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RESUMO

Reacdes quimicas realizadas em plantas industriais, que apresentam risco de explosio,
devem ser cuidadosamente controladas, com o objetivo de prevenir as dbvias conseqiiéncias
indesejaveis de uma operagdo incorreta. Controlar processos quimicos significa interagir com
sistemas nos quais as variaveis controladas ¢ manipuladas normalmente apresentam restrigGes
além de fortes intcragdes. Desenvolveu-se uma estratégia de controle para um refervedor
acoplado com uma coluna de absorgdo, contendo reciclo, existente numa planta comercial de
produgdo de Cl, onde no primeiro equipamento, ocorre uma reagdo quimica que apresenta
restricdo quanto 4 maxima temperatura de operagfo (elevado risco de explosio) e, portanto
deve ser cuidadosamente controlada. Um modelo tedrico no estado estaciondrio para o
sistema acoplado foi gerado no simulador comercial Aspen Plus™ a partir do qual foi
desenvolvido um modelo dindmico no simulador comercial Aspen Dynamics™, do qual as
fungdes de transferéncia envolvendo varidveis controlada € manipulada foram obtidas. Teste
de planta foi realizado com a finalidade de se proceder a identificagdo do sistema, ou por
outras palavras, a adequacio do modelo proposto. Peculiaridades ndo usuais para sistema
acoplado com reciclo sdo verificadas onde, a magnitude do disturbio de carga além de elevado
¢ uma corrente principal no processo industrial, provocando desta maneira, dificuldades
adicionais ao atendimento dos objetivos de controle requeridos pelo processo. Foi explicitada
uma descricio detathada do processo de produgdo comercial do Clp, além de uma breve
revisdo da literatura sobre as estratégias de controle envolvendo sistemas acoplados, a partir
de onde, se definiu as varidveis manipulada e controlada. Apds a andlise de estabilidade em
malha fechada, varias técnicas de sintonia do controlador foram realizadas ¢ comparadas.
Simulag¢des dindmicas foram desenvolvidas e os resultados foram discutidos com o objetivo
de identificar a melhor estratégia de controle. Conclui-se que os varios métodos apresentaram
resultados salisfatorios, frente aos objetivos de controle, possibilitando assim, sua
implementagdo na planta industrial. Outras recomendagdes, sugerindo alteragdes no projeto

industrial foram propostas com o intuito de otimizar o desempenho do sistema em estudo.



ABSTRACT

Chemical reactions, with explosion risk, performed in industrial plants should be carefully
controlled to prevent the obviously undesirable consequences of an incorrect operation.
Controlling chemical processes, means to work with systems in which the controlled variables
and manipulated variables usually present restrictions, besides strong interactions. A control
strategy was developed for a reboiler coupled with an absorption column, containing recycles,
located in a commercial CI2 production plant. A chemical reaction that presents restriction to
the maximum operating temperature (high explosion risk} happens in the first equipment and
therefore should be carefully controlled. A theoretical model, in the stationary state for the
coupled system, was generated in the commercial simulator Aspen Plus™, from which a
dynamic model was developed in the commercial simulator Aspen Dynamics™, obtaining the
transfer functions involving controlled variables and manipulated variables. A plant test was
performed with the purpose of identifying the system, to proceed with the adaptation of the
proposed model. Systems coupled with recycle present unusual peculiarities when a high
magnitude of load disturbance is present in the main current of the global industrial process,
leading to additional difficulties to obtain the control objectives requested by the process. A
detailed description of the process of commercial production of Cl, was presented, as well as
a brief revision of the literature existent on the control strategies involving coupled systems,
from which the manipulated and controlled variables were defined. After the analysis of
stability in closed mesh, several technigues of the controller's syntony were accomplished and
compared. Dynamic simulations were developed and the results were discussed to identify the
best control stratcgy. The conclusion was that the several methods presented satisfactory
results towards the control objectives, making it possible their implementation in the
industrial plant. Other recommendations, suggesting alterations of the industrial project were

proposed with the intention of optimizing the performance of the system in study.
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NOMENCLATURA

Coeficiente angular de correlagiio no programa LABIFIT para calculo de Ea e Ko

b Cocficiente [inear de correlagdo no programa LABIFIT para célculo de Eae Ko
aj Constante utilizada na modelagem de um processo integrador

by Constante utilizada na modelagem de um processo integrador

Ca Concentracido de NCls na saida do refervedor

Cao Concentragdo de alimentagiio de NCI; no refervedor

Cp Calor especifico a pressio constante da corrente de alimentagéo do refervedor
Cp; Calor especifico a pressdo constante do vapor de alimentagio do refervedor

Ea Encrgia de ativagdo (Kj/kmol)

F Fluxo de saida do refervedor

f Filtro de baixa

Fo Fluxo de alimentagédo do refervedor

FE Elemento primario de fluxo

FIC Controlador indicador de fluxo

FIC Controlador indicador de fluxo

Gifs) Fungdo de transferéncia entre a temperatura e o distarbio (vazio de Cly)

Gp(s) Fungdo de transferéncia entre a temperatura e a vazdo de vapor

H Entalpia

H, Fntalpia do liquido no prato j

Hy, Entalpia do vapor no prato j

K Constante de velocidade (1/h)

Ko Fator pré-exponencial ou fator de freqiiéncia (1/h)

K, Constante de tempo da fungao de transferéncia entre a temperatura e a vazio de vapor
K, Constante de tempo da funcfo de transferéncia entre a temperatura e a vazio de Cl;.
K¢ Ganho do controlador PID

Keu Ganho altimo

L Vazio de liquido

L(s) Disturbio de carga

L Vazdo de liquido no prato ]
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Amplitude da fung¢éo degrau no dominio de Laplace

M, Amplitude degrau na vazio de vapor
M; Amplitude degrau na vazéo de Cly
M, Vazdo massica do componente 1 no prato |
P Pressdo absoluta
p Controlador proporcional
Pc Pressdo critica
PDV-15 | Vilvula diferencial de pressao
PI Controlador proporcional ¢ Integral
PID Controlador proporcional Integral e Derivativo
Py Periodo de oscilagédo
PV-10C | Valvula de presséo de reciclo do compressor
Q Quantidade de calor
Q Vazéo de vapor no dominio de Laplace
Q2 Vazdo de Cl> no dominio de Laplace
r Pardmetro inteiro positivo do filtro de passagem de baixa do método IMC
R Constante universal dos gases (8,314 J/molK)
s Varidvel independente no dominio de Laplace
SDCD Sistema Digital de Controle Distribuido
T Temperatura
t Tempo (min)
Tc Temperatura critica
TE Elemento primério de temperatura
TIC Controlador indicador de temperatura
TRC Registrador controlador de temperatura
T Transmissor de temperatura
TV Valvula de temperatura
] Energia interna
u(t) Perturbacdo em degrau na vanavel manipulada
U, Energia interna no prato j
\% Vazéo de vapor
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v, Vazéo de vapor no prato |

W Trabalho

WCR Retorno de dgua gelada

WCS Suprimento de dgua gelada

W, Trabalho realizado sobre o sistema no prato j
WLR Retorno de agua de resfriamento

WLS Suprimento de 4gua de resfriamento

X Fragdo massica

Xy Frag¢do molar do Cly

X, Fragdo molar do CCly

p 7 Fragdo massica do componente i na fase liquida no prato j

Fragdo méssica do componente i na fase vapor no prato j




LETRAS GREGAS

Fator de ponderagdo de set point.

Tempo morto do processo

Grau de oscilagdo na resposta do processo apds uma perturbagdo (damping).

o ™~ | ™

Densidade

Velocidade de reagdo (kg/hm?)

Simbolo indicativo de somatorio

MM

Simbolo indicativo de somatorio

Constante de tempo do processo (min)

i
1C Constante de tempo desejada para a resposta em malha fechada (min)
D Tempo derivativo do controlador PID (min)

T

Tempo integral ou tempo de reinicio ("reset") do controlador PID (min)

Densidade do vapor na alimentag¢do do refervedor

xi




iINDICE

CAPITULO 1 — INTRODUGAQ. ... eeceeceueesesseessesssssessssssssssssessasmasssessss sessessassassasssosan 01
1.1 IMPUREZAS COMO CAUSAS DE ACIDENTES. .......oouirereeesrseesesnesereesonne 01

1.2 SISTEMA ACOPLADO REATOR/COLUNA........ccooovemrrinevissensersnsessnsenssrsanees 03

1.3 OBJETIVO E MOTIVACAOQ. ...t ereceteenr et ssssss s ssss st essesenssans 05
CAPITULO 2 —- CARACTERIZACAQ DO PROBLEMA.....ouccreimmscsesnscrsssessssassosssesens 07
2.1 PROCESSAMENTO INDUSTRIAL DO CLORO.........ooiierisienressnreenissenencs 07

2.2 SISTEMA DE DEGRADACAQ: REATOR/COLUNAL.......ooirmrerrrresierrnieneons 09

2.3 MALHA DE CONTROLE E RESTRICOES DO SISTEMA......cocooninirinniann. 12

2.4 OBJETIVOS DO SISTEMA DE CONTROLE.......ccoovuiieieirienieseeeceeesessansanes 14
CAPITULO 3 - MODELAGEM DO PROCESSO.......coeerrereenrasessmsssesrssssssssasssssssssorssess 15
3.1 MODELAGEM MATEMATICA......ooioveveeeereeeseeeeemeeeeseesessssnsesssssasascsnssssssssnsens 15

3.2 CINETICA DA REACAQ DE DEGRADACAO.........coooovirerierieereerenecreaneones 16

3.3 MODELO EM ASPENTM. .. oot ceesessessssesessessssssessssssssense s ssnssassnes 20

3.4 VALIDACAO DO MODELO EM ASPENTM, . ....ooiemiruenmreensiecnsesassseeasanes 24
CAPITULOS 4 — DESENVOLVIMENTO DO SISTEMA DE CONTROLE.......ccce..... 30
4.1 ESTUDO DE CONTROLABILIDADE.......c.ooieiirceistrnisessresanrassaseese s sssnesns 30

4.1.1 Defini¢iio das Variaveis Controlada e Manipulada...............ccoooii 30

4.2 ESPECIFICACAO DOS OBJETIVOS DE CONTROLE.......cvvueemrcrreenrerecearecs 33

4.3 OBTENCAO DAS FUNCOES DE TRANSFERENCIA........coovevmcerecenrccnneens 33

4.3.1 Obtengdo da fungio de transferéncia entre a temperatura do refervedor ¢
0 distiirbio na vazao de VAPOT.......cceeircerrieeniissesssinissinnissssssssssesssssssasssnes 33
4.3.2 Obtencio da fungdo de transferéncia entre a temperatura do refervedor e
o distarbio na vazio de Clz HQuido.....c.ccvvviiiiniiniiriiieins 36
4.3.3 Obtengio das fungdes de transferéncia dos componentes da malha de
COMETOLE. ..o oveierieeceecetieesreeesreeraasesesaer et e e et s neste s b e e s ba e s rrrsarnyernsasbaeasbeessenanas 38
4.4 PROPOSTA DE ESTRATEGIA DE CONTROLE........cccconeenineereermreoenecnnne 40

x1i



CAPITULO 5 - SIMULACAO EM MALHA FECHADA.......ccooorernermnsesesenees . 41

5.1 ANALISE DE ESTABILIDADE EM MALHA FECHADA ..o, 41
5.2 SINTONIA PELO METODO DE SINTESE DIRETA ..o, 43
5.3 SINTONIA PELO METODO IMC ... 46
5.4 SINTONIA PELO METODO DO CICLO CONTINUO. ....ooveveoeeeeeeeeeeeeene 51
S5 RESHMO DAS SIMULACOES DINAMICAN ..o 55
CAPITULO 6 — CONCLUSOES.......ooeeeeeeeesessssssssssssssssssssssassssssssssnsessssssssssssasssssssssssssssens 56
CAPITULO 7 - SUGESTOES PARA TRABALHO FUTUROS.....ccocevverereresesssssssssseses 63

CAPITULO 8 - REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

xiil



INDICE DE FIGURAS

Figura | — Sistema acoplado reator/coluna com pesados no topo.

Figura 2 — Sistema acoplado reator/coluna com leves no topo.

Figura 3 — Produgdo de Cloro eletrolitico.

Figura 4 — Sistema de purificagdo de Cloro.

Figura 5 — Fluxograma do sistema de decomposigdo de NClj.

Figura 6 — Dados de planta para o nivel de liquido do reator.

Figura 7 — Dados de planta para a temperatura do reator.

Figura 8 — Diagrama esquematico da malha de controle do refervedor.

Figura 9 — Constante de velocidade de reagio (h'') para decomposigio da NCl; em fungdo da
temperatura.

Figura 10 — Logaritmo de Ky em fungdo de 1/T,

Figura 11 — Temperatura do refervedor para uma perturbagdo degrau de 2,9Kg/h na vazdo de
vapor - Modelo.

Figura 12 — Temperatura do refervedor para uma perturbagio degrau de 252 Kg/h na vazio de
cloro-Modelo.

Figura 13 — Temperatura do refervedor para uma perturbagio degrau de 2,9K g/h na vazio de
vapor-dados de planta.

Figura 14 — Temperatura do refervedor para uma perturbagio degrau de 1363,2Kg/h na vazio
de cloro-dados de planta.

Figura 15 — Temperaturas do refervedor obtidas através do modelo e teste de planta.

Figura 16 — Temperatura obtida pelo modelo versus temperatura obtida valores de planta.
Figura 17 — Comparagio das respostas da temperatura para simulagéo e teste de planta,
Figura 18 — Diagrama esquematico da malha de controle do refervedor.

Figura 19 — Temperatura do refervedor para uma perturbagdo degrau de 2,9Kg/h na vazio de
vapor - modelo.

Figura 20 — Diagrama de bloco esquematico entrada e saida de vapor no processo.

Figura 21 — Temperatura do refervedor para uma perturbagio degrau de 2,9Kg/h na vazio de
cloro - modelo.

Figura 22 — Diagrama de bloco no ambiente Simulink™ para o sistema de controle.

Figura 23 — Respostas Problema Servo para o controlador - Método da Sintese Direta.

Figura 24 - Respostas Problema Regulatério para o controlador - Método da Sintese Direta.

Xiv



Figura 25 — diagrama de bloco simplificado para feedback convencional e IMC.

Figura 26 — Respostas problema servo para o controlador - método IMC.

Figura 27 — Respostas problema regulatorio para o controlador - método IMC.

Figura 28 - Determinagdo gréafica do ultimo ganho e periodo ultimo

Figura 29 — Respostas problema servo para o controlador-método Ciclo Continuo.

Figura 30 — Respostas problema regulatério para o controlador-método ciclo continuo.

Figura 31 — Respostas problema servo para os melhores parametros do controlador pelos trés
métodos de sintonia.

Figura 32 — Respostas problema regulatorio para os melhores parametros do controlador pelos
trés métodos de sintonia.

Figura 33 — Respostas problema servo para os melhores pardmetros do controlador pelos dois
métodos de sintonia.

Figura 34-Respostas problema regulatdrio para os melhores pardmetros do controlador pelos

dois métodos de sintonia.

XV



INDICE DE TABELAS

Tabela 1 — Valores da constante de velocidade de reagdo de degradag¢do NCls.
Tabela 2 — Valores para ;F(K“) e Ink,(h™).

Tabela 3 — Dados do estado estacionario obtidos do modelo Aspen Plus™.

Tabela 4 — Alternativas de emparelhamento das varidveis controlada e manipulada.
Tabela 5 — Fungdes de transferéncia para o processo e disttrbio.

Tabela 6 — Fungdes de transferéncia e ganhos do processo.

Tabela 7 — Valores dos pardmetros para sintonia do controlador - sintese direta.
Tabela 8 — Expressdes dos pardmetros para sintonia do controlador - IMC.

Tabela 9 — Valores dos pardmetros para sintonia do controlador- método IMC.

Tabela 10 — Expressdes para o ajuste de controlador pelo método do ciclo continuo.

Tabela 11 — Pardmetros do controlador pelo método do ciclo continuo.
Tabela 12 — Pardmetros do controlador obtidos pelos varios métodos de sintonia.
Tabela 13 — Grade com resultados das estratégias de controle testadas.

Tabela 14 — Valores dos melhores parametros do controlador pelos trés métodos.

XVl



CAPITULO 1 - INTRODUCAO

Este capitulo apresenta uma revisdio bibliografica introdutdria sobre a influéneia de
tragos de 1mpurezas em acidentes na industria quimica e sobre sistemas acoplados

(reator/coluna) usados para decomposigdo dessas impurezas, bem como os objetivos ¢

motivagio deste trabalho.

1.1 IMPUREZAS COMO CAUSAS DE ACIDENTES

A influéncia de tragos de impureza ¢ fregiientemente mencionada como uma das causas de
acidentes na indudstria quimica. Em condigdes de processo {pressdo, temperatura e
composi¢ido) onde existe potencial para rea¢do de decomposigdo rapida e exotérmica, a
contaminagio com tragos de impurezas pode ocasionar acidentes graves. Exemplos cldssicos
dessa situagdo envolvem processos com ¢ompostos orgdnicos nitrogenados e estocagem de
mondmeros reativos, e algumas reagdes quimicas inorgnicas (Gustin, 2002).

Qutra situagdo frequentemente citada na literatura diz respeito a produgdo de Cl,
eletrolitico (rota mais usada) a partir de solugiio aquosa de cloreto de sddio (NaCl) ou de
cloreto de potassio (KCI). Devido & presen¢a de amdnia (NH;) no sal, a NCl;, que ¢ um
composto extremamente instavel e explosivo em determinadas condigdes de pressdo ¢
temperatura, mesmo em se tratando de concentragdes baixas, estara presente no Cl

produzido, em fungiio da reagfio quimica:

NH, +3Cl, - NCL, +3HCI

Registros de explosdes em plantas de Cl; devido a altas concentrages de NCl; sdo
relatados por Vogler (1963}, Dokter (1985), Gustin (2005} ¢ Gerrat (2002).

Desta forma, a eliminagdo da NH; antes da eletrélise se faz necessdria e, normalmente, €
realizada através da injecdo de uma corrente de Cl; gasoso na corrente de salmoura enviada
para as células eletroliticas, o que proporciona a formagdo da monocloroamina (NIH;CI), um

composto volatil que se desprende do meio liquide com facilidade, de acordo com as reagGes:

Cl, + H,0 - HCl + HCIO



HCIO + NH, —» NH,Cl+ H,0

Entretanto, mesmo a concentragdo de NHs presente no sal sendo muito baixa a sua
eliminagéo ndo é completa, de forma que a salmoura enviada para a cletrolise ainda contém
um residual, o que proporciona a formagdo da NCl;. A NCIl; formada dentro da célula
eletrolitica segue com a corrente de Cl, gasoso, torna-se uma impureza perigosa do Cl,
liquido, visto que a evaporagiio posterior do Cl, liquido em vasos fechados ird concentrar a
NCI;, formando meio explosivo. De acordo com o relatdério GEST 76/55 (2001), 1 ppm de
NH; na salmoura a ser eletrolisada € suficiente para resultar em mais de 50 ppm de NCl; no
C12 liquido, de modo que a recomendagdo ¢ manter a concentragdo de NCl; em todas as
partes da planta abaixo de 1000 ppm.

Considerando o aspecto de seguranga, a decomposicio da NCI; € uma etapa de
fundamental importincia na produgic de Cl; eletrolitico, sob pena de explosido do conjunto,
cujas conseqliéneias danosas as pessoas ¢ patrimdnio sdo dbvias. Nesse sentido, a
decomposigio térmica, usando como solvente o CCly, € amplamente empregada nas indlstrias
de Cl, (GEST 76/55, 2001), principalmente pela simplicidade e custo da instalacio, conforme

a reago quimica abaixo:

2NCl, - N, +3Cl,  AH = -54.7 kcal/mol

Em se tratando de solvente, o mesmo deve ser miscivel com a NCl; e com o Cly, além de
ser inerte devido & presenga do Cl,. Nesse sentido, o CCly € o mais indicado dos solventes,
pois ndo corre o risco de sofrer cloragdo adicional, além de apresentar ponto de ebuli¢ic
maior do que a NCI;. Por outro lado, de acordo com o Protocolo de Montreal (Montreal
Protocol, 1997)), o CCly devera ter a comercializacio banida até o ano de 2010, o que tem
levado a industria a procurar um substituto.

Devido a importincia das reagdes envolvendo o Cl; a publicagdo das experiéncias ¢
fundamental para a seguranca das industrias que produzem esse produto quimico e, nesse

ponto, a literatura consultada é muito vasta. Entretanto, observou-se a auséncia de um

' Montreal Protocol, 1997 — acordo que estabelece data limite para comercializago e restrigdes

para a utilizagdo de um grupo de produtos quimicos no qual o tetracloreto de carbono estd incluso.



aprofundamento no entendimento do processo de decomposigéo da NCl; durante a produgio
de Cl; eletrolitico.

Este trabalho envolve o processo de decomposigédo térmica da NCl; na produgio de Cl,
usando como estudo de caso a unidade Cloro-Soda da Braskem em Alagoas, cujo sistema é

constituido por uma coluna ¢ um reator, os quais estdio acoplados.

1.2 SISTEMA ACOPLADO REATOR/COLUNA

Apesar de freqlientemente utilizado na inddstria, o projeto no estado estacionario e o
controle dindmico de sistemas acoplados reator e coluna, sdo pouco compreendidos e tém sido
relativamente pouco estudados na literatura, muito embora separadamente, haja vasta
literatura (Chang K. Y and William L. Luyben., 1995).

Sistemas acoplados reator e coluna caracterizam um reator com uma coluna de destilagio
ou absor¢do, situada acima do reator, para remover componentes volateis ou situada abaixo do
reator, para remover componentes pesados. Esses sistemas oferecem inumeras vantagens em
relagfo a alternativa de instala-los separadamente (aumento de rendimento e redugéo do custo
de energia), especialmente quando sdo usados para reagdes reversiveis {Chang K. Y. and
William L. Luyben., 1995). A explicagdo para esta afirma¢do ¢ que, semelhantemente &
destilagio reativa, a continua remogio dos produtos formados da mistura reagente para a
coluna, reduz a velocidade da reagdo inversa. Na destilagfio reativa a reag@o quimica ocorre
nas bandejas da coluna, enquanto nos sistemas acoplados reator/coluna, a reagdo quimica
acontece s e somente sO no reator.

A configuragdo apresentada na Figura 1 mostra um sistema acoplado reator/coluna no
qual o produto da reagdo ¢ mais pesado que a massa reacional e nesse caso, a coluna deve
ficar localizada abaixo do reator.

Neste sistema existem algumas opgdes para se estabelecer a defini¢do de quais variaveis
podem ser escolhidas como varidveis manipuladas, distirbios e controladas. Ha que,
inicialmente, se definir o grau de liberdade do sistema para realizar a escolha.

A configuragiio apresentada na Figura 2 mostra outra opgfio para o caso onde o produto da
reagdo € mais volatil do que a massa reacional.

O sistema acoplado. objeto do presente trabalho, tem essa caracteristica ja que 0 Ny e Cla
formados, a partir da degradagiio da NCl;, s8o mais volateis que a massa reagente. Ha ainda

h4 uma vantagem na utilizagfio das configuragdes apresentadas: facilidade de substitui¢do de



catalisador, utilizagdo de “hold up” elevado no reator, utilizagdo do calor de reagdo em
detrimento de utilizagdo de fluido de aquecimento externo ao sistema (Chang K. Y. and

William L. Luyben., 1995).

A <---> B (Pesado)

Figura 1 — Sistema acoplado reator/coluna com pesados no topo.

A <--—> B (Leve)

Figura 2 — Sistema acoplado reator/coluna com leves no topo.

A dindmica de sistemas convencionais e integrados reator-coluna com reciclo, tem sido

estudada por alguns pesquisadores (Gilliland et al., 1964; Verykios e Luyben, 1978; Kapoor



et al.,, 1986). Nos sistemas conforme mostrado na Figura 2, o vapor que alimenta a coluna ¢
oriundo diretamente do reator; portanto o calor de reagdo pode ser usado como fonte de calor
para vapotizagio do fundo da coluna, para os casos de reagfio exotérmica. O calor de reacfio
tem efeito significativo no projeto e controlabilidade dos sistemas acoplados.

Para o sistema objeto de estudo deste trabalho, onde o calor de reagdo é pequeno, uma
fonte adicional de calor ¢ requerida no refervedor. No caso, vapor ¢ injetado na camisa do
refervedor. Observa-se a vantagem da utilizag@o desse sistema, ja que a degradagdo da NCl; é
uma reagio exotérmica, embora a concentragio da NCl; seja extremamente baixa e, sendo a

reacdo ¢ de 1* ordem, esse efeito € negligenciado.
1.3 OBJETIVO E MOTIVACAO

O objetivo deste trabalho consiste em desenvolver e implementar uma estratégia de
controle de processo utilizando as técnicas de controle classico para o sistema refervedor
(reator) e pré-resfriador (coluna) de Cl; instalado na Unidade de Cloro-Soda da Braskem em
Alagoas. Apesar da presenca do termo exponencial, decorrente da equagdo de Arrhenius na lei
de velocidade, a nio linearidade foi desprezada devido 4 baixa concentragiio do reagente que
implica num desprezivel calor gerado pela reagfo, quando comparado com o calor adicionado
no refervedor. A realizagdo desta meta estd relacionada com os seguintes objetivos
especificos:

¢ Reduzir a perda de tetracloreto de carbono (CCly) por evaporagio devido elevada
variabilidade da temperatura de operagio do Refervedor de CCl, levando a temperatura
do sistema proxima ao ponto de ebulicdo da massa rcagente;
o Melhorar o controle da reagdo quimica de degradacio de NCl; no interior do
Refervedor de CCly pela redugio de variabilidade da temperatura, cvitando assim
descartes emergenciais do inventdrio do refervedor de CCly devido altas concentragGes
de NCls;
e Tornar mais segura a operagio do sistema em questdio j4 que concentragiio clevada de
NCl; (superior a 10.000 ppm) pode provocar uma explosido do CCly.

Para o desenvolvimento deste trabalho, foi necessario o desenvolvimento de um modelo

dindmico rigoroso, através do simulador comercial Aspen™(Plus™ ¢ Dynamics™) ¢ a



abordagem das técnicas de controle classico foi preferida, devido a possibilidade de

implementacdo no SDCD? existente na planta industrial.

2 SDCD - Sistema Digital de Controle Distribuido



CAPITULO 2 - CARACTERIZACAO DO PROBLEMA

Neste capitulo € descrito o processo de producido no qual o sistema objeto deste trabalho
esta inserido. Dados de operagdo da planta sdo apresentados bem como, caracteriza-se o
problema detalhadamente e, os objetivos do sistema de controle sdo preliminarmente

estabelecidos.
2.1 PROCESSAMENTO INDUSTRIAL DO CLORO

O processo industrial de produciio de Cl; pela tecnologia originalmente da Hooker
Chemical Corporation, atualmente adquirida pela Eltech System Corporation, consiste das
etapas descritas brevemente abaixo, e mostradas nas Figuras 3 e 4.

A salmoura purificada (4dcida) ¢ aquecida previamente, ¢ alimentada as células
eletroliticas, onde por agdo da corrente elétrica se processa a eletrolise do Hidroxido de Sédio
(NaCl), com a conseqgliente formacdo de Cl;, Hidroxido Sédio (NaOH) e Hidrogénio (Ha).

O Cl, gas proveniente das células requer de um tratamento especial, pois, a corrente
gasosa apresenta temperatura elevada, contendo algumas impurezas que necessitam ser
eliminadas para que se possa viabilizar técnica e economicamente sua industrializagdo e
posterior comercializagio.

Inicialmente a corrente gasosa acima citada ¢ resfriada em duas etapas em série, nas quais
o vapor de dgua presente € condensado e parcialmente eliminado. A primeira etapa ¢ realizada
por contato indireto em um trocador de calor, resfriado com dgua da torre de resfriamento
enquanto a segunda etapa de resfriamento, serd também por contato indireto em um trocador
de calor que neste caso, usa dgua gelada como liquido refrigerante.

Apos o resfriamento, o Cl; passa por um filtro com elementos de 13 de vidro, no qual
particulas sélidas, principalmente sais arrastados das células, sdo retidas.

Todos os vapores de agua condensados no primeiro ¢ segundo estagios ¢ filtro fluem para
o vaso dec dgua clorada do gual é enviada através de bombeamento, & cloragéo de salmoura,
area de decloragdo e cloracio da agua da torre de resfriamento. Em seguida, o Cl; é conduzido
ao sistema de secagem, apos ter perdido durante o resfriamento, 99% da 4dgua originalmente
arrastada das células. Este sistema é composto de quatro torres de secagem, que operam em

série, com concentragdes crescentes de acido sulfiirico, cujo contato com o Cly, através do



recheio promovido por células ceramicas intalox, remove o restante de agua contida no
mesmo.

O Cl; passa agora para a area de compressdo, onde € resfriado em uma torre, por contato
direto com Cl, liquido. Dai é comprimido até 2,5 kg/cm2 e 115 °C; sendo entdo, novamente
resfriado e comprimido até 7.5 k,g,/cm2 e 115 °C, fluindo para a liquefagdo, como indicado na

Figura 4.

ELETROLISE

Figura 3 — Producio de cloro eletrolitico.



Figura 4 — Sistema de purifica¢io de cloro.

Antes da liquefag@o, o Cl; ¢é resfriado até 35 °C por um trocador de calor que utiliza
agua da torre de resfriamento como fluido refrigerante, indo em seguida para os liquefatores
primario, secundério e terciario. O Cl, liquefeito flui para um tanque pulmio, do qual €
enviado ao sistema de sub-resfriamento, estocagem e/ou diretamente a produgdo de
dicloroetano.

Os gases ndo condensaveis sdo encaminhados as unidades de abatimento do cloro e/ou

fabricagéio de hipoclorito (HCIO), situadas na érea 225°.

2.2 SISTEMA DE DEGRADACAO: REATOR/COLUNA

Do ponto de vista de Operagdes Unitarias, o sistema de decomposigdo pode ser entendido

como uma destilagdo reativa sem condensador de topo e sem retirada de base, com a reagéo

? 4rea 225 — denominagdo da parte da planta na qual ocorre o processamento do cloro

produzido na eletrolise.



de decomposigio ocorrendo no refervedor (reator). A Figura 5 mostra o esquema usado pela
Braskem.

O Cl; gasoso (C1,-GAS), produzido nas células eletroliticas e contaminado com a NCly
alimenta a coluna (pré-resfriador de cloro), abaixo da quarta bandeja enquanto Cl, liquido
(CL2-LIQ) a uma temperatura aproximada de -36 °C € introduzido como um refluxo externo
na parte superior. O Cl; gasoso, juntamente com os vapores proveniente do refervedor, é
entdo lavado pelo Cly liquido, o qual além de remover a NCl; da fase gasosa, resfria o Cl;
gasoso até -36°C, adequando-o as condi¢Oes exigidas na etapa de compressdo. A NCl;
condensa ¢ se dissolve no Cl; liquido, seguindo para o refervedor.

O liquido do holdup do reator € constituido basicamente de CCls (mais de 97 %), que tem
como finalidade extrair a NCl3 do Cl, liquido e evitar altas concentragdes de NCl;. Ou seja, o
CCl4 tem como objetivo tornar a decomposig¢dio um processo seguro, funcionando como um
agente (inerte) de extragdo e de diluigdo. Em fun¢dio da composi¢do do holdup do reator, o
CCly € o principal componente da corrente RECY.

Vapor de agua circulando pela jaqueta do refervedor ¢ a fonte de calor utilizada para
aquecer e vaporizar o liquido do holdup. Atualmente, a alimentagdo de vapor é especificada
através da malha de instrumentac¢io do tipo controle por realimentagio.

Na presenga do CCly e com a temperatura do refervedor em torno dos 55 °C, uma taxa de
decomposi¢do da ordem de 12,5 g/h de NCI; por kg de CCly € alcangada. Temperaturas
superiores a 70 °C devem ser evitadas, devido ao risco de exploséo, resultante do aumento na
concentraciio da NCl;. Para valores de temperatura inferior a 40 °C a decomposigdo da NCl; ¢

lenta, o que também poderd motivar altas concentragdes de NCl; no refervedor (Gerrat, 2002).
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Figura 5 — Fluxograma do sistema de decomposi¢io de NCls.

Atualmente, CCly é continuamente perdido por arraste pelo topo do pré-resfriador de
cloro, o que provoca um abaixamento lento e continuo do nivel do refervedor. A corrente
reposicdo ¢ usada esporadicamente para repor o CCly perdido. Dessa forma, o nivel no
refervedor oscila devido a perda e pela reposi¢do de CCly, conforme pode ser observado na
Figura 6. No caso da Braskem, a reposi¢do de CCly € realizada semanalmente e € um ponto
relevante, visto que a comercializagdo desse composto sera suspensa, em decorréncia do
Protocolo de Montreal (Montreal Protocol, 1997), do qual o Brasil € signatario. Dessa forma,
o modelo desenvolvido também podera sera utilizado na adequacgdo do possivel substituto

para o CCls que provavelmente sera o CHCl;.

Comportamento nivel do refervedor e reposigio de loreto de carb
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Figura 6 — Dados de planta para o nivel de liquido do reator.
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A Figura 6 foi gerada a partir de valores de planta, registrados em planitha de leitura
preenchida pelos operadores de processo. Valores de reposicdio inferiores a zero indicam
quantos litros houve de perda entre uma leitura ¢ outra enquanto valores de reposigdo
superiores a zero indicam quantos litros de solvente foram repostos no refervedor.

A corrente WASTE ¢ usada nas operagdes de descarte do holdup. Ou seja, em paradas do
sistema ou renovac¢io do solvente.

Outro problema fundamental relacionado com o sistema apresentado na Figura 5, além da
perda de solvente, ¢ a instabilidade da temperatura do reator de decomposi¢fo, conforme os
dados extraidos da planta e apresentados na Figura 7. Vale salientar que a temperatura do

reator de decomposigéo influencia diretamente na perda de solvente pelo topo da coluna.

Temperatura do refenedor de tetracloreto de carbona

50

40

Temperatura(®C)

30

10

R — :
10122 29/01/03 20/03/03 02705/ 28/06/03 17/08/02 06/10i02 25103 140104 D404
Tenmpoida)

Figura 7 — Dados de planta para a temperatura do reator.

2.3 MALHA DE CONTROLE E RESTRICOES DO SISTEMA

O controle da temperatura de operagdo do refervedor de tetracloreto de carbono €
realizado pela injegdo de vapor na camisa do refervedor cujo fluxo de vapor € controlado por
uma malha de controle do tipo feedback. A tcmperatura no topo do refervedor € medida
através do TE 225081 cujo sinal e enviado ao controlador de temperatura TIC225081 que
compara o valor com o ponto de ajuste desejado e o erro gerado € transformado num sinal que
modula a vazio de vapor através da valvula de vapor, TV22581, conforme mostra a Figura 8.

A observagio do comportamento do refervedor (reator) demonstra que existe uma grande

variabilidade na tcmperatura de operagio deste equipamecnto. Restrigdes de operagdo do
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compressor de Cl, que exige uma temperatura de sucg@o constante. Esse fato impossibilita
que o operador mantenha uma vazdo constante de Cly liquido para o pré-resfriador e, desta
forma, essa corrente provoca variagdo na temperatura do refervedor de tetracloreto de
carbono, decorrente da variagdo da vazdo de Cl; liquido para o pré-resfriador, de acordo com
o grafico mostrado na Figura 7.

Em fungdo da variacdo de temperatura acima explicada, observa-se que o nivel de
tetracloreto de carbono no refervedor apresenta uma queda gradativa devido a perdas por
arraste, observada no topo do pré-resfriador. A perda de solvente ocorre por arraste no topo do
pré-resfriador devido a grande variabilidade na vazéo de Cl, para esse equipamento que
permite valores de temperatura superior a 70°C. Acredita-se que em vazdo menores de Clp
liquido néo é possivel a formagdo do nivel de liquido nas bandejas do pré-resfriador e assim o
solvente é perdido pelo topo do pré-resfriador. Este fato € confirmado pela presenga do

tetracloreto de carbono na corrente de Cl, produzida.
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Figura 8 — Diagrama esquemitico da malha de controle do refervedor.
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2.4 OBJETIVOS DO SISTEMA DE CONTROLE

Baseado nos requisitos de processo ¢ na operagdo atual da planta, um sistema de controle

deve ter 0s seguintes objetivos:

» Assegurar a degradagdo da NCl; limitando seu valor maximo em 1.000ppm no
refervedor de tetracloreto de carbono, através da manuten¢do da temperatura de
operagdo do refervedor entre 55°C ¢ 60°C;

¢ Minimizar a perda de tetracloreto de carbono por arraste, ocasionado pela
operagdo do refervedor em temperaturas elevadas e proximas ao ponto de ebuligiio
do tetracloreto de carbono;

» Reduzir a variabilidade da temperatura de operagio do refervedor promovendo
assim maior estabilidade do sistema de compressio de Cl,.

Neste trabalho serd priorizada uma estratégia de controle que seja simples e de facil
implementagio na planta. Ainda serd um objetivo do presente trabalho, uma estratégia de
controle que possibilite uma redugdo da variabilidade da temperatura de operagdo do
refervedor de tetracloreto de carbono.

De acordo com a operagdo atual da planta, a vazio de Cl, liquido para o pré-resfriador nfo
¢ uma varidvel a ser utilizada para controlar a temperatura do refervedor. Esta afirmagio
deve-se ao fato de que essa corrente € manipulada manualmente para controlar a temperatura
de descarga do compressor de Cl2. Esse distirbio, ao refervedor, é mantido dentro de um
intervalo de operagfio que atende as restricdes de operagdo do compressor de CI2 e, cuja
intensidade deve ser considerada na estratégia de controle da temperatura do refervedor.

Outro aspecto relevante na operagdo da planta refere-se a corrente de alimentagao do pré-
resfriador de Cly que consiste no somatdrio da recirculagdo do compressor de Cl, gs da
descarga do sub-resfriador de Cl, ¢ a corrente referente a produgéo da planta. Essa corrente
principal tem a caracteristica de permanecer com pouca variabilidade durante a maior parte do
processo, razio pela qual ndo interfere significativamente na temperatura do refervedor.
Assim, preliminarmente identifica-se que a temperatura do refervedor deva ser controlada
através da corrente de vapor para a camisa do refervedor, tendo como distirbio, a injegio de

Cl; liquido para o pré-resfriador de Cls.
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CAPITULO 3 - MODELAGEM DO PROCESSO

Este capitulo se inicia com uma breve definigdo sobre modelagem matematica. A seguir, é
apresentada a cinética da degradagiio da NCl;. O objetivo de consubstanciar a obtengao do
modelo do processo: estaciondrio ¢ dindmico.

Ainda nesse capitulo se faz a adequagdo do modelo dindmico aos propositos do trabalho,
através da obtengio de um modelo empirico obtido através de teste de planta. Consideragdes ¢
justificativas sobre as simplifica¢des utilizadas na obtengdo do modelo serdo explicitadas ao

longo capitulo.

3.1 MODELAGEM MATEMATICA

Todo modelo € uma construgdo imagindria que incorpora apenas as caracteristicas que se
supde importantes para a descricio do sistema fisico em questdo, caracteristicas estas
selecionadas intuitivamente ou por conveniéncia matematica. A validagdo de um modelo é
determinada pela experimentagdo.

Pode-se também definir um processo como o conjunto de equipamentos interligados
associados a procedimentos operacionais para produzir um (ou mais) produto(s) a partir de
matérias-primas.

Todo processo normalmente € modelado através de suas varidveis que sfo usadas para
definir o estado do processo, em cada instante (comportamento dindmico).

A modelagem de processos pode ser realizada de duas formas: a partir das leis
fundamentais da fisica e quimica (modelagem fenomenologica), ¢ a partir da informagio
contida nas varidveis de processo, registradas ao longo do tempo (modelagem empirica ou
identifica¢do de processos).

Quando se utilizam as equagles de balango (massa, energia € momento), a partir das leis
que regem os fenémenos fisicos e quimicos envolvidos no processo, obtém-se o conhecido
modelo fenomenolégico.

Quando sfo utilizadas equagles empiricas (um conjunto de equagdes algébrico -
diferenciais, em principio sem relagdo com as equagdes de balango), gerando um modelo cuja
estrutura {namero e tipo de equagdes) e pardmetros sdo obtidos a partir de dados
experimentais, por correlagdo ou ajuste, obtém-se o denominado modelo empirico,

metodologia conhecida como identificagfio de processos.
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Uma vez determinado o modelo do processo, a resolugio numérica das equagdes permite
determinar os valores que as varidveis de saida deverdo adotar em diferentes condi¢des de
operagdo (varidveis de entrada). Este procedimento é chamado de simulagéio de processos.

Neste trabalho o processo sera modelado utilizando-se as duas opg¢des acima citadas com
o objetivo de buscar um modelo que melhor represente o processo em estudo.

Para os objetivos de controle de processo, a grande maioria dos processos industriais sdo
representados por fungdes de transferéncia que os aproximam a sistemas de primeira ordem,

segunda ordem, sistemas integradores com ou sem tempo morto.
3.2 CINETICA DA REACAO DE DEGRADACAO

No refervedor foi necessario conhecer a cinética da rea¢io de decomposigdo da NCl; em
presenga do CCly. Na literatura consultada, varios artigos trazem a cinética de decomposigio
da NClj;; entretanto, a maioria trata da decomposi¢do em meio aquoso ou da prépria formagio
da espécie (Rubtsov., 1998; Leung and Valentine., 1994; Kumar et al., 1987). Apenas nos
relatérios do Chlorine Institute, (Vogler., 1963) ¢ do Euro Chlor (Gerrat., 2001), encontrou-se
a cinética da decomposi¢do da NCl; em presenga de CCly. De acordo com essas publicagdes,
a decomposigio € de 1° ordem e a taxa da reagdo € expressa pela seguinte equagdo:

r=—Kx
Onde x ¢ fragdo méssica de NCls.
No Aspen Plus™, a implementagdo da cinética de reagdes ¢ realizada através da equagdio

de Arrhenius:

Ea

K=K *

Onde K, é a constante pré-exponencial, Fa a energia de ativagio da reagdo, R a constante
universal dos gases e T a temperatura do meio reacional. Desta forma, foi necessaria a
determinacfo da constante Ky e da Ea.

O relatério do Furo Chlor (2001)" também disponibiliza os dados da constante K em
fungiio de 7, conforme mostra a Figura 9, os quais foram usados para determinagdo de Kj ¢

Ea.

* Euro Chlor - Instituto europeu que congrega fabricantes e detentores de tecnologia de

produgdc de cloro, soda ¢ seus derivados.
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Figura 9 — Constante de velocidade de reagio (h™") para decomposi¢iio da NCl; em

fun¢io da temperatura.

Inicialmente, com a ajuda do programa DIGITIZE, coletou-se 20 pontos do grafico da

Figura 9, de acordo com a Tabela 1. Para sabermos os valores K, e da E, reorganizou-se a

E
equagdo k =k, *e ®" da seguinte forma:

o = i, et
R

|

Sabendo que uma reta ¢ dada por y =a*x+b, entdo:

E
=lnkx=—,a=—-—,b=Ink
y=Inkx T a 2 o
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Construiu-se a Tabela 2 em termos de Ink, (h™') e %(K ™). Em seguida plotou-se gréfico

de Ink,vs % , 0 qual esta mostrado na Figura 10.

Tabela 1 — Valores da constante de velocidade de reacio de degradacio NCls.

T(°C) 100*log k(h™")

1 53,334 -160,37
2 56,862 -13532
3 59,992 117,11
4 65,472 -84,100
5 70,563 -51,084
6 72,909 -38,567
7 74,477 -27,180
8 76,041 -19.215
9 79,169 -2,1441
10 81,515 10,374
11 83,861 22,891
12 84,256 27,449
13 86,598 37,686
14 87,776 46,796
15 89,727 54,756
16 91,292 63,862
17 92,855 71,827
18 94,417 78,651
19 96,761 90,028
20 98,328 100,27

Com o auxilio do programa LABIFIT fez-se um ajuste de curvas para determinacio dos

pardmetros a ¢ b:

a=-0,1606129688845E + 05 ¢ b =10,46000040857E + 02

Dessa forma,

b = ln kO . E
ky=e" e R
k, =5,884793048%10" i™" E =1,335336223*10°J / mol

Estes valores foram necessarios para iniciar as simulagdes.
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Tabela 2 — Valores para %(K e Ink, (h™h.

S nk, (™)
1 0,003064345 -3,692655714
2 0,003031571 -3,115858148
3 0,003003075 -2,696557402
4 0,002954454 -1,936474063
5 0,002910674 -1,176252569
6 0,002890934 -0,888037993
7 0,002877888 -0,625842628
8 0,002863943 -0,442441726
9 0,002839546 -0,049369727
10 0,002820755 0,238870178
11 0,002802212 0,527084754
12 0,002799113 0,632036582
13 0,002780883 0,867752218
14 0,002771803 1,07751772
15 0,002756894 1,260803494
16 0,002745051 1,470476892
17 0,002733323 1,653877795
18 0,002721703 1,.811006201
19 0,00270445 2,072971308
20 0,002693037 2.308802073
NCI3
040000040} N. 5  Y =A"X+B <T— Reta
0.200000E014
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g ]
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- 200000E 401 4
- A00000E+01 Frr T T T T T T
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T

Legenda
A=-.1606E+05; B=0.4555E+02

Figura 10 — logaritmo de Ky em fungéo de 1/T.




3.3 MODELO EM ASPEN™

As simulag8es podem ser estacionarias e dindmicas:

» Simulagdo estacionadria — faz referéncia a sistemas que estio em regime
permanente, ou seja, aquelas onde as varidveis sdo independentes do tempo;

* Simulagfo dinimica — representacdo de sistemas que variam no tempo, ou seja,
sdo usadas equagdes diferenciais ordinarias no tempo ou parciais no tempo ¢
espaco.

No estado estaciondrio o sistema foi implementado usando o simulador Aspen Plus™ e os
resultados obtidos foram usados como valor inicial para as simula¢des dindmicas, as quais
foram realizadas com auxilio do simulador Aspen Dynamics™.

O pré-resfriador foi simulado como uma coluna de pratos, usando a rotina interna RadFrac
do Aspen Plus™. A equagio de estade de Peng-Robinson foi usada para representar a
Termodindmica do processo: equilibrio entre as fases (ELV) e propriedades. Os dados de
projeto dessa coluna sfo: 08 estagios (1° ao 4° estagio com 1.0 m de diametro; 5° ao 8° estagio
com 0.5 m de didmetro) e eficiéncia de Murphee igual a 70 %.

A rotina interna RCSTR do Aspen Plus™ foi usada para simular o refervedor como um
reator do tipo mistura perfeita (CSTR), com as seguintes caracteristicas: didmetro de 1.4 m e
altura de 2.0 m. A troca térmica com o meio ambiente e a capacitincia do reator foram
levadas em consideragdo. A decisdo de simular o reator industrial como sendo um CSTR
justifica-se pelo alto grau de agitagio dentro do equipamento.

Com objetivo de tornar a simulag@o mais proxima da realidade a vazdo de vapor de agua,
foi conectada a um trocador de calor, nfo existente no processo, mas cuja carga térmica total
foi transferida para o refervedor. Assim foi possivel, como ocorre na planta, especificar a
saida do fluido de aquecimento como liquido saturado.

O fluxograma do processo, incluindo a coluna, o reator, as correntes ¢ as valvulas, foi
montado conforme a Figura 5. Os dados de vazdo ¢ composic¢io das correntes de Cl; gas e Cly
liquido foram os mesmos usados na planta. No caso da corrente de vapor de dgua para a
jaqueta do refervedor, a principio, a vazéo foi fixada igual aquela usada na planta, Entretanto,
a simulagfio estacionaria apresentou grande dificuldade para alcangar a convergéncia, a qual
somente foi alcancada para valores de vazio de vapor de dgua abaixo daquele observado na
planta. O resultado foi uma temperatura do reator bem abaixo do valor da planta. Optou-se

por usar esse resultado como valor inicial para a simulagio dindmica.
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Os problemas de convergéncia da simulag@o estaciondria podem ter duas possiveis causas:
a primeira ¢ forte interagdo entre a coluna e o reator devido a existéncia de reciclo; e a
segunda ¢ a perda de solvente (CCly) pelo topo do pré-resfriador. Provavelmente a segunda
causa seja a mais importante, visto que para a real temperatura de operagdo do reator, existe
uma perda de solvente o que resulta no ndo fechamento dos balangos de massa e energia do
sistema. Acredita-se que por essa razdo, a convergéncia somente foi alcangada para valores
de temperatura do refervedor muito baixa, quando a perda de solvente ndo é observada.

Os resultados obtidos para o estado estaciondrio foram exportados para o simulador Aspen
Dynamics™., As condigdes observadas na planta, principalmente a temperatura do refervedor,
foram alcancgadas através da manipulagéo das valvulas de controle apresentadas na Figura 5,
deixando-se que o processo avangasse no tempo através da integragdo das equagdes
diferenciais.

Os dados do estado estacionario estdo indicados na pagina seguinte, na Tabela 3, e foram

obtidos assumindo como entradas, os valores atuais da operagdo da planta.
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Tabela 3 — Dados do estado estacionario obtides do modelo Aspen Plus ™.

Corrente CL2-GAS CL2-LIQ | TO-COMP 4 RECY 3 12
Destino B3 B2 B4 BS B8
QOrigem B1 COLUNA REATOR B10
Fase VAPOR LiQuIiDO VAPOR LiQuUIDO VAPOR VAPOR MIXED |
Fluxo massico (Kgfhr)
CL, 40000 8300 | 4825115 1007,632 058,7868 0 Q
H2 0 0 0 0 0 0 G
O, 0 0 0 0 a 0 5
N2 0 0 0 0 a o 4
NCL4 0 0 0 0 a a 0
CCL. 0 0| 0,000898 0,79287 0,793764 Y 0
AGUA 0 0 0 a 0 130 130
Fragdo Massica
CL; 1 1 1 0,999214 0,999173 Q 0
H; 8 0 0 0 0 0 "
02 0 0 0 a 0 0 0
N, G 0 0 G 0 0 0
NCL, 0 0 0 4 0 0 0
CCL, 4] 0 1,94E-08 0.000788 0,000827 0 0
AGUA 0 0 ¢ 0 0 1 1
Fluxo Total (kmal/hr) 564,1319 | 88850781 6522938 14,2161 13,52722 7.216097 7,216097
Fluxa Tetal (kg/hr) 40000 6300 | 46251.16 1008,425 959 5805 130 130
Fluxe Total ( cum/hr) 11153,25 | 4,365995 14850,53 0647561 1906096 [ 62,03413 2,1445
Temperatura {°C) 30 10 -34,7283 32,5543 -23,8508 144 131,6803 |
Pressdo (kgfisgem) 1,3 B 0,9 1,1 1,5 4,114058 2,891351
Fragao de Vapor 1 0 1 0 1 1 0,0233572
Fragao de Liquide 0 1 0 1 0 0 0,9766427

Conforme citado anteriormente, a condi¢do observada na planta foi alcangada através da

manipulagido de valvulas de controle. Quando a temperatura do refervedor atingiu o valor
observado na planta, 32 °C, a concentragdo de NCI; no holdup era de 160 ppm, enquanto na
planta, essc valor apresenta valor médio igual a 150 ppm. As vazdes de Cl; gas e Cl; liquido
eram aquelas observadas na planta, bem como a concentragdo de NCl; na alimentagéo de Cl;
gis. No caso da coluna, foi validada apenas a temperatura de topo, em torno de -36 °C, que é a
temperatura de ebulicdo do Cl, naquela pressdo. Nessa condig¢do operacional, sem nenhum
distirbio, a perda de CCly ¢ de aproximadamente 1,5 kg/h, motivo pelo qual o nivel do
refervedor diminui.

A perda de solvente, que no caso da Braskem € diretamente proporcional a temperatura de
operagio do refervedor, faz com que o processo ndo atinja o estado estaciondrio. Ou seja, a
medida que a temperatura de operagfio do refervedor aumentar, o processo se afastara mais
ainda da condicfio estacionaria. Para que o estado estacionario fosse alcancado seriam

necessarios mais estagios no pré-resfriador, o que implica em uma modificagdo de projeto.
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Com a substituigdo do solvente atual (CCly), a perda sera maior ou menor, dependendo do
ponto de ebuligdo do novo solvente, cujo candidato mais provavel € o cloroformio CHCl;.
Apesar de apresentar caracteristicas semelhantes as do CCly, 0 CHCl; apresenta menor ponto
de ebuli¢do, de modo que a perda de solvente serd maior. Estudos preliminares usando o
CHCI; em substitui¢do ao CCly, mostram que, para o patamar atual de temperatura do reator
de decomposigdo, a perda de solvente sera o dobro da que ¢ observada hoje. Os resultados
obtidos para a operagdo com o CHCIl; e a comparagdo com o atual sistema usando CCly ndo
serdo apresentados neste trabalho.

A Figura 11 apresenta o comportamento da temperatura do refervedor mediante uma
perturbagdo em degrau em malha aberta de 2,9 Kg/h aplicada na vazdo de vapor para o
refervedor, duas horas apos o estado estacionario estabelecido.

Sistemas integradores ou capacitivos sdo freqiientes em processos que apresentam reciclo,
observa-se que o sistema ndo atinge um estado estaciondrio, caracteristica de um sistema
integrador. Observa-se também que a curva apresenta um coeficiente de correlagdo e 99.31%
em relagdo a equagdo de uma reta.

Na Figura 12 apresenta-se o comportamento da temperatura do refervedor mediante uma
perturbagdo em degrau de 252K g/h, em malha aberta, aplicada na vazédo de Cl; liquido para o

pré-resfriador refervedor.
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Figura 11 — Temperatura do refervedor para uma perturbacio degrau de 2,9Kg/h na

vazio de vapor - Modelo.
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Figura 12 — Temperatura do refervedor para uma perturbacio degrau de 252 Kg/h na

vazio de cloro-Modelo.

3.4 VALIDACAO DO MODELO EM ASPEN™

Modelos dindmicos empiricos sdo normalmente utilizados para identificagido de sistemas
com comportamento desconhecidos e/ou de dificil modelagem matematica. No presente
trabalho, a modelagem dindmica empirica foi utilizada para validagdo do modelo teorico,
baseada na simulagdo realizada no simulador comercial Aspen Dynamics™.

Para desenvolver o modelo dindmico empirico, um teste de planta foi realizado,
permitindo-se dessa forma gerar informagdes que pudessem ser comparadas com os dados
obtidos pelo simulador comercial Aspen Dynamics™.

Existem diversos métodos para a determinagdo de modelos empiricos estacionarios e
dindmicos, entre eles pode-se citar: regressdo linear, regressdo ndo linear, aproximagédo
grafica, etc.. No presente trabalho utilizou-se o método da aproximagdo grafica, através da
perturbagdo em degrau.

As respostas de um processo a uma perturbagiio em degrau na alimentagdo ou curva de
reagdo do processo, estdo colocadas em gréficos, obtidos a partir dos dados gerados no teste

de planta descrito a seguir.
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Para evitar desperdicio de tempo das pessoas, somente iniciou-se o teste quando a planta

estava operando em condigdes de normalidade. Toda instrumentagdo foi corretamente

calibrada e testada. O manuseio do crondmetro foi checado pela pessoa que registrou o tempo

de coleta de amostra. A pressdo de vapor para o refervedor foi mantida constante durante todo

o0 teste,

O teste foi realizado de acordo com o seguinte procedimento:

Foi estabelecida uma abertura para as valvulas de vapor (TV-22581) e Cl, liquido
para o pré-resfriador (FV-22535), na posigo manual que manteve a {emperatura
do refervedor e entre 45 - 50°C;

A agfio acima necessitou que as demais varidveis de processo envolvendo o
sistema de compressdo, fossem também mantidas constantes. Assim, a pressio de
liquefagéio, carga da planta, temperatura de descarga dos dois estigios de
compressdo permaneceram invariaveis durante o teste;

Como referéncia, sugeriu-se que a pressdo da liquefacdo fosse mantida em 7,3
Kgf/em? e a temperatura de descarga do primeiro estagio do compressor de Cl,,
fosse mantida em 112 °C, que sdo os valores de estado estaciondrio do sistema de
compressdo que contém o subsistema em estudo;

Iniciou-se a coleta de dados apenas quando a planta estava operando em regime
estacionario;

O teste foi iniciado registrando-se quatro tomadas dos dados durante vinte
minutos, sem que nenhuma perturbagdo ou variagiio fosse observada no processo;
E importante ressaltar que as quatro leituras das varidveis de processo foram
iguais. Para o sucesso do teste, essa etapa foi rigorosamente seguida,

Prosseguiu-se com o teste, promovendo uma perturbagdo no sistema pelo
incremento de 10% no percentual de abertura da TV-22581, a qual encontrava-se
com 65% de abertura;

Continuou-se com a coleta de dados de temperatura do refervedor de tetracloreto
de carbono em intervalo de dois minutos;

Nio se observou a tendéncia de estabilizagdo da temperatura e, definiu-se o
prosseguimento do teste;

Retornou-se a abertura do TV-22581 para o valor inicial do testc; o sistema

retornou para a condigdo registrada nas quatro primeiras leituras;
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Promoveu-se nova perturbagdo no sistema, desta vez, reduzindo a abertura da FIC-22504
em 3% deixando-a em 17%.

* Prosseguiu-se com a coleta de dados de temperatura do refervedor de tetracloreto
de carbono, também a intervalos de dois minutos até o novo estado estacionario
ser atingido;

» [Identificou-se também que inexiste estado estacionario conforme ja assinalado
anteriormente;

= Concluiu-se o teste e colocou-se a planta em condigdes normais de operagao.

As principais condi¢des operacionais da planta antes das perturbagdes sdo apresentadas na
Tabela 3, na qual se indicam apenas os ultimos valores do estado estacionario antes de se
iniciar os distirbios.

A abertura da valvula FV-22502, de 65 para 75 %, representou um aumento de 5.8 % na
vazdo de vapor para o refervedor, enquanto a abertura da valvula FIC-22504, de 14 para 17
%, representou um aumento de 21,5 % na vazio de Cl; liquido para o pré-resfriador.

O comportamento da temperatura do refervedor de tetracloreto de carbono frente ao
distarbio de 2,9Kk/h em malha aberta, provocado na vazdo de vapor no teste de planta, ¢ a

seguir apresentada na Figura 13.
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Figura 13 — Temperatura do refervedor para uma perturbagio degrau de 2,9Kg/h na

vazdo de vapor-dados de planta.
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Observa-se que o comportamento da curva, uma reta, € similar ao resultado obtido na
simulagfo equivalente utilizando-se o modelo desenvolvido no Aspen Dynamics™ com um
coeficiente de correlagdo de 99,28%.

A seguir, apresenta-se na Figura 14 o resultado do teste de planta frente a um distarbio
positivo em malha aberta de 1.363,2 Kg/h na vazdo de Cl; liquido.

Observa-se que o comportamento da curva, ¢ similar ao resultado obtido na simulagdo
equivalente utilizando-se o modelo desenvolvido no Aspen Dynamics™ e aproxima-se de um
comportamento semelhante a uma fungéo de transferéncia de primeira ordem.

Salienta-se que a discrepancia observada nas curvas referentes a curva teodrica e aquela
obtida no teste de planta, pode ser explicada devido ao fato do modelo ndo considerar alguns
fatores que influenciam a realidade, tais como ruidos, variabilidade e tempo morto que sempre

0s sistemas reais apresentam.
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Figura 14 — Temperatura do refervedor para uma perturbac¢io degrau de 1363,2Kg/h

na vazio de cloro-dado de planta.

A andlise dos dados de planta, e os apresentados no modelo, mostram uma concordancia
bastante elevada, conforme o grafico apresentado na Figura 15 no qual a temperatura obtida
através do modelo e a temperatura obtida através do teste de planta sio apresentadas, quando

da aplicagdo de um degrau na vazio de vapor.
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Figura 15 — Temperaturas do refervedor obtidas através do modelo e teste de planta.
Na Figura 16 mostra-se o comportamento da temperatura obtida através do modelo contra

a temperatura obtida através do teste planta para o mesmo distirbio provocado na vazio de
vapor, de 2,9 kg/h.
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Figura 16 — Temperatura obtida pelo modelo versus temperatura obtida valores de
planta.

Observa-se na Figura 16 acima que a linearidade entre as duas varidveis posta em grafico,
com um coeficiente de correlagdo de 99,28% , indica que o modelo representa de forma
adequada o processo. Nota-se que a inclinagdo da curva € de 43,5 graus e ndo o valor de 45.
Atribui-se essa pequena divergéncia, pelo fato do modelo ndo considerar ruidos e tempos

mortos, presentes nos dados de planta. Se o teste prosseguisse, a temperatura atingiria o ponto
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de ebulicdo do CCly na pressdo de operagdo do reator o que provocaria o completo
esvaziamento do reator.

A seguir, comparagdo analoga entre o modelo e o teste de planta ser4 feita para o disttrbio
provocado na vazdo de Cl, liquido para o refervedor. Observa-se na Figura 17 abaixo o
comportamento da temperatura do refervedor, obtido pelo modelo e pelo teste de planta,
quando um disturbio na vazéo de cloro liquido de 252 kg/h foi aplicado no modelo e, 1363,2
kg/h aplicado no teste de planta.

Considerando que os valores obtidos no teste de planta estdo sujeitos a influéncias nio
consideradas no modelo, tais como ruido, tempo morto e eventuais erros de leituras e
calibragdo, pode-se concluir que o modelo representa o processo para os fins que se propde
esse trabalho.

Pode-se observar que a causa principal da oscilag@o no valor da temperatura do reator é a
manipulagio da vazdo de vapor para atender as exigéncias do compressor de Cl,. Observa-se
também que o modelo desenvolvido pode ser utilizado para prever as diversas condigdes

operacionais encontradas na planta.
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Figura 17 — Comparacio das respostas da temperatura pela simulagiio e teste de planta.
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CAPITULO 4 - DESENVOLVIMENTO DO SISTEMA DE CONTROLE

A selegio das varidveis manipuladas e controladas é apresentada neste capitulo, iniciando-
se pelo estudo de controlabilidade, através da revisdo bibliografica das estruturas de controle
mais frequentemente encontradas em sistemas acoplados reator/coluna. Em seguida, os
objetivos do sistema de controle sdo reafirmados, seguidos da obtengfio das fungSes de

transferéncias do processo bem como, uma proposta para a estratégia de controle.

4.1 ESTUDO DE CONTROLABILIDADE

A principal varidvel a ser controlada é a temperatura de operacdo do refervedor de
tetracloreto de carbono. A andlise de controlabilidade deve ser iniciada pelo julgamento de
engenharia (Luyben, 1990). Neste trabalho, o julgamento de engenharia foi baseado
principalmente no conhecimento e experiéncia que se tem da planta, que se encontra em

operagio ha 28 anos.

4.1.1 Definicdo das variaveis controladas e manipuladas

O julgamento de engenharia toma por base o entendimento, o conhecimento ¢ a
¢xperiéncia existente sobre o sistema em estudo ou outros sistemas similares.
A andlise do fluxograma do processo indicado na Figura 18 sugere, para defini¢fio das

variaveis manipuladas e controladas, as op¢oes indicadas na Tabela 4.

Tabela 4 — Alternativas de emparelhamento das varidveis controlada e manipulada.

Variaveis Controladas (CV) Vaiaveis manipuladas (MV)
Nivel do refervedor Vazao de Cl; liquido para a coluna
Pressdo do refervedor Vazdo de vapor para o refervedor
Pressdo da coluna Vazio de Cl; gas para a coluna
Temperatura do refervedor Vazio de Cl; gasoso do reciclo do compressor
Concentragdo de NCl; no refervedor Vazio de Cl, gasoso do subresfriador de Cl,
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Figura 18 — Diagrama esquem:tico da malha de controle do refervedor.

Em projeto de reatores CSTR normalmente a temperatura de reagdo é uma varidvel
controlada, isso se faz, através da manipulagdo do fluido de aquecimento ou resfriamento
utilizado na camisa do reator. Alternativamente se pode controlar a temperatura de reagdo
através da manipulagio da vazdo de alimentagdo do(s) reagente(s).

Para projetos de colunas de absor¢do sdo inumeras as alternativas op¢des de sele¢do de
varidveis a controlar e manipular. Para sistemas acoplados reator/coluna ha proposi¢do para
setenta possiveis estruturas de controle (Price., and Georgakis., 1993).

O julgamento de engenharia no sistema em estudo indica que a concentragdo de NCl;,
ndo pode ser uma variavel controlada, ja que ndo € possivel medi-la através de analisador e, o
tempo de andlise laboratorial € superior a seis horas. Segundo William L. Luyben (1992), em

algumas colunas onde mudangas bruscas na pressdo sdo pouco provaveis, a pressdo é deixada
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flutuar de forma a ser a menor possivel e reduzir o consumo energético, ou seja, nessas
colunas ndo ha controle de pressdo. No caso do sistema em estudo, a pressdo da coluna é
indiretamente mantida, através de uma estrutura de controle do reciclo de Cl; gasoso para a
coluna com o objetivo de manter constante a pressdo de suc¢do do compressor de Cly. Assim
tanto a pressdo da coluna quanto o reciclo de gases ndo sfo adequados para selecdo de
varidveis controladas ou manipuladas.

Ainda em relagdo a sele¢iio das varidveis controladas, observa-se que a pressiio do
refervedor € automaticamente definida pela pressdo de operagfio da coluna de absorgdo, ja que
o fluxo de liquido que alimenta o refervedor ¢ realizado por gravidade, e assim, a pressio de
refervedor ndo pode ser controlada.

O nivel do refervedor ¢ mantido manualmente através de reposi¢do periodica de
tetracloreto de carbono com a finalidade de garantir a diluicio da NClIs, evitando-se assim
risco de explosdo da planta por elevada concentragdo da mesma no interior do equipamento.
Assim ndio se pode selecionar essa varidvel como varidvel controlada. A partir da tabela 4,
observa-se que, conforme se verifica na planta, sugere-se a sele¢io da temperatura do
refervedor de tetracloreto de carbono como variavel controlada.

Em relagdo a sele¢do das varidveis manipuladas, considerando que a continuidade
operacional da planta ¢ da ordem dec 99% com o percentual de utilizagdio da carga
méxima,proxima a 100%, a vazdo de Cl» gés oriunda da secagem do Cl; que alimenta o pré-
resfriador é constante e portanto nio adequada para ser selecionada como variavel
manipulada. Semelhantemente a corrente de reciclo gasoso citado no pardgrafo acima, a
corrente de Cl; gasoso que sai do sub-resfriador de Cl; para o pré-resfriador é mantido
aproximadamente constante ¢ tem sua vazio atrelada ao controle de pressdo do sub-resfriador
de Clz.

A vazio de Cl; liquido para o pré-resfriador de Cl, € controlada por uma malha que tem a
finalidade dc manter a temperatura de descarga do primeiro estidgio do compressor de Cl; e
por isso ndo pode ser selecionada como variavel manipulada aos propdsitos do objetivo de
controle aqui estabelecidos. Entretanto observa-se que essa corrente € a principal responsavel
pelos distarbios de temperatura observados no refervedor de tetracloreto de carbono.

Uma alternativa para a sele¢fio das varidveis controladas no sistema em estudo, pode ser a
temperatura de operagdo do refervedor de tetracloreto de carbono.

Baseado no estudo de controlabilidade fortemente consubstanciado pelo julgamento de

engenharia, sugere-se um sistema do tipo Sigle Input Single Output (SISQ), tendo como
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variavel controlada a temperatura do refervedor e como variavel manipulada a vazdo de vapor

para a camisa do refervedor.
4.2 ESPECIFICACAO DOS OBJETIVOS DE CONTROLE.

Os objetivos do sistema de controle ji foram definidos preliminarmente. Com o
conhecimento das restrigdes impostas pelo sistema em estudo as caracteristicas desejadas na

estratégia de controle ficam assim consolidadas:

» Reduzir a variabilidade da temperatura de operag¢do do refervedor de tetracloreto
de carbono através da manipulagdo da vazio de vapor;

¢ Uma vez atendida a condi¢do acima serd assegurarada a degradagdo da NCI; de
forma a manter sua concentragio no refervedor dentro de um limite superior
seguro (inferior a 3.000 ppm};

¢ Como conseqiiéncia do primeiro objetivo citado acima se tem a redugio de perdas

de solvente por arraste no topo do pré-resfriador de cloro.
4.3 OBTENCAO DAS FUNCOES DE TRANSFERENCIA.

Utilizando-se a modelagem dindmica no simulador comercial Aspen Dynamics™, as
fungGes de transferéncia foram obtidas pelo método grafico, a partir de perturbagdes em
malha aberta nas correntes de vapor para o refervedor e Cl; liquido para o pré-resfriador de

Cl,.

4.3.1 Obtengio da funcio de transferéncia entre a temperatura do refervedor e o

distirbio na vazao de vapor.

A observagfio do grifico indicado na Figura 19 na qual a temperatura nfio atinge um
estado estacionario, frente a um distarbio na vazdo de vapor, indica um comportamento
integrador. Um processo integrador pode ser entendido como um processo de primeira ordem,
mas que nio possui auto-regulagfio. Pode-se ainda identifica-lo como um processo que nio

apresenta resisténcias, apenas capacitincia. A capacitincia estd relacionada com a capacidade
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do processo em acumular matéria ou energia e ¢ definida como a variagio da quantidade de

material ou energia necessaria para fazer uma variagdo unitaria na variavel do processo.

— TIC22581 _ FV22502
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0 48 96 144 192 240 288 336 384 432 480
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Figura 19 — Temperatura do refervedor para uma perturbacio degrau de 2,9Kg/h na
vazio de vapor - modelo.

Em um processo integrador a saida ndo atinge um valor final e por isso a idéia de ganho
estatico ndo se aplica. O comportamento da temperatura do refervedor segue uma rampa
ascendente para uma perturbagdo na vazdo de vapor porque o sistema acoplado, refervedor /
pré-resfriador de Cl,, contendo reciclo normalmente apresenta essa caracteristica integradora
(Luyben, 1990).

Em um processo integrador a saida do processo ndo atinge um estado estacionario e por
isso a idéia de ganho no estado estaciondrio ndo se aplica.

Como a saida do processo ndo atinge naturalmente um estado estaciondrio, a idéia de
constante de tempo também nio se aplica neste caso.

Para processos integradores a relagdo matematica entre algumas variaveis de saida e
variaveis de entrada, é governada por integrais e possui, no dominio de Laplace, um termo
1/s. Esses processos sdo algumas vezes chamados de processos ndo auto-regulaveis no sentido
de que se um degrau ¢ aplicado na variavel de entrada, a varidvel de saida ndo atingird um
novo estado estacionario (Y. Akkun., and J. Downs., 1990). Nesses processos o usual ganho
no estado estacionario ndo é definido de acordo com Seborg (1989).

Esquematicamente o sistema pode ser expresso como abaixo na Figura 20:
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_— Processo _
Entrada Saida

Figura 20 — Diagrama de bloco esquematico entrada e saida de vapor no processo.

Uma perturbagdo em degrau de amplitude M; é uma varia¢iio instantdnea descrita

matematicamente por:

0 parat<0
ui(t) =
M. parat>0

Como o aspecto observado na perturbagdo de entrada mostrada na Figura 11 representa

um processo integrador, a modelagem pode ser assumida como abaixo:

dT (1)

= biu(t)

a

Definindo Ky = bi/ a1 a equagdo acima pode ser reescrita da seguinte forma:

are _,.

onde K;,; ¢ denominado ganho proporcional ou estatico do processo. Sendo a transformada de

Laplace da fungdo degrau dada por:

Uu(s)=%

8

A transformada de Laplace da equagiio acima serd entdo escrita como:

Ky M
A §

T(s)=
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Calculando a transformada inversa de Laplace serd obtida a seguinte expressio no

dominio do tempo:

T()=M:-Kip-t

A inclinagdo da reta serd igual ao produto M. K, assim:

tan &1 =M1- Ki1p=0,0708°C / min

De onde se encontra o valor para o ganho estatico K,

_ 0,0708

Kip=1475°C/Kg com M1=0,048Kg/min
0,048

1p

Assim a fung@o de transferéncia que relaciona o disturbio na vazdo de vapor com a

temperatura do refervedor sera:

T(S) _Kn
Q,(s) S

I
G, (5= BAT5

4.3.2 Obtencido da fun¢do de transferéncia entre a temperatura do refervedor e o

distiirbio na vazio de cloro liquido para a coluna.
O grafico abaixo indicado na Figura 21 apresenta o comportamento da temperatura do

refervedor quando submetido a um degrau na vazdo de Cl, liquido para o pré-resfriador. A

andlise desta figura, indica que a temperatura se comporta segundo uma fungdo de
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transferéncia de primeira ordem, sem tempo morto, frente a um disturbio na vazio de Cl,

liquido. Esquematicamente se pode representar o processo como indicado na Figura 20.
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6200
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Figura 21 — Temperatura do refervedor para uma perturbacio degrau de 2,9Kg/h na

vazio de cloro - modelo.

No dominio de Laplace, para uma entrada de magnitude M, Qx(s) = Ma/s, pode-se

modelar o sistema como:

K,*M
T(s)=—"—-2

_s(r-s+1)

com M;=4,2Kg/min

Aplicando a transformada inversa de Laplace retorna-se ao dominio do tempo com a

seguinte expressdo para a relagio entre a temperatura e o tempo:

T(t)=K, -M,-(1—-¢™'")

A determinacio dos pardmetros da fungdo de transferéncia foi obtida pelo método grafico

com os seguintes resultados:

7,=99,4°C

e

K, =-16,4°C.min/ Kg
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Assim a fung@o de transferéncia que relaciona o distirbio provocado na vazio de Cl, com

a temperatura do refervedor serd da forma:

T(s) _ K,
0,(s) Ty.s+1
T(s)
e,
Qz(s) L (s)
-16,4
G =gt

As fungdes de transferéncia para o processo e o disturbio podem ser resumidas conforme a

Tabela 5.

Tabela 5 — Fung¢des de transferéncia para o processo e disturbio.

DOMINIO DE LAPLACE DOMINIO DO TEMPO
1,475 T(t)=52,2+0,0708 ¢
Gpls)=—- e
S
Gy ()= T(f)=52,0-68,88-(1-¢™'*)
- 99,45 +1

4.3.3 Obtencdo dos ganhos e funcdes de transferéncia dos componentes da malha de

controle.

Sensor e transmissor de temperatura do refervedor:

(1-0,2)

m, = =0,008Kg /cm*/°C Km; =0,008Kg/cm?*/°C
(70 -(-30))

Ajuste do controlador da vazdo de vapor:

_ (1 . 092) - 0,00SKg /'C'mz /OC sz = O,OOSKg/cm2/°C

m, =
(70-(-30))
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Posicionador da valvula de vapor:

oo (2,46 -0)

1-02) =3,075Kg/cm*/ Kg/cm*  Kipv =3,075Kg/cm*/ Kg/cm?

Fungido de transferéncia da véalvula de vapor:

_ (3,0—-0)Kg/min

vy = (1-0.2)Kg /cm? =3,75¢m?*/ min 7, = 0,35 min
375
W 0,35 5+1

Funcfo de transferéncia da valvula de Cl; liquido:

(250 - 0)Kg / min
¢ (1-0,2)Kg [ em?

=312,5¢m?/ min

312,5

Gy, (s) = —="—
ve(s) 0,45-5+1

Posicionador da valvula de Cl; liquido:

(2,46 -0)

= a-02) =3,075Kg/cm*/ Kg | cm? K pe =3,075Kg /cm*/ Kg/cm?

IPC

Controlador manual da valvula de Cl; liquido:

1-0,2
Ky =((1T_0)5=0,008Kg/cm2/% Ky =0,008Kg /cm*/ %

As fungdes de transferéncia e ganhos do processo podem ser resumidas na Tabela 6.



Tabela 6 — Funcdes de transferéncia e ganhos do processo.

DESCRICAO DAS FUNCOES FUNCOES DE TRANSFERENCIA
Processo G (s)= 1,475
Distirbio —
G,.(5)= %
Sensor e transmissor de temperatura do refervedor Km, =0,008Kg /cm?*/°C
Ajuste do controlador da vazdo de vapor Km, =0,008Kg /cm*/°C
Posicionador da valvula de vapor Kipv =3.075
Fungdo de transferéncia da valvula de vapor 3.75
vy T m
Fungdo de transferéncia da valvula de Cl, liquido G,.(5)= 312.,5
: 0,455 +1
Posicionador da vélvula de Cl, liquido K =3.075
Controlador manual valvula de Cl, K =0,008Kg/cm?*/ %

4.4 PROPOSTA DE ESTRATEGIA DE CONTROLE.

Uma vez estabelecidas as fungdes de transferéncia envolvendo as variaveis manipulada e
controlada e, o distirbio, propde-se na Figura 22 o diagrama de blocos elaborado no
Simulink™, o qual serd utilizado para a sintonia do controlador

Proporcional/Integral/Derivativo (PID), inserido na malha de controle.

us

Degrau de carga Khv PosicionadedKipe)

Degrau Set Point Pasicionador (Kipv)

T

—plél SINDIR

_F_'_’_.-""L Saturaglo Vihula ES’“* o Wodspace

=
Km1

Figura 22 — Diagrama de bloco no ambiente Simulink™ para o sistema de controle.
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CAPITULO 5 - SIMULACAO EM MALHA FECHADA.

Neste capitulo inicia-se um estudo preliminar de estabilidade em malha fechada,
seguida do projeto do controlador PID por trés diferentes métodos de sintonia, baseados na
resposta transiente. Os resultados obtidos no Simulink"™ para o problema servo e regulatério

sdo obtidos e, preliminarmente avaliados.
5.1 Analise de estabilidade em malha fechada
Como ponto de partida para analise de estabilidade e, considerado o diagrama de

bloco apresentado na Figura 22, a dlgebra de bloco permite escrever a fungdo de transferéncia

em malha fechada para o problema servo:

T(s) _ G,(8) Gy (s) Kppy - Ge(5)- K,
R(s) 1+Gp(5) Gy (s) Kppy - Ge(s)- K, e

Semelhantemente pode-se escrever a fungdo de transferéncia em malha fechada para o

problema regulatdrio:

T(s) _ GL(8) Gye(s) Kppe - Ky
L(s) 1+Gp(s):-Gp(5)-Kpy - Ge(5) K,

Definindo:
Gor(5)=G,(5) Gy () Kjpy -G (5)- K, €

G, ()=G,(5) Gy (8) K pe " Kpy obtem-se as seguintes expressoes:

Problema Servo:

I(s) _ Goy(s)
R(s) 1+Gg(s)

Problema Regulatorio: .
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T(S): G, (s)
L(s) 1+Gg(s)

Pode-se ainda escrever para o caso de mudanga de ajuste de ponto de referéncia

simultaneo a um distirbio do processo, a seguinte expressio geral:

Go, () R(s)+ G, (s)

T(s)= — b
() 1+ Gy, (s5) 1+ Gy (5)

L(s)

A equagdo caracteristica foi obtida considerando-se o problema servo e o fato de que o
segundo membro de sua equag@o é de na realidade uma relagdo de polindmios em “s>”, além

de uma fung@o racional a qual pode ser fatorada em pdlos-zeros, como:

@:K..(s—zl)-(s—zz) ....... (s=2,)
R(s) =P (=py). (s—=p,)

no estado estaciondrio.

Sendo K’ uma constante para fornecer o ganho

Para que o sistema seja fisicamente realizavel deve-se ter n>m. Comparando-se as

duas ultimas equagdes, verifica-se que os pdlos sdo também raizes da seguinte equag@o:

1+ Gy, (s)=0 que ¢ a equagdo caracteristica do sistema em malha fechada.

Assumindo-se um distirbio unitario no ponto de referéncia a equagdo para o problema

servo se torna:

i (8—2,)(8— 2308 — 2,

s (5—=p)- (=D )orenss (s—p,)

T(s)=K' Assumindo distintos pélos a equagdo pode ser

escrita da seguinte forma:

T(s)= Ay + 4 + 4, S + 4, Aplicando a transformada inversa de
s (s—p) (s—py) (s—p,)

Laplace tem-se:

T()=A,+ A -e"" + 4, -e"" +...+ 4, e’

7 s — Variavel no dominio de Laplace
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Pelo critério geral de estabilidade, o sistema serd estavel se e somente se todas as

raizes da equagdo caracteristica forem reais e negativas e/ou se tiverem raizes complexas com

a parte real também ncgativa, do contrario, o sistema serd instavel.
Assumindo um controlador PID com agdo proporcional apenas ¢, desenvolvendo a
equagdo caracteristica do sistema em malha fechada, pode-se expressa-la, de acordo com as

cquagdes contidas na tabela 6 da seguinte forma:
14+G o (3)-Gyy (8)- Ky -G (5)- K, =0 ou ainda

+l,476l 3,75
s 035-5+1

1

-3,075-K -0,008=0

Resolvendo-se a equagdo no dominio de s acima, e de acordo com o critério geral de
estabilidade, conclui-se que para o sistcma ser estavel, o parametro K¢ deve ser maior que

ZECro.

5.2 Sintonia do controlador pelo Método de Sintese Direta.

A fun¢@o do controlador feedback a ser projetado neste trabalho € assegurar quc a

resposta em matha fechada tenha uma dindmica que atenda as especificagdes dos objetivos

de

controle, mencionados no item 4.2. A sintonia do controlador através deste método apresenta

restri¢dcs para sistemas que sdo instiveis em malha aberta, portanto se avaliam os resuitados

aqui obtidos com as restrigdes impostas pelo método. Outro aspecto relevante € que este

método de sintonia sempre gera controlador PI, PD ou PID para modelos de processos

comumente encontrados.

Considerando o Problema Servo conforme explicitado no item 5.1, a seguinte fungdo

de transferéncia em malha fechada para mudanga de ponto de referéncia pode ser escrita:

7(s) - G,(5) Gy (s) Kppy -Gels)-K,
R(s) 1+Gp(s)-G, (s} Kpy - Go(8) K,

Adotando o procedimento pratico de projeto de controladores inerente a este método e,

portanto assumindo que:
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G(s)=Gp(5) Gy () - Kppy - K, ou ainda:

K
G(s)=——— com K=0,136 e 7y =0,35min
s (tpy -s+1)

0,136

o) = 0355 41)

a equacgao para o problema servo se reduz a:

I(s) _ Ge(s)-Gls)
R(s) 1+Gg(s)-G(s)

rearranjando a equagdio, obtém-se uma expressdo para o controlador,

COomo S€ seguc:

T(sy
G(s)= L R(s) seguindo a metodologia de sintonia adotada pelo método, para
G(s) |- T(S%
S

processos sem tempo morto, o0 modelo de primeira ordem para a fungdo de transferéncia em

malha fechada T(s)/R(s) ¢ uma escolha razoavel.

T(s) 1
R(s) t7o-s+1

Observa-se que, como o ganho no estado estacionario ¢ unitario, ndo ocorrera offset®

para mudangas de ponto de referéncia. O projeto para o controlador feedback conduzira a

seguinte expressdo:

I'S"'l
GC S)=

pode-se observar que esta equagdo equivale a forma padrio de um
.z'C

controlador PD, escrito como:

G (5)= -(1+1-5) de onde se conclui que os parametros do controlador seréo:

-TC

Tp =7
D ¥V
K-t

® Offset — Desvio em relagio a um valor de referéncia.
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O parametro de projeto 7c fornece um conveniente pardmetro para a sintonia do

controlador, que pode ser usado para tornar o controlador mais agressivo (pequeno 7cy ou

menos agressivo (grande 7¢). Como estimativa inicial, serd assumido um valor para 7¢ como 2

minutos.

A Tabela 7 abaixo, apresenta algumas alternativas para os valores numéricos dos

parametros do controlador PD:

Tabela 7 — Valores dos paridmetros para sintonia do controlador - sintese direta.

Parametros Ts =1 T =4 Tc =20
K. 7,35 1,84 0,36
7, _ « s
Tp 0,35 0,35 0,35

A avaliagdo das respostas obtidas pelo método da sintese direta para o problema servo,

indicado na Figura 23, mostra que a opg¢do de parametros que utiliza 7. =1(K,. =735¢

r, =0.35), se adequou melhor aos objetivos de controle do sistema em estudo.

Temperatura desvio (°C)

20

10}

40

30|

— tauc=1
tauc=4
tauc=20
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100
Tempo(min)

150

200

250

Figura 23 - Respostas Problema Servo para o controlador- Método da Sintese Direta.
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A avaliagio das respostas obtidas pelo método da sintese direta para o problema
regulatério, indicadas na Figura 24 abaixo, mostra-se que a opgio de parametros que utiliza

te =1 (K.=735e r, =0.35), se adequou melhor aos objetivos de controle do sistema em

estudo pelo fato de atingir o ponto de ajuste mais rapidamente que as demais opgdes bem

como, por apresentar menor overshoot.
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Figura 24 - Respostas Problema Regulatorio para o controlador - Método da Sintese

Direta.
5.3 Sintonia do controlador pelo Método MC’.

Uma outra técnica de projeto de controladores, baseada em modelo, ¢ conhecida como
Internal Model Control (IMC) e foi desenvolvida por Morari e co-autores (Garcia and
Morari,1982; Rivera et al., 1986). O método IMC, semelhantemente ao anterior, ¢ baseado em

um modelo validado do processo e conduz a expressdes analiticas para os parametros do

controlador.

"IMC — Internal Model Control
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Os dois métodos de projeto de controladores tendem a produzir o mesmo resultado se
os parametros de projeto sdo especificados de maneira consistente.

O método IMC ¢ baseado no diagrama de bloco simplificado, mostrado na Figura 25

abaixo:

Controlador

Ris) E(s) P

G, (s) >

Controlador

Ris) Es) P

G¥(s)

Internal model Tis)=Tis)

(b) Internal model control

Figura 25 — diagrama de bloco simplificado para feedback convencional e IMC.

A resposta do modelo ¢ subtraida da resposta real e a diferenca 7'(s) - 7(s) ¢ usada

como entrada para o controlador IMC. Normalmente 7'(s) # T(s) devido a erro do modelo ¢ a
presenga de distirbios assim o diagrama de bloco para o controle feedback convencional e o
IMC estdo comparados na Figura 25 acima.

A dlgebra de blocos permite afirmar que os diagramas sdo idénticos se os

controladores satisfizerem a relag@o abaixo:
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Ge(s)
1-Ge(5)-G(5)

G.(s)= Dessa forma um controlador IMC é equivalente a um controlador

feedback convencional e vice-versa.

Usando a élgebra de blocos, se pode escrever a seguinte relagio em malha fechada

para o controlador IMC:

1-Ge(5): G (s)

Ge(s)- G(s) -
14 Go(s)- [G(s) _ E;(s)]

T(s)= =
L+ Gi(s)- (G(s) = G(s)j

-R(s) +

Assumindo que o modelo esteja validado, a equagiio acima pode ser escrita conforme

abaixo:
T(s)=Ge(s)-G(s)- R(s) + (1- G (s) - G(s)) - L(s)

Como primeira etapa do projeto do controlador IMC, o modelo pode ser aproximado

do modelo do processo e fatorado da seguinte forma:

G(s)= G: (s). G‘_ (s) com é+ (s) contendo tempo morto e os zeros existentes no plano

direito e ainda especificado com ganho unitario no estado estacionario.

O controlador IMC ¢ entdo especificado como:

Ge (s):%- f onde f é um low pass filter com ganho unitario que assumira a seguinte
G_(s)

forma:

f N N com r=1 e 7. a constante de tempo em malha

r
(res+1)
fechada para a saida do processo.
As consideragdes acima irdo assegurar que o sistema sera estavel e fisicamente

realizavel, inclusive pelo fato do sistema ser estavel em malha aberta.
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A selegdo de 7¢ ¢ uma importante decis@o no sucesso do projeto do controlador IMC.

Algumas recomendagdes sido apresentadas a seguir. Em geral um aumento em 7¢ produzira

um controlador mais conservativo pelo fato de K¢ diminuir com o aumento de 7.

a) 7c¢ >0,17 (Rivera et al., 1986)
b) 7> 7¢ (Chien and Fruehauf, 1990)

A Tabela 8 abaixo , de acordo formulada por Rivera, D. E., M. Morari, e S. Skogestad,

Internal Model Control, 4. PID controller Design, Ind. Eng. Process Design Dev. 25,252

(1986). Fornece as expressdes para a determinagdo dos parimetros do controlador.

Especificamente nesse trabalho, sera usado o caso “F”.

Tabela 8 — Expressdes dos pariametros para sintonia do controlador - IMC.

Caso Modelo KK T ™
K T -~
A s+ 1 Te ¥
K mntmn )
i Bl +
B (ms+1)(rs + 1) Te haddie ntn
C K = 2r %=
2 + 2+ 1 T 2
K(—Bs +1 2 T
D ?;}I%rs—-g_l B>0 .+ B A A
K 2
E Kl .’Fc 2"& T
K 2.+ i 217
R g 2 2t ;e
K™ T _
e s+ 1 T .+0 T
0
" T+>
H Ke™™ 2 T+ 8 0
s+ 1 . 53 2 2+ 0
il

Conclui-se entdo que os parametros do controlador serdo expressos como:

2Tt 2507
=—C_ Gp=2%s+% Tp=

K =
t K-rg 2z +7
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A Tabela 9 abaixo, apresenta algumas alternativas para os valores numéricos dos

parametros do controlador PID utilizando-se o método IMC:

Tabela 9 — Valores dos parimetros para sintonia do controlador- método IMC.

o =1 Tp=4 7o =20
K 5,15 1,29 0,26
7, 2,35 8,35 40,35
h 0,30 0,34 0,35

A avaliagdo das respostas obtidas pelo método IMC para o problema servo, indicado
na Figura 26 abaixo, mostra que a opg¢do de parametros que utiliza 7. =1(K. =515,
r, =235 e 7, =0,30), se adequou melhor aos objetivos de controle do sistema em estudo por

apresentar menor overshoot. Observa-se também que as duas outras opg¢des ndo sdo

adequadas ao processo.

80
70 | tauc=20 | |

60 T

40} ;

30 % 1
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zoﬁ\l -

| L 1
0 50 100 150 200 250
Tempo (min)

Figura 26 — Respostas problema servo para o controlador - método IMC.
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A avaliagdo das respostas obtidas pelo método IMC para o problema regulatério,
indicado na Figura 27 abaixo, mostra que a opgdo de pardmetros que utiliza 7. =1( K, =5,15,
r, =0,014e 7, =0,30), se adequou melhor aos objetivos de controle do sistema em estudo por

apresentar menor overshoot. Nota-se ainda que as outras duas opgdes para o parimetro de

projeto do controlador ndo forneceu bons resultados.

tauc=4
tauc=20 | .

70
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|
1
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| L N NN, |
0 50 100 150 200 250
Tempo (min)

Figura 27 — Respostas problema regulatério para o controlador - método IMC.
5.4 Sintonia do Controlador pelo Método do Ciclo Continuo.

Nesta se¢iio sera adotado o método proposto por Ziegler e Nichols (Ziegler.J. G., and
N. B. Nichols, Optimum Settings for Automatic Controllers, Trans. ASME 64,759 (1942)), o
qual ¢ baseado no procedimento de tentativa e erro, também referido como Método do
Ultimo Ganho.

Algumas restrigdes s3o impostas a aplicagdo desse método, por exemplo, ndo ¢
recomendada sua aplicag@io para processos que sejam instaveis em malha aberta ja que sdo

instaveis para qualquer valor assumido para Kc. Pelo mesmo motivo nido se aplica esse

método aos processos integradores.
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O procedimento adotado para a sintonia do controlador esta abaixo explicitado:

Passo 1. Apds o processo atingir o estado estacionério (ou préximo dele), eliminar a agio
integral e derivativa do controlador assumindo o valor nulo para o tempo derivativo ¢ o
maximo valor possivel para o tempo integral.

Passo 2. Ajustar Kc para um pequeno valor (por exemplo, 0.5) e colocar o controlador em
modo automatico.

Passo 3. Introduzir um pequeno incremento no ponto de referéncia de modo que a variavel
controlada apresenta um desvio em relagdo ao valor observado no estado estacionério.
Gradualmente o valor de Kc deve ser aumentado por pequenos incrementos até que o ciclo
continuo seja atingido. O termo ciclo continuo ¢é definido como uma oscilagéo sustentada com
amplitude constante. O valor numérico de Kc que produz o ciclo continuo (para agido
proporcional apenas) ¢ chamado ganho utltimo, Kcu. O periodo correspondente a oscilagdo
sustentada ¢ chamado de periodo de oscilagdo, Pu.

Passo 4. Calcular os parametros do controlador PID usando as relagdes de sintonia de Ziegler-
Nichols (Z-N) mostradas na Tabela 10 abaixo.

Passo 5. Avaliar os parametros do controlador Z-N introduzindo pequenas alteragdes no ponto
de referéncia e observer a adequagdo da resposta em malha fechada. Se necessario, fazer

sintonia fina. .

Tabela 10 — Expressdes para o ajuste de controlador pelo método do ciclo continuo.

Pardmetros do controlador baseados no Método do Ciclo Continuo.
Ziegler — Nichols K. 5 T
P 0.55K - 2
PI 0.45K o, P, /1.2 -
PID 0.6K oy, P, /2 P, /8
Tyreus — Luyben ¥ K. P Ty
PI 0.31K o, 2.2P, -
PID 0.45K o, 22P, P, /63
t Luyben and Luybem (1997).
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A aplicagio do método proporcionou os seguintes resultados, demonstrados na Tabela
11 abaixo e na Figura 28:

52.9 = . . :

f\ T T
Kcu=3874 1
52.8 Pu=0,_17rr_1in _{
52.7
52.6

52.5

52.4

Temperatura Desvio (°C)

52.3

52.2} .

521 | 1 | i E— | 1 | 1 |
50 501 50.2 503 504 505 506 507 508 509 51

Tempo (min)

Figura 28 - Determinagdo grafica do tltimo ganho e periodo ultimo

Koy =3874 P, =017

Tabela 11 — Parametros do controlador pelo método do ciclo continuo.

Z-N K¢ T, Tp
P 2130,7 - -
PI 1743,3 0,142 -

PID 23244 0,09 0,021

A avaliag@o das respostas obtidas pelo método do Ciclo Continuo para o problema
servo, indicado na Figura 29 abaixo, mostra que a opg¢do de pardmetros que utiliza o

controlador Proporcional-Integral (K. =1743,3¢ 7, =0,142), se adequou melhor aos objetivos

de controle do sistema em estudo por apresentar menor overshoot € menor tempo de

acomodagdo.
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Figura 29 — Respostas problema servo para o controlador-método Ciclo Continuo.

A avaliag@o das respostas obtidas pelo método do Ciclo Continuo para o problema
Regulatodrio, indicado na Figura 30 abaixo, mostra que a opgdo de parametros que utiliza o

controlador Proporcional-Integral (K. =1743,3) e 7, =0,142, se adequou melhor aos objetivos

de controle do sistema em estudo, por apresentar menor overshoot e menor tempo de

acomodag@o.

52.4

62.3 - Pl |
- PID

52.2 - ]

521" |

51.6 : ; 4
50 55 60 65

Tempo(min)

* Figura 30 — Respostas problema regulatério para o controlador-método ciclo continuo.
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5.5 Resumo das simulacdes dinimicas.

A Tabela 12 abaixo mostra um resumo dos parametros do controlador para os vérios

métodos utilizados no projeto do controlador.

Tabela 12 — Parimetros do controlador obtidos pelos varios métodos de sintonia.

7o =1 T =4 e =20
Método | Algoritmo
K. L Tp K. 7 Tp K. 7y Tp
Sintese
) PD 7,35 - 0,35 1,84 - 0,35 0,36 - 0,35
Direta
7o =1 7o =4 e =20
MC PID K. T Th K. 7, Tn K. T, T
5,15 2.35 0,30 1,29 8,35 0,34 | 0,26 40,35 | 0,35
Koy =3874 B, =017
Ciclo K. T, Tp
Continuo
P 2130,7 g =
Pl 1743,3 | 0,142
PID 23244 | 0,09 | 0,021
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CAPITULO 6 - CONCLUSOES.

Este capitulo trata das conclusdes obtidas ao longo dos capitulos anteriores.
Inicialmente um resumo dos principais resultados obtidos ao longo do trabalho ¢ salientado
apos o que, uma grade das simulagdes ¢ apresentada com os resultados de cada simulacio
brevemente classificados. Em seguida, os resultados das simulagdes sdo apresentados e
confrontados com os objetivos do sistema de controle. Finalmente, em uma terceira etapa, é
selecionada uma das alternativas obtidas nas simulagdes, como a estratégia de controle mais
adequada.

Observamos que o modelo dindmico obtido no Aspen Dynamics '™, a partir do
modelo no estado estacionario gerado no Aspen Plus, apresentou-se adequado aos propdsitos
deste trabalho, que tem a precipua finalidade de desenvolver uma estratégia de controle para o
refervedor de tetracloreto de carbono.

Uma grade de simulagdes realizada para os problemas Servo e Regulatério ¢
apresentada neste capitulo na qual, se busca avaliar a adequagdo das respostas obtidas, aos
objetivos da estratégia de controle proposta. As restrigdes impostas pela operagdo da planta,

sdo consideradas na defini¢do da melhor estratégia a ser implementada na unidade industrial.
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Tabela 13 — Grade com resultados das estratégias de controle testadas.

RECURSO
RESULTADO
UTLIZADO
P
Sintese - -
. PD o Satisfatorio Tc =1
Direta
PID
P
Problema
IMC PI
Servo - £
PID o Satisfatorio Te=1
P ° Insatisfatorio
Ciclo . .
PI ° Insatisfatorio
Continuo
PID . Insatisfatério
P
Sintese - -
_ PD . Satisfatorio Te =1
Direta
PID
P
Problema
MC PI
Regulatdrio —
PID . Satisfatorio 70 =1
P . Satisfatorio
Ciclo
PI ° Satisfatorio
Continuo
PID ° Insatisfatorio

A analise dos objetivos do sistema de controle, explicitado na segio 4.2, indica que
temperaturas elevadas ou grandes overshoots devem ser evitados. Assim a robustez do
controlador torna-se mais relevante do que a alta performance. Analisando os resultados
obtidos para os parametros do controlador, apresentados no capitulo anterior para os
problemas servo e regulatério, conclui-se que para ambos os problemas, os melhores

resultados obtidos sdo os apresentados na Tabela 14 abaixo mostrada.

57



Tabela 14 — Valores dos melhores parimetros do controlador pelos trés métodos.

Método Algoritmo Ke t; Ty
Sintese Direta PD 7,35 - 0,35
IMC PID 5,15 235 0,30
Ciclo Continuo PI 1743,3 0,142 =

A seguir serdo apresentados e comparados os resultados da selegdo indicada na tabela

14 acima para o problema servo e regulatorio.

Problema Servo:
B — 1 et
.‘, —— Sintese Direta L
|
‘Y —IMC
~— Ciclo Continuo | -
G . 1\‘\.
e b
) \AAAAAAN 1'.'-'”".'-\?'“,\1,'.:':.'—1.\H\:.,',n‘.m"‘m'n:;‘,\:“ ANAARNAR
> A AR A A A AR A AR AR AARAARAAAAAA
()]
o
E .|
=
o
(]
Q.
&
(]
'_
1 = 1
50 55 60 65

Tempo (min)

Figura 31 — Respostas problema servo para os melhores parametros do controlador

pelos trés métodos de sintonia.

A andlise dos resultados apresentados na Figura 31 acima, indica que o resultado
apresentado pelo método da Sintese Direta para o problema servo, apresenta maior aderéncia
aos objetivos de controle. Assim o controlador PID obtido pelo Método da Sintese Direta

mostra ser mais adequado para implantagido no modelo proposto para o refervedor.
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Problema Regulatoério:

55 . : .

———— Sintese Direta
— IMC 1
53 ~— Clclo Continuo

s N

-

50 -

54 1

49!

Temperatura Desvio (°C)

48

471 —

46 - s

45 1 1 1 1 | |
50 55 60 65 70 75 80 85

Tempo (min)

Figura 32 — Respostas problema regulatorio para os melhores parimetros do

controlador pelos trés métodos de sintonia.

A andlise dos resultados graficos obtidos para os parimetros do controlador
apresentados conforme Tabela 12 acima e mostrados na Figura 32 acima, para o problema
regulatorio, demonstra que o resultado que melhor adere aos objetivos de controle ¢ aquele
obtido pelo método do Ciclo Continuo.

Nesse ponto sera comparado o melhor resultado para o problema servo com o melhor
resultado para o problema regulatério. A Figura 33 abaixo, mostra o comportamento da

resposta dinamica para cada opgéo selecionada para o problema servo.
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Problema Servo:

62 == T T

Sintese Direta
— Ciclo Continuo

Temperatura Desvio (°C)

521 g

50 55 60 65
Tempo (min)

Figura 33 — Respostas problema servo para os melhores parimetros do controlador

pelos dois métodos de sintonia.

Tabela 15 - integrais ITAE e IAE problema servo.

Meétodo Sintese Direta Meétodo do Ciclo Continuo
ITAE IAE ITAE IAE
96,7 112,3 1932,0 93,2

Observa-se que a resposta obtida pelo método da Sintese Direta, para o problema
servo, apresenta-se mais adequada aos objetivos de controle estabelecidos na se¢do 2.4. Como
critério de desempenho, pode-se justificar a afirmagdo, pelo fato do método selecionado
apresentar menor overshoot, melhor velocidade de resposta e melhor taxa de decaimento, em
relagdo aos resultados obtidos pelo método do Ciclo Continuo. Ainda, na tabela 15 acima
observa-se um menor valor para a integral do erro absoluto ponderado no tempo. Nota-se

também que a integral do erro absoluto estdo bastante préximas para os dois métodos.

60




Problema Regulatorio:

Em relagdo ao problema regulatério, sera comparado o melhor dos trés resultados para
o problema servo com o melhor dos trés resultados para o problema regulatério. A Figura 34

abaixo mostra o comportamento da resposta dindmica para cada melhor opgio selecionada

para o problema regulatdrio.

T T T T T T

Sintese Direta
— Ciclo Continuo
53

Temperatura Desvio (°C)

48 i

1 | 1 1 1 | 1 1
60 80 100 120 140 160 180 200 220 240
Tempo (min)

Figura 34-Respostas problema regulatorio para os melhores parimetros do controlador

pelos dois métodos de sintonia.

Tabelas 16 — integrais ITAE e IAE problema - regulatorio.

Método Sintese Direta M¢étodo do Ciclo Continuo
ITAE IAE ITAE IAE
2.7. 10* 453,7 7.4.10° 131,5

Observa-se que a resposta obtida pelo método do Ciclo Continuo apresenta-se mais
adequada aos objetivos de controle estabelecidos na segdo 2.4, justamente por apresentar

menor overshoot, melhor velocidade de resposta e melhor taxa de decaimento. Ainda, na
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tabela 16 acima observa-se um menor valor para a integral do erro absoluto ponderado no

tempo bem como um menor valor para a integral do erro absoluto.

Observa-se que o melhor resultado para o problema regulatério foi o obtido pelo
Método do Ciclo Continuo e, inversamente para o problema servo, tem-se um melhor
resultado pelo Método da Sintese Direta. Considerando que o resultado observado pelo
Método da Sintese Direta para o problema regulatdrio, atender aos objetivos estabelecidos na
secdo 4.2, recomenda-se que o Método da Sintese Direta seja a melhor opgdo para
implantag@io na instalagfo industrial em estudo.

A utilizagdo da opgdo acima ¢ uma aproximacdo inicial para implantagdio dos
pardmetros do controlador na planta. Sugere-se que apds a implantagdo da estratégia de
controle selecionada na unidade industrial, deve-se buscar melhor desempenho do sistema

através das técnicas de sintonia de campo, inclusive a técnica pelo método da tentativa e erro.
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CAPITULO 7 - SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS.

As sugestdes para trabalhos futuros sio apresentadas segundo dois aspectos. O
primciro rcfere-sc & implementagio na planta, da estratégia de controle proposta nesse
trabalho ¢ a seguir uma avaliagdo dos resultados a partir dos dados de planta.

O segundo aspecto refere-se ao desenvolvimento de um estudo dindmico considerando
a bifurcacgéio da corrente de cloro liquido: uma derivagio para o pré-resfriador de cloro € outra
corrente, dirccionada para o refervedor de tetracloreto de carbono, como forma de facilitar o
controle de temperatura do refervedor de tetracloreto de carbono. A partir dessa configuragio
alternativa, fazer estudo de controlabilidade ¢ implementar mudangas na planta, sugeridas
pelo resultado obtido no estudo.

Ainda sugere-se que uma estratégia feedforward scja cstudada, como forma dc
minimizar o efeito do disturbio na vazdo de cloro liquido para o pré-resfriador de cloro.

Outra sugestiio refere-sc ao teste de todas as opgdes de sintonia do controlador que se
mostraram satisfatorias, ja que discrepancias entre o modelo assumido € o real, podem resultar
em difcrentes resultados entre a simulagdo e o resultado real de planta.

A prescnga de reciclo existente no processo, especialmente o reciclo de cloro gasoso
oriundo do compressor, provoca grandes disturbios, especialmente pela propria variabilidade
do fluxo desta corrente. Sugere-se para trabalhos futuros, a contemplagéio dessa corrente no
estudo dinamico do processo.

Finalmentc, segure-se que seja desenvolvido um estudo, incluindo todo sistema de
comprcssdo de cloro, que modo que seja possivel considerar todas as varidveis de processo
que influem na operagio dos equipamentos, objeto desse trabalho, especialmente a presenga

dos reciclo internos existentes refervedor de tetraclorcto de carbono e pré-resfriador de cloro.
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