 - Cileulo do controlador de razho G, .
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Eq.5

O controlador antecipatério manipulando a vaziio de destilado é calculado de

forma a, juntamente com Gz , cancelar o efeito de uma perturbagio na vazio de alimentacéo

sobre a concentragio de CCly no produto de base da coluna. Para que isto ocorra, pelo diagrama

de blocos da Figura 33 tem-se que :

Gr11* Gerr1c® Op1ib * Ggr12a° Gp12 =0

Eg. 6

onde Gy11, Gpirp, Giriza © Gpy2 530 dados pelas Tabela S, Figura 28 (modelo B), Eq. 5 ¢ Tabela 4,

respectivamente, € Gy € 0 que se deseja obter :

“OL~Ggp12a” Gpia

MGL

Gepr1e=

Gpllb

Gp11b

= Ggpy2a°

Cp12
Gp11b

Eq. 7

Apds substituicio das fungdes de transferéncia, 0 nove controlador antecipatorio

Gty para manipular a vazio de destilado € dado pela Eq. 8:

(92,9608 + 1) (6,442 8+ 1)

G" - 0,. L] .
fllc (1}49 5 4 ]_) ' (]4,46 * 5+ 1)

El

L (=302+8+1)-(6,44* S+ 1)

(1,32+ 8+ 1)(5,5+ 8 + 1)

Eq. 8

No Simulink™, este controlador pode ser implementado segundo o diagrama da

Figura 53. A resposta desta funco de transferéncia a uma perturbacio em forma de degrau

unitdrio em sua entrada também estd mostrada naquela figura.
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Figura 33 - Implementucio de Guy;c no Shnulink™ ¢ sua resposts a um degrau unitario,




A implementacio simulidnea dos dois controladores antecipatorios, G € Gz,
calculados segundo as Eq. 8 e Eq. 5, respectivamente, € apresentada na Figura 54, onde constata-
se que a amplitude das oscilagGes estd seasivelmente reduzida. Hd uma sobrelevacio de —0,8 %
da escala e o CCly retorna ao ponto de referéncia cerca de 20 h apés a perturbaciio. As duas
varidveis manipuladas comportam-se de forma suave, sendo que a maior variagio € de 6 % na

vazio de destilado, bem inferior aos 22 % da Figura 51, longe, portanto, de restrigdes fisicas.

A metodologia descrita para o projeto desses dois controladores nao reivindica a
obtencdo de controladores 6timos, mas a resposta € substancialmente superioz, em desempenho,
dquelas proporcionadas pela nfo implementagho de controle antecipatdrio, pela implementacio
de apenas G (Figura 50-A) ou mesmo pela implementagio simultinea de Ganw & G
calculados independentemente (Figura 51). A comparagdo do desempenho dessas trés estratégias
€ melhor visualizada pela Figura 55 e Tabela 14. A Figura 55 sxibe a resposta da varidvel
controlada em cada uma das 1rés estratégias. A Tabela 14 apresenta os indicadores de
desempenho. Adicionalmente, apesar do CHCly encontrar-se em imalha aberta, a varidvel
manipulada (Q,) estabilizou-se, j4 que Gz ¢ um controlador de razio, Esta estratégia de

controle € factivel de ser implementada na coluna.
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Figura 34 - Controle Regulador F de CCly (CHCl; em MAN, com Gy + Gzad ™
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Figura 55 - Respostas de 3 estratégias para controle regulador F de CCl, (CHCly em MANLY

Tabeia 14 - Desempenho dos controladores antecipatdrios no controle regulador F de CCt, .

ITAE 270 309 66
Sobrelevacio (%) 31 4,5 0,8
Estabilizagio (h) o o 20
Desvio Final (%) 0,20 0,35 0

9.4. CCly e CHCL em Malha Fechada

A resposta do CCl, ap6s a perturbaglio na vazdo de alimentagio, com o CHCl; em
malha aberts, sem a utilizagdo de controlador antecipatdno foi mostrada anteriormente na Figura
48. Com o CHCl: em matha fechada, o diagrama de controle e a resposta ¢stao apresentados na
Figura 56. Ocorre uma sobrelevacio de —4% e a varidvel controlada CCly apresenta um desvio
permanente signiticativo (-1% da escala). A comparagao das duas figuras permite ratificar, mais
uma vez, a queda de desempenho do controle de CCls quando o CHCly € poste em malha

fechada. Esta estratégia nio atende aos objetivos do sistema de controle.

Ko -1.88 %% ;1 = 3,45 h.
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Figura 56 - Controle Regulador F de CCl; (CHCIy em AUTO, sem Gy,

9.5, CCYy e CHCI; emn Malha Fechada com Controladores Antecipatérios

Os dois controladores antecipatérios Geere € Gz » sintetizados na subsecio 9.2,
foram implementados no intuito de verificar se os mesmos poderiam promover uma melhora

substancialmente na resposta do CCly quando o CHCl; também estd em matha fechada. A Figora

7 OC1 (K = -1,84 %/%; 1, = 3,45 by ; CHCly (K = 0,13 %/9%; 1, = 0,56 hy.



57 apresenta o diagrama de controle ¢ a resposta a uma perturbagdo na vazio de alimentegio da

coluna. A comparagdo desta figura com a Figura 56 indica que ndo hi melhoria de desempenho

com 4 implementagdo dos controladores antecipatdrios quando o CHCIs estd em malha fechada.

Esta estratégia nao atende aos objetivos do sistema de controle.
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Figura 57 - Controle Reguiador F de CCly (CHC em AUTO, com Gere + Gz ®

B OCL (Ke = ~1,84 5/%; 1y = 3,45 1) ; CHCL (K¢ = -0,13 %/%; T = 0,56 h).




Neste capitulo foram exibidas as respostas do sistema SISO ¢ TITO a0 problema
regulador para distirbios na vazdo de alimentagio da coluna. A resposta para o sistema SISO foi
plenamente  satisfatéria apenas quando dois coniroladores antecipatdrios, calculados
conjuntamente, 50 iniplementados atuando nas duas varidveis manipuladas. A resposta para o
sistema TITO nao foi satistatoria, mesmo na presenga desses controladores antecipatérios. Com
este capitulo sdo encerradas as simulagdes realizadas neste trabalho, de acordo com a grade de
simulagOes apresentada na Tabela 11. Os dois préximos capitulos tratam das conclusfes e

sugestOes para trabalhos futuros.
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10, CONCLUSOES

Este capitulo trata das conclusdes obtidas através das simulagbes apresentadas nos
capitulos anteriores. Inicialmente, os resultados de cada simulagio sdo apresentados de uma
forma consolidada. Em uma segunda etapa, os objetivos do sistema de controle sdo confrontados
com os resultados obtidos. Finalmente, em uma terceira elapa, as razdes pelas quais alguns

objetivos do sistema de controle nio foram atendidos sdo abordadas.

A Tabela 15 apresenta, de forma resumida, o resultade final das principais

estratégias de conirole testadas neste trabalho.

Tabela 15 - Grade com os resultados das estratégias de controle simuladas,

CONTROLADORES
Pl _ RESULTADO
- Des ladores | Antecipatéri
O TCHCE esacopladore ntecipatérios
Satisfatério
SERVO Satisfatdrio
Insatisfatorio
Insatisfatdrio
REGULADOR SatisfatGrio
Xy P
(Composigio da Satisfatorio
Alimentaciio) Insatisfatonio
REGUI OR _Insatisfatério
o Satisfatorio
(Vazio da Insatisfatorio
Alimentagio) e
Insatislatdrio
Legenda :

E:E:] Regurse utilizade ns esteatégia do conteole,

[T Recurse ndo wilizado,

A Tabela 16 apresenta um balango entre esses objetivos, relacionados em ordem

decrescente de prioridade, e os resultados obtidos :
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Tabela 16 - Comparacio entre os objetivos e os resultados alcancados.

OBJETIVOS (subsecio 4.3)

RESULTADOS ALCANCADOS

Manter o valor da concentragio de
CCl na base da coluna a mais
proxima possivel do seu ponto de
referéncia, demonstrando adequada
capacidade de rejeitar distarbios, em
especial quanto as alteragbes na

vazio de alimentagio da coluna,

E possivel controtar o CCly e 0 CHCL; no problema
servo SIS0, As sintonias obtidas demonstram robustez
em simulagdes com modelo ndo linear. Os menores
tempos de resposta sdo 6 h ¢ 2 h para 0 CCly e CHCL;,
respectivamente. Nio € possivel controlar o CCly no

problema servo TITO.

No problema regulador SISO para distirbios na vazao de
alimentacio, o CCly € satisfatoriamente controlado com a
incorporacio de controladores antecipatdrios. A estratégia

testada € adequada para implementacio na planta.
O problema regulador para distiirbios na composigéo da
alimentagdo € o Onico em que 4 resposta € satisfatdria

com o CHCl; em malha fechada,

Manter a concentragio de CHCl; na
bage abaixo de seu limite supertor de

especificacao.

Utilizando-se o esquema de controle DV modificado e
controle descentralizado, nio € possivel controlar o CCly
com a malha de CHCls fechads, exceto no problema

regulador para distirbios na composicdo da alimentagio.

Ser simples e, preferencialmente,

descentralizado.

A estratégia de malha maltipla € descentralizada. Neste
trabalho, desacopladores néio o factiveis, mas 08
controladores antecipatdrios sio 0s grandes responsaveis
pelo alcance do objetivo mais prioritério. Todavia, a
incorporagao de muitos blocos na estratégia de controle,
tais como desacopladores; controladores antecipaiGrios e
outros algoritmos torna 0 sistema potencialmente

complexo e de dificil entendimento para os operadores.

O objetivo mais prioritirio do sistema de controle, rejeitar distiirbios no teor de

CCly na base da coluna provocados por variagies na vazdo de alimentagdo, foi atingido. O

diagrama de blocos da estratégia de controle proposta € o da Figura 49. O fluxograma com i
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instrumentagdo correspondente € apresentado na Figura 58, em contraposicio a instrumentacio

atual indicada na Figura 4.

z
@

\I./

Figura 38 - Instrumentacio proposta para controle da colona de secagem

Em novembro de 2002, as respostas em matha aberta do modelo rigorosa (Silva,
2002) e os garhos de processo dimensionais {Tabela 2) foram divulgados para os operadores e
gestores da planta. A resposta do CCly a uma perturbagio na carga térmica do refervedor (Figura
27), serviu para abolir, de uma vez por todas, o uso desta varidvel manipulada® para controle do
CCls . Os ganhos de processo estdo sendo utilizados para balizar, de forma quantitativa, as
corre¢des aplicadas manualmente. O maior conhecimento quanto ac comportamento da coluna
vem permitindo melhorias visiveis na estabilidade da concentragio de CCly na base ¢
manuten¢ao do teor de 1,2-EDC no destilado, resultando em desempenhos superiores aqueles

mostrados na Figura 6 e Figura §, apesar de n&o haver ainda controle automatico de composigao

instalado.

* O falo da carga térmica ter um extraordindrio impacto sobre o CCly , no inicio do transieate, era de dominio, mas
o fato da mesma ndo ter efeiio duradouro sobre o mesmo ado era Incquivace, visto que a ocorréngia de outras
perturbaghes & ruidos na coluna e na planta ndo permitern enxergar ¢ fendmeno com clareza, reforgado pelo {ata do
analisadar atual amostrar @ produte de wpa da coluns de pesados € ndo o produte de base da coluna de secagent.
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Do ponto de vista académico, esse trabatho contribui pelo fato do processo

estudado apresentar aspectos nio usuais : controle de concentragio de dois componentes em uma

mesma corrente, resposta extremamente inversa e forte acoplamento. A contribuiciio também ¢é

advinda pela forma infregiiente com que os controladores antecipatérios foram sintetizados. Por

fim, este trabalho contribui para redugéo da lacuna entre a teoria de controle e sua aplicagio

pritica.

As dificuldades para o alcance dos demais objetivos do sistema de conirole estao,

possivelmente, associadas a dois fatores principais atuvando de forma sinérgica : a) caracteristicas

inirinsecds da coluna de destilagdo em estudo ; b) estratégia de controle adotada para o caso.

Algumas consideragBes a respeito verificadas pa literatura

0 produto da base da coluna em estudo € de alta pureza e a razdo de refluxo é

da_ordem de 200 a 300 : colunas de destilagio de alta pureza sfio sempre mal

condicionadas, sensiveis a pequenos desbalunceamentos e erros de modelo.
Colunas de alta pureza com altissima razdo de refluxo sfo consideradas as

mais dificeis de serem controladas (Skogestad, 1997).

A mistura na coluna em estudo apresenia wm comporiamento azgotrépico :

Andersen ef gl. (1991) apresentam os resultados do comportamento dindmico
de uma coluna de destilagio azeotrpica em que a operagiio € quase

impossivel em certas regides devido a sérias respostas inversas.

Az concentracdes de dols componenies na mesma corrente sdo controladas e

um dos componentes lem volablidade intermediinia: nao foi encontrada

referéncia na literatura consultada para esta particularidade. A imensa maioria
dos estudos de controle de composigio em colunas de destilagio aborda o
controle de concentracio de apenas um componente da mistura em um dos
produtos ou o controle de concentragdo de dois componentes, um em cada

produto da coluna.

Resposta  fortemente  inversa: 08 Processos  que  apresenfam  este
comportamento sao bastante desfavordveis & implementacio de controladores
PID, as quais sao adequados para processos com interagio modesta. Nos casos

de acoplamento significativo, um controle multivaridvel, e ndo controladores
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descentralizados, deve ser usado (Wang er al, 1997, I—Iang. et al,, 2002,
Skogestad, 1997);

Acoplamento dindmico: ¢ muito forte e o uso de desacopladores nio se
mostra eficaz neste ¢aso. Skogestad e Morari (1987) recomendam ndo utilizar

desacopladores quando o modelo tem valores de RGA muito maiores que um.

Sintonia : o processo representado por G ndo pode ser aproximado para 1%
ordem mais tempo morto, inviabilizando o uso dos métodos mais simples para
a sintonia do controlador Gep . A sintonia de controladores em processos
multivaridveis com forte interagio, como € 0 caso do presente trabalho, € uma

tarefa complexa.
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11. SUGESTOES PARA FUTUROS TRABALHOS

As sugestGes para trabalhos futuros sdo apresentadas em dois tipos. O primeiro
grupo concentra aspectos relacionados a implementagdo, a curto prazo, da estratégia de controle

recomendada por este trabatho (SISO) na planta de forma concisa :

= Avaliar a possibilidade de simplificagde da fungéo de transferéncia do
controlador antecipatério Gini, de forma a facilitar sua implementagio no
SDCD.

»  Implementar, no Aspen Dynamics™, a estratégia de controle regutador contra
variagdes na vaz&o de alimentago com 0s controladores antecipatérios, com o
infuito de avaliar o impacto do modelo rigoreso sobre o desempenho dos

MESmaos,

O segundo grupo trata de aspectos relacionados 4 otimizagio da estratégia SISO e

da viabilizagio do sistema de controle TITO :

» Projetar o par 6iimo de coniroladores antecipatorios, de forma a minimizar o
erio ITAE da resposta do controle regulador contra variagles na vazdo de
alimentacao, levando em consideragio as limitagfes praticas de velocidade de

alteracio de carga térmica do refervedor (SISO).

= Sintonizar o controlador de CHCl; |, Gez , pelo métoda de IMC de 2% ordem
{Rivera et al., 1986).

» Desenvolver um analisador virtual (*soft sensor”) com o objetivo de evitar a

aquisigio do cromatdgrafo de processo para CCls e CHC .

» Sintonizar o sistema de controle TITO utilizando uma metodologia prépria

para sistemas multivaridvel.

*=  Avaliar se outras estruturas de controle, tais como [D/(L+D), (V ou V/B)],
tornam ¢ sistemna menos acoplado dinamicamente. Avaliar a matriz RGA no
dominio da freqiiéncia (a abordagem dindmica demonstrou que a matriz RGA,

erroneamente, apontou ndo existir acoplamento entre as mathas).
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= Desenvolver ¢ implementar no Simulink™ uma estratégia baseada em IMC
para o sistema TITO. Comparar com a estratégia PID desenvolvida neste

trabalho. Implementar no Aspen Dynamics™ caso se mostre superior.

»  Desenvolver ¢ implementar uma estratégia de controle do tipo preditivo
muitivaridvel (controle centralizado) para o sistema TITO. Comparar com a

esiratégia PID desenvolvida neste trabalho ¢ com a estratégia baseada em
IMC.

QOutras sugestbes para trabalhos futures, voltadas para aspectos termodinamicos e
de otimizacio em estado estaciondrio, foram listadas em Silva (2002) e ndo devem ser deixadas

sair da memodria,
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