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RESUMO

Colunas de destilagdo, em geral, constituem uma fracao significativa do investimento de
capital e do custo de producao de plantas quimicas. Portanto, necessitam ser projetadas
e controladas para manterem-se nas condigdes operacionais Otimas. Neste trabalho,
desenvolveu-se uma nova proposta para uma estratégia de controle de composicao para
uma coluna de destilagdo pertencente a uma planta comercial de produgdo de cloreto de
vinila. Algumas particularidades desta coluna e dos requisitos do sistema de controle
propiciam e este estudo de caso aspectos ndo usuais. Trata-se de uma destilagdo
multicomponente de alta pureza, com alta razao de refluxo, onde a mistura apresenta um
comportamento azeotrépico ndo convencional. As respostas em malha aberta para
perturbagdes na vazao de alimentacdo e na carga térmica do refervedor apresentam
substancial sobreelevagdo e inversao. Os requisitos do sistema de controle sdo incomuns
por incluirem controle de composicdo de dois componentes em niveis de concentracdo
de partes por milhdo na corrente da base da coluna, sendo que um deles, mais
precisamente o CCly possui volatilidade intermediaria na mistura. A coluna apresenta
dificuldades de estabilizagdo deste componente. O projeto de um sistema de controle
para um processo com as caracteristicas citadas representa um grande desafio.
Apresentou-se uma breve revisao da literatura sobre destilagao, modelagem matematica
de colunas e estruturas de controle de colunas de destilacdo. A simulacdo estacionaria
da coluna foi o ponto de partida para o desenvolvimento do trabalho, pois através da
mesma o modelo do processo foi validado e os perfis de composi¢do dos componentes
obtidos. Ficou definido, controlar a composi¢do de apenas um dos componentes, no
caso o CHCI;, ja que o CCly permaneceu sempre dentro da faixa de composi¢do
aceitavel durante as varias simulagdes. A proposta inicial para controlar a composi¢ao
do componente escolhido foi um controle por inferéncia, utilizando a temperatura do
prato sensivel como variavel controlada e a carga térmica do refervedor como variavel
manipulada, mas a mesma foi abandonada devido a pouca sensibilidade apresentada
pela temperatura em varios pontos ao longo da coluna e principalmente pelo elevado
periodo de tempo apresentado pela coluna para atingir um novo estado estacionario.
Como a vazdo de refluxo apresentou uma boa sensibilidade frente a perturbacdes na
vazdo da alimentacdo e na carga térmica do refervedor, a mesma foi escolhida para o

controle de composicdo do CHCIl; na base da coluna. Esta boa sensibilidade foi



comprovada por um estudo de inferéncia dindmica. O problema inicial era como utilizar
esta variavel para controlar a composicdo da base, pois a mesma era utilizada para o
controle o nivel da fase organica no vaso de refluxo. Foi pensado entdo em um controle
“Override” com duas malhas: a primeira malha para o controle inferencial da
composi¢do do CHCls a partir da vazao de refluxo manipulando a carga térmica do
refervedor e a segunda malha para o controle do nivel da fase organica manipulando a
vazao de refluxo. As simulagdes mostraram que esta estratégia de controle também teria
que ser abandonada pelo fato do nivel da fase organica apresentar variagdes muito
bruscas, ou seja, tende para um maximo ou minimo de forma muito rapida. Decidimos
controlar o nivel da fase orgéanica no vaso de refluxo a partir da carga térmica deixando
a vazdo de refluxo livre para pode ser utilizada para o controle de composi¢do.
Verificou-se que os efeitos da vazdo de alimentacdo e da vazdo de refluxo sobre a
composi¢ao na base eram contrarios, o que nos levou a concluir que a melhor estratégia
de controle seria um controle Feedforward, onde para uma dada modificagdo na vazao
da alimentacdo o sistema de controle ajusta a vazao de refluxo de modo que a soma dos
efeitos de cada uma dessas vazdes na composicdo de CHCl; se anulam mantendo assim
a composicao controlada. O desempenho do mesmo foi excelente principalmente
porque além de controlar a composi¢do do CHCI; na base, também estabilizou a
composicdo de CCly. Concluiu-se que além de controlar a composicdo de CHCl; e
estabilizar a composicdo de CCls na base o sistema de controle ainda ¢ capaz de
fornecer de forma continua estes valores, o que pode vir a permitir que os operadores
acompanharem em tempo real as possiveis variagdes que possam vir a acontecer nos

mesmos em relagdo ao setpoint.
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1. OBJETIVO E MOTIVACAO

O objetivo deste trabalho ¢ desenvolver e propor uma estratégia de controle do
processo, utilizando a abordagem de controle classico e controle robusto, juntamente
com ferramentas computacionais como os simuladores de processos Aspen Plus™ e
Aspen Dynamics™ e o aplicativo matematico MATLAB/SIMULINK™, para uma
coluna de destilagdo multicomponente de alta pureza, que apresenta um comportamento

azeotropico ndo-convencional.

A referida coluna faz parte do sistema de purificacao do 1,2 — dicloroetano (1,2-
EDC ou C,H4Cl,) de uma planta comercial de producdo de cloreto de vinila (MVC ou
C,H;Cl). Cloreto de vinila € a principal matéria prima para a producdo de policloreto de

vinila (PVC), um dos termoplasticos mais consumidos no mundo.
Os principais problemas relacionados a coluna em estudo sdo:

e Dificuldade de estabilizacdo da concentragdo de um dos componentes de
interesse (de ponto de ebuli¢cdo intermediario) no produto de base;
e Corrosdo no corpo da torre, bandejas, condensador, vaso e tubulagdes de

refluxo.

Este estudo contempla o primeiro problema acima indicado e utiliza um modelo
dindmico rigoroso aperfeigoado a partir do modelo proposto por Silva (2002). A
motivagdo principal para o desenvolvimento deste trabalho ¢ decorrente do fato de que
o sistema de controle por inferéncia que estd sendo proposto, ¢ possivel de ser
implementado na pratica sem aparentemente grandes custos adicionais, tendo em vista
que em tese necessita-se de sensores de temperatura, sendo os mesmos ja presentes na

instrumentag¢ao atual da coluna.



2. FUNDAMENTACAO TEORICA

Este capitulo apresenta uma revisdo bibliografica introdutéria sobre colunas de
destilagcdo, operacdo e controle de processos de destilacdo azeotrdpica e controle de

processos por realimentagao.

2.1 Destilacao

A destilagdo ¢ um dos mais antigos e importantes processos de separacao
utilizado na indudstria quimica e petroquimica. Esta importdncia deve-se a grande
eficiéncia na separacdo das mais diferentes misturas. Devido a sua importancia no
campo da Engenharia Quimica, o numero de publicagdes sobre colunas de destilacdo ¢
cada vez maior. Os artigos abrangem desde a modelagem matematica até o estudo de
processos especificos. Entretanto, a maioria dos sistemas estudados corresponde a
sistemas onde ndo se observa a presenca de azeotropos.

A destilagao ¢ o processo de separacao mais utilizado pela industria de processos
quimicos. A literatura diante de tal fato se refere a destilacdo como sendo “o processo
de separacdo em relagdo ao qual todos os outros devem ser comparados” (Kister, 1997,
Kunesh et al.,1995). De acordo com Humphrey (1995), somente nos Estados Unidos
existem cerca de 40.000 colunas de destilacio em operagdo, as quais respondem por
mais de 90 % dos processos de separacio e um investimento da ordem de U$$ 8.10°.
Este processo de separacdo baseia-se na diferenca de volatilidade dos componentes a
serem separados. Porém, a ocorréncia de azedtropos (homogéneo e heterogéneo)
adiciona algumas dificuldades para a separagdo, pelo fato das fases liquida e vapor,
apresentarem a mesma composicdo. A separagdo destas misturas nao € possivel por
meio da destilacdo convencional e normalmente elas sdo separadas por destilagdo
extrativa ou destilagdo azeotropica. Convencionalmente, em ambos 0s processos
citados, a alimentacdo da coluna representa uma mistura no ponto azeotropico ou
proximo a ele e um componente externo ¢ adicionado de modo a possibilitar a
separagao.

A destilagdo azeotrdpica ¢ um processo muito conhecido e difundido, tendo o
seu inicio por volta dos anos 20. Tradicionalmente, na destilagdo azeotropica é

adicionado um componente, chamado agente de arraste, cuja finalidade ¢ formar um



novo azeotropo com um dos componentes inicialmente presentes na mistura. Também ¢
importante que o novo azedtropo formado seja heterogéneo, ou seja, ¢ necessario que
sob determinada condi¢do, haja a formagdo de duas fases liquidas. Este novo azedtropo
formado ¢ removido como produto de topo ou de base, dependendo do tipo do
azeotropo (de minimo ou de maximo), enquanto que o outro componente puro ¢
removido na extremidade oposta. A utilizacdo de uma segunda coluna se faz necessaria
para proceder com a recuperagdo do agente de arraste, o qual retorna a coluna
azeotropica. Conforme a descricdo acima, o processo de destilacdo azeotrdpica ¢
caracterizado pela adicdo de um componente externo, pela formagao de novo azedtropo
e pela formacgao de duas fases liquidas.

Entretanto, em algumas situagdes, ndo se observa a presenca de azeodtropo na
corrente de alimentacdo, mas sim uma mistura que tem potencial para formar ponto
azeotropico ao longo da coluna. Neste caso especifico o agente de arraste esta presente
na propria corrente de alimentacao.

Embora o numero de trabalhos envolvendo a destilagdo azeotropica seja elevado,
para nossa surpresa, na pesquisa bibliografica realizada ndo foi encontrada nenhuma
publicagdo referente ao tipo de coluna de destilagdo descrito acima. De acordo com a
literatura consultada, Silva (2002), em seu trabalho de mestrado definiu o modelo
termodinamico a ser utilizado para modelar o equilibrio liquido-vapor (ELV) e o
equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLV) e apresentou um modelo dinamico para uma
coluna com essas caracteristicas. Os resultados obtidos por Silva (2002) foram a base
para o desenvolvimento do trabalho de Junior (2003), que estudou a implementagao € o
desempenho de um sistema de controle para a coluna. Outro sistema que se aproxima
bastante do estudado neste trabalho foi apresentado por Ciric et al. (2000). A ocorréncia
de azedtropos na induastria quimica € um fato relativamente comum. Como caracteristica
principal, a destilacdo azeotropica apresenta grande sensibilidade a perturbagdes, as
quais podem resultar em deterioragdo dos produtos, multiplos estados estacionarios e

grande dificuldade para retornar a operacao normal.

2.2 Miuiltiplos estados estacionarios

Os multiplos estados estacionarios sdo uma caracteristica apresentada pela

destilagdo azeotropica seja ela homogénea ou heterogénea. O termo muiltiplos estados



estaciondrios € utilizado como referéncia as diferentes composi¢des de produtos e perfis
de composicao e fluxo apresentados por colunas que possuem os mesmos parametros de
entrada, ou seja, mesmos fluxos de alimentagdo, destilado e base, refluxo, nimero de
estagios, composicao e localiza¢do da alimentagao.

Bekiaris et al. (1993) desenvolveram um estudo sobre multiplicidade de estados
estacionarios para sistemas homogéneos. Os autores abordaram as situagdes de refluxo e
nimero de pratos infinitos. Construiram diagramas de bifurcacdo utilizando o fluxo de
destilado como pardmetro e afirmam que a multiplicidade de estados estacionarios ¢é
devida a variagdo ndo monotonica do fluxo de destilado ao longo das trajetérias de
composi¢do e determinaram as condigdes necessarias para a existéncia dos mesmos a
partir da geometria das fronteiras de destilacdo contidas nos diagramas de composicao.
Afirmaram também que dependendo da localizagcdo da composi¢do da alimentacdo no
diagrama de composi¢do o sistema pode ou ndo apresentar multiplos estados
estacionarios.

Em 1995, Bekiaris et al. realizaram um estudo semelhante sobre a multiplicidade
de estados estaciondrios em sistemas heterogéneos. Eles estudaram a separacdo da
mistura etanol-dgua tendo o benzeno como entrainer, utilizando como ferramenta o
diagrama de curvas residuais e as linhas de destilagcdo apresentados por esta mistura,
abordando as situagdes de refluxo e nimero de pratos infinitos. Os autores continuam a
afirmar que a multiplicidade de estados estacionarios ¢ devida a variagdo ndo
monotdnica do fluxo de destilado ao longo das trajetorias de composi¢ao, em outras as
palavras a vazao de destilado decresce em determinados segmentos das trajetorias. Eles
analisaram o desempenho de colunas de pratos e de recheio com e sem decantador e
para ambos 0s casos observaram a existéncia de uma diferenca qualitativa entre estes
tipos de colunas devido as diferengas entre as curvas residuais e as linhas de destilacdo.
O numero de estados estacionarios foi determinado a partir de diagramas de bifurcagao
onde o parametro de bifurcagdo utilizado foi a vazdo de destilado. Também afirmam
que a localizacdo da composicdo da alimentagdo no diagrama pode determinar a
existéncia de mais de um estado estacionario. Concluiram que para este sistema
estudado, colunas de pratos com e sem decantador apresentam multiplos estados
estacionarios, colunas de recheio com decantador também apresentam multiplos estados
estacionarios e sem decantador um unico estado estacionario; que os resultados obtidos
podem ser utilizados para avaliar o desempenho de colunas de pratos e de recheio com e

sem decantador para diferentes combinagdes de tipos de reboiler e condensador sendo



necessario para isso apenas que as regides dos possiveis produtos que venham a ser
obtidos estejam localizadas corretamente no diagrama de composicao.

Wong et al. (1997) realizaram um estudo experimental sobre os multiplos
estados estaciondrios e sensibilidade do processo de destilagdo azeotrdpica da mistura
isopropanol e 4gua com ciclohexano como entrainer. Os autores utilizaram uma coluna
em escala de laboratorio com 45 estdgios construida em vidro pirex onde realizaram
simulagdes estacionarias e dinamicas. Eles constataram a presenca dos multiplos
regimes de operacdo para determinados valores da vazdo de refluxo da fase organica e
da carga térmica do reboiler, assim como a grande sensibilidade do processo a esta
ultima. Concluiram que a coluna ndo consegue restabelecer o estado estacionario inicial
apos sucessivas mudancgas na carga térmica do reboiler porque a quantidade de entrainer
no interior da coluna ndo permanece constante o que segundo eles pode ser verificado a
partir do célculo da quantidade de entrainer antes e ap6s o regime final ser atingido.
Outras conclusdes interessantes que chegaram € que para valores altos do refluxo as
trajetorias de destilacdo caminham para o azeotropo formado por isopropanol e
ciclohexano. E isto ¢ caracterizado pela formac¢ao de um platd no perfil de temperatura
em torno de 70 ° C que é uma temperatura proxima da temperatura do azeodtropo, ja que
a mesma ¢ em torno de 69,3 ° C. Por outro lado, para valores baixos do refluxo as
trajetorias de destilacdo caminham para o azedtropo formado por isopropanol e dgua. E
isto ¢ caracterizado pela presenca em todos os estdgios da coluna da fase liquida mais
pesada.

Esbejerg et al. (1998) também apresentaram um trabalho muito bom, com base
nos métodos de refluxo e nlimero de pratos infinitos abordado por Bekiaris et al, (1993
e 1995) sobre a multiplicidade de estados estaciondrios no processo de desidratagdo de
etanol, via destilacdo azeotropica. No trabalho os autores abordaram o sequeciamento
direto e indireto das colunas e a identificagdo dos multiplos estados estaciondrios a

partir da simulagdo dindmica do processo.

2.3 Desenvolvimentos de sistema s de controle para destilacao azeotrépica

A sintese de processos de destilagdo azeotrdpica, assim como o desenvolvimento
de sistemas de controle eficientes vem ultimamente recebendo uma énfase maior por

parte dos pesquisadores. Isto porque colunas de destilagdo com comportamento



azeotropico quase sempre apresentam dindmicas complexas o que acarreta dificuldades
na operagdo destas colunas e na obten¢do dos produtos dentro das especificagdes
desejadas.

Rovaglio et al. (1995) analisaram o cléssico processo de separagao etanol-agua,
utilizando o benzeno como entrainer. Os autores definem a estrutura de controle a ser
utilizada e estudam a controlabilidade e observabilidade do sistema, confirmando que
ambas sdo propriedades intrinsecas do sistema e que ndo sdo afetadas pelas condi¢cdes
de operacdo. Ainda no trabalho eles definem conceitualmente flexibilidade e
operabilidade, realizam simulagdes no estado estacionario e estabelecem indices para
verificar estas propriedades no sistema com o esquema de controle utilizado.

Kurooka et al. (2000) desenvolveram um estudo sobre a simulagdo dinamica de
um processo de destilagdo azeotrdpica heterogénea para separa¢do de uma mistura
constituida de dgua, n-butil-acetato e acido acético. Os autores afirmam que o complexo
comportamento dinamico deste sistema dificulta a operacdo e o projeto do sistema de
controle. Um simulador dindmico do processo foi desenvolvido para o conhecimento
das caracteristicas do processo € um sistema de controle projetado a partir do método de
linearizagdo das entradas e saidas do processo, onde o sistema original com trés entradas
e trés saidas ¢ transformado em um sistema SISO (single input-single output). Eles
avaliaram o desempenho do sistema de controle para perturbacdes tipo degrau no fluxo
e composicao da alimentacdo a partir de uma comparagdo com o desempenho de um
sistema de controle multimalhas (multiloop). A plataforma utilizada para o
desenvolvimento do trabalho foi o aplicativo MATLAB/SIMULINK.

Ross et al. (2001) estudaram um complexo sistema de destilagdo industrial. O
sistema consiste em um trem de separacdo de isoprapanol, cuja a alimentagdo da
primeira coluna contém além do isopropanol, dgua, propanol e tragos de acetona e
metil-isobutil-carbinol. Durante o desenvolvimento do trabalho, os autores realizaram
um estudo de sensibilidade do sistema para a melhor estrutura de controle fosse
definida. A analise mostrou que o sistema ¢ bastante sensivel a perturba¢des na vazao
da alimentacdo e que o comportamento ¢ extremamente ndo linear. Resultados
semelhantes foram obtidos para perturbagdes na vazao de retirada do produto de topo.
Apos a definicdo de um sistema de controle apropriado, os autores perceberam que a
grande sensibilidade do sistema ¢ removida. Um procedimento de otimizacdo integrada
do projeto do processo e do sistema de controle permite uma economia anual em torno

de 13 % quando comparada com as condi¢des de operagdo originais.



Chien et al. (2004), apresentaram um trabalho sobre o projeto e o controle de um
processo de destilagdo azeotropica em escala industrial para separacdo da mistura
constituida por isopropanol e dgua utilizando o ciclohexano como entrainer. O trabalho
foi totalmente conduzido com base nos resultados obtidos a partir das simulagdes
estacionaria e dindmica do processo.

Luyben (2005) estudou o cléssico exemplo de produgdo de etanol anidro a partir
de uma mistura de etanol e dgua, utilizando o benzeno como agente de arraste. Durante
o desenvolvimento do trabalho o autor simulou o sistema no estado estacionario
utilizando o simulador Aspen Plus™ e a partir de simulagdes no estado dindmico
utilizando o simulador Aspen Dynamics™ desenvolveu um sistema de controle para o
processo que apresenta duas colunas ao todo. O desempenho do sistema de controle foi
analisado frente a perturbacdes na composi¢do e no fluxo da alimentacdo da coluna
azeodtropica. O autor também enfatiza a dificuldade de convergéncia nas simulagdes
devido a grande sensibilidade do sistema em questao.

Outro bom trabalho sobre operabilidade e controlabildade da operagdo de
sistemas de destilacdo azeotropica heterogénea ¢ o apresentado por Rovaglio et al.
(1995). Os autores apresentam a partir de uma discussdo objetiva as principais

dificuldades na operacao e controle de sistemas de destilacao azedtropica.

2.4 Controle por Realimentacao (Feedback)

Um sistema que estabeleca uma relacdo de comparagdo entre a saida e a entrada
de referencia, utilizando a diferenga como meio de controle é denominado sistema de
controle com realimentacgao (Ogata, 2003).

Os sistemas de controle com realimentagdo ndo estdo limitados a engenharia,
podendo ser encontrados em vdrias areas. O corpo humano, por exemplo, ¢ um sistema
extremamente desenvolvido de controle por realimentagdo. Tanto a temperatura
corporal como a pressdo sanguinea, sao mantidas constantes por meio da realimentagao
de ordem fisioldgica.

Os sistemas de controle por realimentacdo sdo com freqiiéncia chamados de
sistemas de controle de malha fechada. Na pratica, os termos controle com
realimentacdo e controle de malha fechada sdao usados indistintamente. Em um sistema

de controle de malha fechada, o sinal de erro atuante, que ¢ a diferencga entre o sinal de



entrada e o sinal de realimentacao (sinal de saida), realimenta o controlador de modo
que o mesmo minimize o erro e acerte a saida do sistema ao valor desejado.

O controlador proporcional-integral-derivativo ¢ de longe, a forma predominante
de controle por realimentacdo em uso atualmente. Mais de 90 % de todas as malhas de
controle sdao PID. As agdes de controle por realimentacdo proporcional, integral e
derivativa atestam que o algoritmo PID considera implicitamente os erros de controle
do presente, passado e futuro. E a primeira solugdo a ser tentada quando o controle por
realimentacdo ¢ usado.

Controladores PID nao sdo adequados para sistemas fortemente ndo lineares, no
entanto podem torna-se atrativos quando usados em conjunto com procedimentos de
auto-sintonia, reduzindo o esfor¢o requerido para a aplicagdo de ganho programével
(“gain Schedule”). Em processos multivaridveis, tais como colunas de destilagcdo, a
utilizacdo de controladores PID resulta uma estrutura descentralizada ou malhas

multiplas (“mult-loop”), conforme exemplificado na Figura 01 para um sistema 2x2.
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Figura 01 — Controle por realimentacao descentralizado (TITOY)

A maioria das colunas de destilagdao na industria € controlada por sistemas deste
tipo, que sdo mais faceis de serem compreendidos e ressintonizados. No entanto,
implicam em correspondéncias fixas entre as varidveis controladas e manipuladas e falta

de tratamento as restri¢des.

'TITO — “twu inputs two outputs”



3. CARACTERIZACAO DO PROBLEMA

Neste capitulo, o processo de producao no qual a coluna em estudo estd inserida
e a operacao da mesma ¢ descrito, o problema ¢ caracterizado e os objetivos de controle

definidos.

3.1 Descricao do Processo

O processo de producdo do MVC usado na BRASKEM S.A. (Unidade de
Policloreto de Vinila, UPVC) ¢ o de oxicloragao do etileno (C,H4) com acido cloridrico
(HCI). O principal resultado ¢ a formagdo de 1,2 — EDC. A etapa seguinte do processo ¢
a pirolise (craqueamento) do 1,2 — EDC para produzir MVC e HCI. A Figura 02
apresenta um esquema simplificado das principais etapas para a produ¢do de MVC. O
processo de oxicloragdo ¢ reconhecido pela necessidade da recuperagdo de HCI gerado
no craqueamento do 1,2 — EDC. Na etapa de oxiclora¢dao, o C;H4 reage com o HCI e
com o oxigénio do ar, para produzir 1,2 — EDC, na presenca de um leito catalitico

fluidizado. A reacdo ¢ a seguinte:

C,H4 + 2HCI + %4 O, — C,H4Cl, + H,O

Eeciclo de HC1
ATy ——
Czicloragio 3
R Leves
HaO . . .
- 3 Punficacie Pirdlise Punficagio Cloreto
aHi 3 ) de ? de de de vinila
1,2-dicloroetano 1,2-diclorostano cloreto de winila
Reciclo de 1,2-diclorcetanc
— (N Pesados

Cloragfo Direta

Clz — 3

Figura 02 - Principais etapas de produciao de monocloreto de vinila



O 1,2 — EDC produzido ¢ purificado e segue para a area de craqueamento onde
sao produzidos MVC e HCI.

A coluna de destilagdo que sera estudada nesta dissertacdo esta localizada na
area de purificagdo de 1,2 — EDC, a qual se encontra em destaque na Figura 03. A area
de purificacdo ¢ constituida basicamente de trés colunas de destilacao: a primeira torre
recebe 1,2 — EDC da area de oxicloracdo ¢ sua funcao ¢ desidratar o 1,2 — EDC, bem
como eliminar os componentes mais leves; a segunda torre ¢ projetada para remover
impurezas de alto ponto de ebuli¢do e produzir o 1,2 — EDC adequado para a pir6lise na
area de craqueamento; a terceira torre € projetada para concentrar os hidrocarbonetos
clorados pesados e recuperar o 1,2 — EDC contido na corrente da base da segunda

coluna.
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Figura 03 — Fluxograma esquematico da area de purificacao do 1,2 —- EDC

1,2-EDC & OC's PESADOS

3.2 Descri¢ao da Operacao da Coluna de Secagem

A corrente de alimentacdo da coluna industrial em estudo é composta por 98 a
99% de 1,2-EDC saturado, alem de outras substancias organocloradas, sendo que CCly e
CHCI; sao os componentes de interesse para fins deste estudo. A finalidade desta
coluna ¢ secar o 1,2-EDC e remover a maior parte dos componentes leves do produto de
base. A coluna possui 70 pratos, refervedor tipo termosifao, um condensador total € um
tambor de decantagcdo como vaso de refluxo.

De acordo com a literatura a 4gua forma azedtropo de minimo ponto de ebulicao
com o 1,2 — EDC e outros hidrocarbonetos clorados de baixo ponto de ebuli¢do. Desta

forma embora o ponto de ebuligdo da agua (100 ° C), na pressdo atmosférica, seja maior



do que o de 1,2 — EDC (83 ° C), a agua é removida juntamente com o produto de topo
da coluna, pois esta corrente apresenta comportamento azeotropico.

Os vapores de topo sdo condensados e resfriados no condensador e fluem para o
vaso de refluxo da coluna. O vaso de refluxo contém uma chicana interna que ¢
projetada para separar a fase organica mais densa da fase aquosa. A fase organica ¢
bombeada de volta para a torre sob controle de nivel, mantendo uma razdo de refluxo
constante. A fase aquosa decantada no vaso de refluxo ¢ drenada para o tratamento de
efluentes.

A coluna foi considerada como uma coluna de destilacdo azeotropica
heterogénea ndo convencional, porque apesar de exibir um comportamento azeotropico
no interior da coluna, ndo se faz necessario a adi¢do de um ‘entrainer’ para efetuar a
separagdo dos componentes, ou seja, este agente ja estd presente na alimentagdo. A

Figura 04 apresenta um esquema da coluna em questao.
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Figura 04 — Fluxograma esquematico da coluna de desidratacao do 1,2 -

EDC (Torre de Secagem)

Caracterizada como uma coluna de destilagdo de alta pureza, o produto de base ¢
essencialmente 1,2-EDC (99 %). Devido ao seu efeito catalitico em uma reacdo quimica
que ocorre em uma etapa posterior do processo (pirdlise de 1,2- EDC), a presenca de
uma determinada concentragdo de CCls quando bem controlada ¢ desejavel no produto
de base da coluna. No entanto, a presenca de CHCl; ndo o ¢, visto que o mesmo ¢ um

inibidor de craqueamento de 1,2-EDC. Flutuacdes excessivas na concentragao de CCly



no produto da base causam variagdes no teor deste componente na alimentacdo dos
fornos de craqueamento de 1,2-EDC provocando variagdes na taxa de conversdo e
afetando todo o processo a jusante. O adequado controle de composicdo de CCls na
alimentag¢do dos fornos estabiliza a conversdo de 1,2-EDC e potencialmente reduz a
formagdo de coque que leva a parada prematura da planta. Para a obtengdo da
concentragdo desejada de CCly no produto da base, a coluna opera ocasionalmente
proxima dos limites quanto aos teores de CHCI; e sempre afastada dos limites que
possam provocar a presenca de a4gua no produto de base. Portanto a 4gua ndo sera objeto
deste estudo.

Em resumo o teor de CCly no produto da base ¢ a principal variavel a ser
controlada. No entanto, o teor de CHCI; na base da coluna deve ser mantido em sua
respectiva faixa de controle. Vale salientar que este controle apresenta algumas
dificuldades, uma vez que estamos lidando com concentragdes da ordem de parte por

milhao (ppm).

3.3 Especificacao Preliminar dos objetivos do Sistema de Controle

Frequentemente, a medicdo direta da composicdo ¢ onerosa ou mesmo
impossivel, neste caso devemos utilizar um determinado pardmetro do processo para
estimar a composi¢do. Este procedimento ¢ denominado controle inferencial e a
utilizacdo desta estrutura de controle € a proposta deste trabalho.

Assim, o que esta sendo pensado inicialmente ¢ um sistema de controle onde a
temperatura de determinado prato sensivel seja utilizada para estimar a composi¢ao da
base da coluna, assim a temperatura do prato sensivel que ¢ a varidvel medida sera
controlada (mantida no seu setpoint) a partir de manipulagcdes na carga térmica do
refervedor. Isto garante que as composi¢des de CCly e CHCl; na base da coluna sejam
controladas por inferéncia e também permanegam préximas dos seus setpoints.

Vale salientar que por se tratar de uma proposta inicial, a mesma pode ser
abandonada e substituida por outra, caso a sensibilidade da temperatura dos pratos que
venham a ser escolhidos sejam pequenas frente aos possiveis disturbios que ocorram na
coluna. Isto sera verificado a partir de estudos de inferéncia estacionaria e dindmica.

Baseado nos requisitos do processo € na operagao atual da planta, o sistema de

controle deve ter os seguintes objetivos:



Manter a composi¢ao de CCly na base o mais préximo possivel do seu ponto de
referencia (“setpoint”), demonstrando adequada capacidade de rejeitar distirbios
em especial as alteragdes na vazao da alimentagao da coluna;

Manter as concentracdes de CHCI3 na base ou de 1,2-EDC no topo, ou ambas,

abaixo de seus limites superiores de especificacao;

Ser simples e preferencialmente descentralizado.



4.MODELAGEM MATEMATICA DE COLUNAS DE DESTILACAO

Este capitulo apresenta a modelagem matematica de colunas de destilacdo no
estado estacionario e dinadmico, assim como uma abordagem nos métodos utilizados

para a resolugdo de ambos os modelos.

As principais areas de aplicacdo de um modelo matematico de uma coluna de
destilacdo sao:
e Otimizagdo econdmica de colunas existentes;
e Projeto de novas colunas;

e Sistemas de controle por computador;

Nas duas primeiras aplicagdes, um modelo estatico da coluna, isto ¢, um
conjunto de equagdes que calculem seu comportamento em regime permanente pode ser
usado. Na terceira aplicagao podemos usar um modelo estatico, um modelo dindmico ou

ambos.

O uso de um modelo estatico permite prover informacdes a operagdo sobre quais
os tipos de alteracdes devem ser feitas, por exemplo, na razdo de refluxo e na vazio de
um dos produtos quando houver mudangas nas condi¢des da alimentacao (Moura 1974).
Entretanto o computador ndo podera atuar nem nos set-points nem nas valvulas de
controle, pois o modelo ndo tem informagdes sobre o comportamento dinamico da
coluna. Ele apenas informa quais serdo as composi¢des dos produtos quando e se o
regime estacionario for alcancado. A maioria dos processos atingira este novo estado de
equilibrio se ndo existirem controladores. Obviamente na maioria dos casos, 0 novo
estado de equilibrio, ndo atenderd uma ou varias especificacdes do processo (Moura

1974).

4.1 Modelo Teédrico para estagio de equilibrio em estado estacionario

Vamos considerar um separador em estado estacionario liquido-vapor ou
liquido-liquido consistindo de um determinado numero de estidgios arranjados em uma
cascata em contracorrente. Assume-se o equilibrio entre as fases que deixam cada

estagio e que ndo ocorre reacdo quimica. Uma representagdo geral de um estagio de



equilibrio J de um separador liquido-vapor ¢ mostrada na Figura 05, considerando que
os estdgios sdo numerados a partir do topo. A mesma representacdo pode ser aplicada
para um separador liquido-liquido onde as fases liquidas de alta densidade sdo
representadas por correntes de liquido e as fases liquidas de baixa densidade sdo

representadas por correntes de vapor.

Entra no estagio J uma alimentacdo com uma ou duas fases de fluxo molar Fj,
com composi¢ao global z;jy de um componente i, temperatura Tgj, pressdo Pgj, € entalpia
molar global Hg;. Assume-se que a pressdo da alimentagdo ¢ igual ou maior do que a
pressdo do estagio P;. A diferenca de pressdao (Pr — Py) pode ser reduzida a zero através

de uma valvula.

Entra no estagio J liquido de um estagio acima J-1 de fluxo molar Ly.;, com
composicdo em fragdo molar x;;.;, entalpia Hy .1, temperatura Ty.; e pressao Py, que ¢

igual ou menor do que a pressao do estagio J.

De forma similar de um estdgio J+1 abaixo, temos um fluxo molar de vapor
Vi1, com composicdo em fracdo molar y; i, entalpia Hvy,, temperatura Ty, e pressao
Py;1 que entra no estagio J. a diferenca de pressdo (Pji; — Pj) é reduzida para zero

através de uma valvula.

Deixa o estagio J um vapor de propriedades intensivas yij, Hvy, T; e Pj. Esta
corrente € dividida em duas outras; uma corrente lateral de fluxo molar W; e uma
corrente interestagio de fluxo molar V; que ¢ enviada ao estidgio J-1 ou se J = 1, ela
deixa o separador como produto. Também deixa o estagio J um liquido de propriedades
intensivas X;j, Hry, T e Py que estar em equilibrio com o vapor (V; + Wj). Esta corrente
¢ dividida em duas outras correntes; uma lateral de fluxo molar U; ¢ uma corrente
interestagio ou corrente de produto de fluxo molar Ly que é enviada ao estagio J+1 ou se

J =N, ela deixa o separador como produto.

Calor ¢ transferido a uma taxa Q, para simular no estagio interresfriadores,
interaquecedores, condensadores e reboilers. Associado a cada estagio tedrico temos a
seguinte relagdo de equagdes expressas em termos do conjunto de varidveis da Figura
01. Segundo Wang e Henke em Henley e Seader, J.D. (1981), estas equacgdes sdo

conhecidas como equagdes MESH.
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Figura 05 — Modelo de Estagio de Equilibrio

Equacio M — Balanco material para cada componente (C'" equacdes para cada estagio)

Mi,j=L; \x, ; +Vi,Yim+F;z _(Lj +Uj)xi,j _(Wj +Vj)yi,j =0 ()

Equacao E — Relagdes de Equilibrio de fases (C equagdes para cada estagio)

Ei,j=y,;—k ;x ;=0 )

Equacao S — Somatério das fragdes molares (Uma para cada estagio)

(Sy)j:Zy;,j_lzo (3)

(Sx)jzixi,j—l=0 )

Equacao H — Balango de Energia (Uma para cada estagio)

Hj=Hy L, +Hv V, +FH,-(L+U)H, -W,+V )H, -0,=0 (5

A equacado do balango material total pode ser usada em lugar de (3) ou (4), entdo

escrevendo o balanco global do estagio 1 até j:



LJ:WH+ﬁ]Fm—Um—Wm}wq (6)

m=1

Em geral, Ki; = K (Ty, Py, x;, y5), Hv; = Hvy (Ty, Py, yy) e Hyy = Hiy (Ty, Py,
xj). Se estas relagdes ndo sdo contadas como equagdes e estas trés propriedades nao sdo
contadas como variaveis, cada estagio de equilibrio ¢ definido unicamente por 2C + 3
equacdes MESH. A cascata em contracorrente com N estagios mostrada na Figura 06 ¢
representada por N(2C+3) equacdes em [N(3C+10) + 1] variaveis. Se N e todos os Fy,
ziy Trr, Per, Py, Ur, Wye Qj sdo especificados, o modelo ¢ representado por N(2C+3)

equacdes algébricas simultdneas em N(2C+3) varidveis desconhecidas compreendendo
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Figura 06 — Cascata em Contracorrente com N Estagios de Equilibrio




4.2 Modelo Teédrico para o estado dinamico

O modelo matematico que descreve o comportamento dindmico de uma coluna
de destilacdo ¢ composto de equacdes diferenciais ordindrias e equacdes algébricas
(DAE). As equagoes diferenciais sdo provenientes do balango global de massa e energia
em cada prato, balango global de energia no refervedor e do balango parcial para cada
componente em cada prato. As equacdes algébricas sao obtidas das relagdes de

equilibrio e hidraulica.
Balanco global para o prato j

i(Mj):L

L \% \% L
7 j+1+VH—Lj—Vj+FJ. +F]. —WJ. —Wj (7)

Balanco de massa para o componente i no prato j

d L F
M; E(xi,j) = LinXi ¥ ViV —LXe = Viy + Fyx o
J ®)

Vv F % L
Fj Vi _Wj yi,j_Wj xi,j_xﬁjE(Mf)

Balanco global de energia no prato j

d L; F

Mj E(hl) - Lj+1hj+1 +Vj—1Hj—1 _Ljhj _VjHj +Fj hj "
o " 9)

Fj Hj _Wj Hj_Wj i JZ(MJ')

Balanco de energia na estrutura do refervedor

d
CWE(Tr)=Qr -U,,(T,-T)) (10)



A equacdo 10 inclui a capacitancia térmica do refervedor, Cyy, € 0 coeficiente
global de transferéncia de calor U,. S3o duas varidveis de grande importincia,
principalmente na dindmica do processo. Nessa equagdo, considerou-se que todo o
vapor que entra no refervedor ¢ retirado na forma de liquido saturado, ou seja, somente
a parte de calor latente ¢ aproveitada para a vaporiza¢ao do liquido do prato 1.

Como no estado estacionario, o modelo apresenta dois graus de liberdade.
Normalmente sdo fixadas a vazao de refluxo e a vazao de vapor para o refervedor.

A presenga de equagdes diferenciais e algébricas simultaneamente faz com que
se tenha um sistema de dificil resolucdo. Para complicar mais ainda, a taxa de variagdo
da composi¢ao ¢ muito menor do que a taxa de variagdo da entalpia. A presenca de
equagdes diferenciais rapidas e lentas da origem ao chamado sistema rigido (stiff)
(Brito, 1997).

A partir de simplificagdes, varios modelos sdo obtidos, todos visando reducao no
tempo computacional. Dentre as mais comuns tem-se: considerar o holdup constante,
considerar o balan¢o de energia na forma algébrica e desprezar o balango de energia.
Esta ¢ uma pratica muito realizada pelos pesquisadores da area de controle. No caso da

capacitancia do refervedor, ¢ normal os trabalhos nem citarem tal variavel (Brito, 1997).

4.3 Modelo de prato no estado transiente

Geralmente o holdup da fase vapor ¢ considerado desprezivel em virtude do
valor da pressdo utilizado nas simulagdes. Para os modelos matematicos que ndo
consideram o holdup da fase liquida em cada prato constante, é necessario utilizar uma
equagao que relacione o holdup de liquido do prato com a vazao de liquido que deixa
este prato. Esta relacdo pode ser obtida a partir da equacdao de Francis. A Figura 07
mostra o esquema utilizado na modelagem da hidraulica do prato da coluna. A
especificagdo do prato é conseguida através da fixagdo da altura do vertedouro, h,,

comprimento do vertedouro, Ly, € didmetro do prato, D.
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Figura 07 — Esquema utilizado na representacao matematica do prato

perfurado

A varidvel h,, representa a altura do liquido acima da altura do vertedouro. E
responsavel direta pela vazdo de liquido que deixa o prato. A equagdo de Francis,
equacdo 11 ¢ utilizada para calcular o holdup da fase liquida inicial. Para os modelos
que consideram o holdup da fase liquida variavel, a equacdo de Francis também ¢é

utilizada para calcular a vazao de liquido.
15
L =1839.L, .1, (11)

O valor da altura h,, é calculado da seguinte maneira. Inicialmente transforma-
se 0 holdup molar em holdup volumétrico. Dividindo o holdup volumétrico pela area do
prato, obtém-se a altura total de liquido no prato. O valor de h,y € obtido, subtraindo o
valor da altura do vertedouro h,, da altura total de liquido. Matematicamente isto esta

expresso nas equagoes 12, 13 e 14.

Mv:M (12)
P
M
h =— 13
= (13)

h =h-h (14)



Quando o modelo considera a pressdao em cada prato variavel com o tempo, isto
significa que o balango global de energia esta na forma diferencial, e 0 mesmo nao pode
ser utilizado para calcular a vazdo de vapor que deixa o prato. Neste caso, a vazdo de
vapor ¢ calculada a partir da perda de carga quando o prato esta vazio e da perda de

carga causada pela altura de liquido no prato, conforme as equacdes 15 e 16.

Pj—l - [)] = pL,j'<hw,j + how,j ) + th°pV,j—1 'sz (15)

V.,=v,.py; (16)

Luyben (1990) apresenta a modelagem matematica e a simulacdo dindmica de
uma coluna de destilagdo binaria ideal (Benzeno-Tolueno) e de uma coluna de
destilagdo multicomponente com pressdo constante e varidvel. As simulagdes foram
feitas na linguagem de programa¢do FORTRAM e os programas sdo descritos pelo
autor.

Gani et al (1986) apresentou um trabalho dividido em duas partes sobre
dindmica de colunas de destilagdo. Na primeira parte os autores apresentam o
desenvolvimento do modelo matematico e o procedimento de resolucdo do mesmo. Na
segunda parte do trabalho eles abordam o aspecto numérico e computacional da solugao
do modelo.

Skogestad (1992) apresenta uma abordagem completa sobre a dinamica ¢ o
controle de colunas de destilagcao. O autor trata o assunto a partir de uma analise critica
e criteriosa abordando desde a modelagem dindmica e a simulacdo até a comparagdo
entre varias estruturas de controle, apontando para cada uma delas suas vantagens e

desvantagens.

4.4 Métodos Numéricos
4.4.1 Resolucao do modelo no estado estacionario
Embora o estudo de um método de resolucao de problemas de equilibrio liquido-

vapor em multiplos estdgios tenha sido iniciado hd mais de 70 anos por Lewis e

Matherson (1932), s6 na década de 70 apareceram métodos numéricos eficientes para a



solucao geral do problema. Entretanto, a variedade dos problemas de equilibrio liquido-
vapor em multiplos estagios ¢ tdo grande que ainda ndo existe nenhum programa de
computador capaz de resolver todos os problemas (Moura,1981). As variedades
decorrem dos seguintes fatores:

1. Tipos de componentes na carga: hidrocarbonetos, gases associados, fragdes de

petroleo, substancias polares e solugdes idnicas;

2. Tipo de equilibrio: liquido-vapor, liquido-liquido, vapor e dois liquidos, reagdes
quimicas na fase liquida, associac¢do na fase vapor;
Faixas de pressdo e temperatura;
Numero de estagios e componentes;
Eficiéncia em sistemas multicomponentes;

Colunas com pratos ou recheadas;

S A A

Faixa de ebuli¢do da carga;

Os fatores 1, 2 e 3 criam uma multiplicidade de correlagdes para calculo de
equilibrio, nenhuma delas geral. O problema de correlacionar com confianga a
eficiéncia de componentes em misturas multicomponentes parece ndo ter uma solugao
geral. Finalmente, o fato de a coluna funcionar de forma discreta (pratos) ou continua
(recheio) conduz a um tratamento matematico completamente diverso. E a conseqiiéncia
dessa imensa variedade de problemas ¢ a existéncia de um grande numero de programas
aplicaveis cada um a solugdo de alguns tipos de problema. Os métodos numéricos mais
eficientes simulam colunas existentes, em que o nimero de estagios, as cargas, 0s
estagios de carga, as vazdes de produtos e estagios de retiradas de produtos sao
conhecidos. Portanto, o uso destes programas baseados nestes métodos tem de ser feito
iterativamente quando aplicados em projetos de novas colunas ou quando o objetivo €
otimizar uma coluna existente (Moura, 1891).

Os métodos em que o numero de estagios ¢ fixo podem ser classificados em:

e Mc¢todo Buble-Point (BP);
e M¢todo Sum-Rates (SR);

e M¢étodo Simultaneous Corrections (SC);

E uma caracteristica dos métodos em que o niimero de estagios ¢ constante a
fixagdo dos perfis de temperatura e vazdo de vapor seguida de um calculo balango

material. O balango material € escrito para todos os estagios e relaciona a fragdo molar



de cada componente num estagio com a sua fracdo molar nos 2 estagios adjacentes. O
sistema de N equagdes resultante ¢ bastante simples porque a matriz dos coeficientes ¢
tridiagonal o que possibilita a utilizagdo do algoritmo de Thomas para resolvé-la. Até
este ponto os métodos BP e SR sdo idénticos, ou quando muito, diferem em pequenos

detalhes. A Figura 08 ilustra o esquema iterativo do método BP:

Perfil inicicl de
tj e Vj

Calculo das
const.de equil.

( ki; )

——

Cadlculo dos
Xjj (Balango

material )

Normalizagdo
A dos  Xjj

iz
ij Eij

Cdlculo dos
novoes tj

(Pontos de bo-
Ih

Calculo de Vj
(Balango de
energia)

Houve
Convergéncia

Figura 08 — Esquema iterativo dos métodos BP (Moura, 1974).

Como podemos ver pela Figura 08, apos resolver as equagdes de balanco
material, componente por componente, as composi¢coes de cada estagio, cuja soma ¢
diferente de 1,0, porque o método ainda ndo convergiu sdo normalizadas. Obtém-se
entdo as novas temperaturas, através do calculo de ponto de bolha do liquido de todos
os estagios, dai o nome do método. Com estas temperaturas e as composigoes das fases,

calculam-se as entalpias e faz-se um balango de energia, determinando-se as novas



vazoes de vapor. Verifica-se a convergéncia e repete-se o procedimento, caso a mesma
ndo tenha sido obtida. O critério de convergéncia, sugerido por Wang-Henke (1966)

(em Henley e Seader ,1981) é:

N
=3[ -1 )<001xN  (17)
j=1
Friday e Smith (1964) (em Moura, 1981) mostraram que o métodos do BP ¢

adequado para cargas com faixa de ebuli¢do estreita. A faixa de ebulig¢do ¢ definida por:

Aps =PO —PB (18)

onde PO e PB sdo os pontos de orvalho e de bolha, na pressdo da coluna da carga
combinada (soma das cargas) da coluna. Segundo eles os métodos BP tornam-se
instaveis quando Apg > 150 °F (65,5 ° C).

No método SR, apds o balango material, calcula-se as novas vazodes, por meio
das relagdes estequiométricas. Dai determina-se as novas temperaturas, para que 0s
balangos de energia sejam verificados. A Figura 09 ilustra o esquema iterativo do

método SR:
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Figura 09 — Esquema iterativo do método SR (Moura, 1974).



O método SR ¢ aplicavel a cargas com faixa de volatilidade grande (App > 400 °
F (204 ° C)) e sdo ideais para torres de absor¢do. Quando aplicados sdo mais rapidos do
que os métodos BP, porque em cada iteragdo as constantes de equilibrio sdo calculadas
apenas uma vez, ao passo que nos métodos PB o calculo de um ponto de bolha exige,
pelo menos, uns 3 célculos de constante de equilibrio. O método SC € mais comumente
utilizado no projeto de colunas de absor¢ao gasosa.

Uma descri¢do detalhada e o esquema iterativo do método SC podem ser
encontrados no livro de Henley e Seader (1981) ou em Perry’s Chemical Engineer’s

Handbook, (1999).

4.4.2 Resolucao do modelo no estado dinimico

O modelo dindmico desenvolvido ¢ formado de equagdes diferenciais e
algébricas. A estratégia que geralmente ¢ utilizada consta em resolver primeiro o
sistema algébrico e em seguida o sistema de equagdes diferenciais ordinarias. Brito
(1997), descreve varios modelos que podem ser utilizados na resolucdo do problema, os
mesmos foram usados em sua tese de doutorado para simular dinamicamente o processo
de destilagdo extrativa de varios sistemas, entre eles o sistema etanol-agua com
etilenoglicol sendo utilizado como solvente. Sao eles:

Em todos os modelos o método de integragdo das equagdes diferenciais que
pode ser utilizado pode ser o método de Euler implicito com passo de integracdo
variavel. Este método combina a velocidade do Euler implicito e a robustez de
integradores de passos variaveis como GEAR. Este ¢ o método utilizado pela Aspen
Technology Inc. e apresenta as seguintes vantagens:

e Pode variar tamanho de passos durante a simulacao;

e Mantém a exatidao de acordo com a estratégia do controle de erro;

e Para diversas simulagdes dindmicas consome menos tempo computacional do

que a opg¢ao com passo fixo;

e Para muitas simula¢des dinamicas, fornece resultados mais exatos durante

condig¢des altamente transientes do que do que a opgao de passo fixo.

A equacgdo usada pelo método de Euler implicito ¢ apresentada na equagdo 19.



y(t+h):y(t)+h.%(t+h) (19)

Onde,
h = incremento do passo de integracao
y(t) = valor da variavel de estado no tempo t

y(t+h) = valor da variavel de estado no tempo t + h

diy (t+h) = derivada da variavel de estado no tempo t + h
t



5.ESTRUTURAS DE CONTROLE DE COLUNAS DE DESTILACAO

Este capitulo apresenta uma revisao bibliografica sobre as estruturas de controle
mais usuais em colunas de destilacdo. O texto deste capitulo ¢ uma adaptacdo de Junior

(2003).

Existem intimeras estratégias de controle para colunas de destilacio e as
respostas em malha aberta sdo completamente diferentes para composicao,
especialmente se o interesse for pelo controle de qualidade de ambos os produtos. Nao
existe uma estratégia unica que seja adequada a todo tipo de coluna. Em geral, a melhor
estratégia ¢ aquela que resulta em um adequado equilibrio entre reducdo do
acoplamento (entre as malhas de controle de composi¢do), aumento da capacidade de
rejeitar distarbios, redugdo da ndo-linearidade do processo e simplicidade do sistema de
controle.

As composigdes dos produtos de uma coluna de destilagdo sao afetadas por duas
varidveis manipuladas fundamentais. A primeira ¢ a divisdo da alimentacdo (‘feed
split’), representando a fragcdo da alimentacdo que € retirada como produto do topo ou
da base. A segunda variavel ¢ o fracionamento, que estd relacionado a energia que ¢
colocada na coluna para obter a separacdo. Em geral, a divisao da alimentacdo tem um
impacto muito maior sobre a composi¢do dos produtos que o fracionamento, exceto
para colunas de baixa pureza.

As diversas estruturas possiveis costumam ser representadas por siglas onde a
primeira letra representa a variavel que € manipulada para controle da composi¢ao do
destilado e a segunda letra representa a variavel que ¢ manipulada para controle da
composi¢ao do produto da base. Tradicionalmente, a vazdo de refluxo (L), a vazdo de
destilado (D) ou a razdo de refluxo (L/D) ¢ usada para controle da composi¢ao,
enquanto a carga térmica (Qr ou V), a vazdo de produto da base (B) ou mesmo a razao
entre elas (V/B) ¢ manipulada para controle da composicao da base.

A estrutura LV, apresentada na Figura 10, ¢ conhecida como controle por
balango energético, enquanto as demais sdo variantes de controle por balangco material.
A estrutura LV ¢ a mais usual, especialmente quando ¢ requerido o controle de
qualidade de apenas um dos produtos. Tem a vantagem de ser simples e pouco

suscetivel a sintonia dos controladores de nivel, mas ¢ inadequada quando os fluxos



internos sao elevados, pois o controle dos inventarios utilizando D ou B ¢ dificil. A
composicdo da base ¢ controlada ajustando-se a vaporizacdo (“boilup”,V) via Qr,
relativo a um refluxo constante. Para o controle de composicdo de ambos os produtos,
este esquema em geral ndo € adequado, pois permite que os fluxos de energia e massa
interajam em detrimento da qualidade do produto. Ambos os produtos encontram-se sob
controle de nivel, influenciados por todos os distirbios que possam afetar a coluna.
Neste arranjo, alteracdes na vazdo de vaporizagao causam a desejada alteragdo na
composicao da base, embora também causem alteragdes na vazdo de destilado e de
produto de base. Portanto, um ajuste na vazdo de vaporizagdo produz dois efeitos
interativos. Para colunas de destilagdo de alta pureza que normalmente sdao muito
afetadas por pequenos desbalanceamentos, esta configuragdo costuma apresentar forte
acoplamento, com elevados valores RGA (Relative Gain Array) em baixas freqiiéncias,

implicando na inviabilidade do uso de controladores desacopladores.
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Figura 10 — Esquema LV (Junior, 2003)

Em um sistema de controle por balango material, o fluxo de um produto ¢
sempre manipulado para controle de composi¢do. Em geral, o produto de menor vazao ¢
usado como varidvel manipulada para controle de composi¢do, enquanto a vazao do
outro produto ¢ manipulada pelo controlador de nivel, fechando o balango material. No
esquema DV, exemplificado na Figura 11, a vazdo de destilado ¢ manipulada para

controle de composi¢ao no topo. Geralmente, a composi¢ao controlada e o fluxo



manipulado pertencem ao mesmo produto. Este arranjo ¢ suscetivel a sintonia do
controlador de nivel do condensador, que se ndo for bem ajustada, pode resultar em uma
seria sobre elevacdo (overshoot) na composicdo de produto de base quando uma
perturbagdo ¢ aplicada em V. outra variante ¢ a estrutura VD, que ¢ a inversdo de

malhas em relagdo a estrutura DV.

ST

Figura 11 — Esquema DV (Junior, 2003)

Outro esquema de controle por balango material ¢ o LB, apresentado na Figura
12, onde a vazdo do produto de base ¢ ajustada para controlar a sua composi¢do. Este
arranjo ¢ usado quando a vazao da base ¢ menor do que a de destilado e propicia uma

menor sensibilidade da composicao a distarbios no balango material.
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Figura 12 — Esquema LB (Junior, 2003)

Nem sempre a composi¢do a ser controlada e o fluxo manipulado pertence ao
mesmo produto. Sensibilidade em excesso a agdo de controle, por exemplo, pode forgar
combinagdes alternativas. Como por exemplo, quando a composi¢ao de produto de base
necessita ser controlada mas D/F ¢ menor que B/F, a melhor escolha pode recair sobre o
esquema LD exemplificado na Figura 13. a carga térmica deve ser ajustada pelo

controlador de nivel do tambor de refluxo.

Figura 13 — Esquema LD com xg manipulando D (Jdnior, 2003)



Outra configuracdo convencional ¢ a [D/L, V/B], considerada uma boa escolha
para altas vazdes de refluxo, mas de dificil implementagdo. A Figura 14 apresenta a
configuracao [D/(L+D),V] que mantém a razdo de refluxo constante se a saida do
controlador de composi¢do de destilado for constante. Um aumento na carga térmica
ocasionado pelo controlador de composicdo de base ndo resulta em uma alteracdo de
qualidade do destilado de mesma magnitude como ocorre se o refluxo fosse mantido
constante (esquema LV) ou se a vazao de destilado fosse mantida constante (esquema
DV). Este sistema pode resultar em um desacoplamento implicito, o que permite

sintonizar os controladores por métodos SISO.
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Figura 14 — Esquema [D/(L+D),V] (Janior, 2003)

Uma extensdo desta ultima configuracdo ¢ a configuragdo [D/(L+D), V/B]
representado na Figura 15 e que apresenta um acoplamento entre as malhas de controle

de composi¢ao menor que no esquema [D/(L+D),V].
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Figura 15 - Esquema [D/(L+D),V/B] (Jinior,2003)

As estruturas mostradas anteriormente sdo ditas convencionais e aparecem para

melhor comparagdo de forma consolidada na Figura 16.

(A) Estrutura L, V (B) Estrutura D, V

(C) Bstrutura L, B (D) Estrutura L, D (base controlada pele destilade)
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Figura 16 — Esquemas de controle para colunas de destilacao



Uma desvantagem do controle por balango material ¢ o atraso na corre¢do das
vazoes de vapor e liquido internas, as quais sao as determinantes das composi¢des em
uma coluna. No entanto, a adi¢do de controladores antecipatorios pode reduzir este
inconveniente.

Se o destilado € usado para controle de composicao e o refluxo manipulado para
controle do nivel do condensador conforme o esquema da Figura 15-B, um controlador
antecipatorio pode reduzir o atraso na corre¢do da vazao de refluxo em ate 10 vezes.
Como o distarbio mais freqiiente em uma coluna de destilagdo ¢ uma mudanca na vazao
de alimentacdo, um controle antecipatério entre esta variavel e a vazdo de retirada de
produto podera trazer grandes beneficios.

Disturbios na composi¢do da alimentagdo normalmente nao requerem controle
antecipatorio pois esta composicdo, em geral,varia menos e de forma lenta, quando
comparada a variacdo na vazado de alimentacdo. A implementagdo deste controlador
exige um analisador em linha na corrente de alimentacdo. Para garantir uma separagao
constante, a vaporizagdo (se a vazao de destilado ¢ manipulada para controlar a
composicao) ou o refluxo (se a vazao do produto de base ¢ manipulada para controlar a

composi¢ao) deve também ser manipulado por um controlador antecipatério.



6. SIMULACAO ESTACIONARIA

Este capitulo apresenta os procedimentos utilizados durante as simulagdes em
estado estacionario, assim como, os resultados obtidos e uma breve discussiao sobre os
mesmos.

Segundo Skogestad (1997), a base para entender a dindmica e controlar as
especificagdes de uma coluna de destilagdo ¢ ter conhecimento detalhado do seu
comportamento no estado estacionario. Além disso, para iniciar o estudo do
comportamento dindmico de qualquer equipamento ou processo, ¢ necessario dispor das
condig¢des iniciais, as quais sao obtidas a partir de simulagdes no estado estacionario.

As simulagdes no estado estacionario, foram implementadas no simulador de
processos Aspen Plus™. Benyahia (2000) apresenta uma discussio bastante
interessante sobre o uso de simuladores de processos no estudo de processos industriais.
O autor utilizou como estudo de caso o processo industrial de producao de MVC e
enfatiza que dados cinéticos e métodos de calculos de propriedades termodinamicas sao
as principais fontes de erros no uso de simuladores na reprodugdo de processos
industriais.

No nosso trabalho, os objetivos principais das simulagdes em estado estacionario
foram:

e Validar o modelo, a partir da comparagdo entre o perfil de temperatura simulado
e o perfil obtido a partir de dados da planta;

e Determinar a partir dos perfis de composicdo, os pratos sensiveis que serdo
utilizados em um possivel controle por inferéncia;

e Realizar um estudo de inferéncia estaciondria, relacionando a temperatura do
prato sensivel com a vazao da alimentagdo, carga térmica do refervedor e vazao
de retirada de leves.

A Figura 17, apresenta o fluxograma no estado estacionario da coluna em estudo

que foi implementada no simulador de processos Aspen Plus™ |



Figura 17 — Fluxograma para a simulacio em estado estacionario

As Tabelas 1 e 2 apresentam os dados operacionais e de composicdo da

alimentagdo respectivamente, que foram utilizados para a simulagdo em estado

estacionario.
Tabela 1 — Dados Operacionais
DESCRICAO UNIDADE VALOR
Vazio de Alimentacao Kg/h 27000
Temperatura da Alimentacéo °C 30
Pressao da Alimentacao Atm (abs) 2
Carga do refervedor Kcal/h 2,45.10°
Pressao no topo da coluna Atm (abs) 1
Pressao na base da coluna Atm (abs) 1.5
Vazao de retirada de leves Kg/h 75.6
Tabela 2 — Dados de composicao da alimentaciao
COMPONENTE EXPERIMENTAL SIMULADO
1,2-EDC 0.9812 0.9906
CCly 0.003239 0.003270
CHCl; 0.002115 0.002135
H,O 0.004 0.004038
Somatdrio 0.990554 1




Os valores iniciais de composicdo da alimentagdo utilizados para a simulagao
foram os mesmos que aparecem na segunda coluna da Tabela 2, porém, o simulador
normaliza estes valores, de modo que a sua soma seja igual a 1. os valores apos a

normalizacdo, aparecem na terceira coluna da Tabela 2.

6.1 Validacao do modelo

Como foi dito anteriormente, a validagdo do modelo foi feita a partir da
comparacao entre o perfil de temperatura simulado e o perfil obtido a partir de dados da

planta. A Figura 18 apresenta os perfis:
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Figura 18 — Perfil de Temperatura da coluna em estudo

E possivel observar, que existe uma boa similaridade entre o perfil simulado e o
experimental (dados da planta), com excecao dos pontos referente ao topo da coluna
onde a diferenga é em torno de 9 °C ¢ a base em que a diferenga é em torno de 1 °C.
Segundo informagdes obtidas com os responsaveis pela operagdo da coluna, a
temperatura no topo oscila muito e isto ndo deve ser levado em consideracdo para

validar o modelo.



Como os demais pontos apresentam uma boa concordancia, ¢ possivel

considerar o modelo validado.
6.2 Escolha do prato sensivel
Como foi dito anteriormente, a escolha dos pratos sensiveis serdo feitas a partir

dos perfis de composicio dos componentes ao longo da coluna. Estes perfis sdo

apresentados na Figura 19.
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Figura 19 — Perfis de Composicao da fase liquida

Analisando o perfil de concentra¢do do CCly, percebe-se claramente que este € o
componente intermediario, pela inversdo caracteristica de concentragdo na zona de
retificacdo. Outra observacdo ¢ quanto ao grau de pureza do 1,2 — EDC no prato de
alimentagdo (prato 21), aproximadamente 97 %, o que caracteriza a coluna como uma
coluna de alta pureza. Ou seja, a coluna utiliza 71 estagios para elevar a pureza da
alimentagdo em aproximadamente 3 %, que ¢ a concentracdo de 1,2 — EDC na base da

coluna.



A principio, o critério admitido para a escolha dos pratos sensiveis € que estes
seriam os que apresentassem as maiores quantidades de CHCl; e CCly. A partir dos
perfis apresentados, ¢ possivel perceber que os pratos que apresentam as maiores
quantidades de CHCI; e CCly, sdo o prato 1 e o prato 8 respectivamente. Estes foram os

pratos escolhidos como sendo pratos sensiveis.

6.3 Estudo da inferéncia estacionaria

No estudo de inferéncia, verificou-se a relacdo entre a temperatura do prato
sensivel e composi¢ao de CCly e CHCl; na base da coluna, para modificagdes na vazao
da alimentagdo, vazao de retirada de leves e carga térmica do refervedor.

Durante o procedimento, mantinha-se o valor fixo de duas destas variaveis e
modificava-se o valor da outra. O valor da temperatura dos pratos sensiveis era
registrado, assim como, o valor da composi¢do de ambos os componente na base da
coluna de forma que ao final do estudo da influéncia de cada uma das varidveis, um
grafico de temperatura versus composi¢do pude-se ser construido. As Figuras 20 e 21
apresentam a variagdo da temperatura dos pratos escolhidos e composicao na base do
CCly e CHCI; para valores especificos da vazao da alimentagdo. Em ambos os casos a
vazdo de retirada de leves foi mantida em 75.6 Kg/h e a carga térmica do refervedor em

2,45 x 10° Kcal/h.
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As Figuras 22 e 23 apresentam a variacdo da temperatura dos pratos escolhidos e
composi¢do na base do CCly e CHCIl; para valores especificos da vazao de retirada de
leves. Em ambos os casos a vazdo da alimentag@o foi mantida em 27000 Kg/h e a vazao

de retirada de leves foi mantida em 75.6 Kg/h
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Figura 22 — Variacao da temperatura do prato 8 e composicio do CCly na base

com a retirada de leves.



68

677 a D =100 Kg/h

66 1 = D =90 Kg/h

65
a D=80Kg/h

64 \. D = 75.6 Kg/h

a_D=70Kgh
63 -

62 -

Temperatura no prato 1 (°C)

|
61 D = 60 Kg/h

60 +——m———1——1——1————1——1——1——T——7——7—
60 65 70 75 80 8 90 95 100 105 110 115 120

Composi¢ao de CHCI, na base (PPM)

Figura 23 — Variacao da temperatura do prato 1 e composicao do CHCI; na base
com a retirada de leves.
As Figuras 24 e 25 apresentam a variacao da temperatura dos pratos escolhidos e
composicdo na base do CCly e CHCI; para valores especificos da carga térmica do
refervedor. Em ambos os casos a vazao da alimentacdo foi mantida em 27000 Kg/h ¢ a

carga térmica do refervedor em 2,45 x 10° Kcal/h.



75.55 - m Q=18x 106 Kcal/h

— 75.50

. 6
75454 Q=1.5x10" Kcal/h

O

(o 0]

e

©

% Q=21x 106 Kcal’h ®

S 75.40 -

©

5 ]

©

5 75.35

o

e 4

[¢))

= 7530 4 6

Q=23x10" Kcal/h m_
' Q=25 x10°% Kcalh
75.25 +—

|
1800 1900 2000 2100 2200 2300 2400 2500 2600 2700
Composigao de CCl, na base (PPM)

Figura 24 — Variacao da temperatura do prato 8 e composicao do CCly na base

com a carga térmica do refervedor.
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A partir das inimeras discussdes que cercaram este estudo e dos resultados
obtidos, ficou definido que o sistema de controle que esta sendo proposto, atuard de
forma a manter a concentragdo desses componentes dentro de uma faixa de operagdo
aceitavel a partir de um controle por inferéncia, onde a varidvel controlada sera a
temperatura do prato 1 e por inferéncia a concentragdo de CHCl; na base. A temperatura
no prato 1 se mostrou mais sensivel as perturbagdes na vazao da alimentagdo, carga
térmica do refervedor e vazdo de retirada de leves apresentando em algumas situagdes
variagOes de até 5 graus.

Por outro lado, a temperatura do prato 8 ndo chegou a apresentar variagdes nem
de um grau em alguma situacdes impossibilitando assim para o que esta sendo proposto
a sua escolha como varidvel controlada.

As Figuras 26 e 27 apresentam a variacdo da temperatura do prato 1 e da
composi¢ao da base para o CHCI; e CCls. Em ambas as Figuras foram colocadas as trés
curvas referentes a variacdo da vazdo da alimentacdo, vazao de retirada de leves e carga
térmica do refervedor com o objetivo de obter uma visdo mais geral da influéncia de

cada uma destas variaveis nas composi¢des de CHCl; e CCly na base da coluna.
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Figura 26 — Variacao da temperatura do prato 1 e composicao do CCly na base.
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Figura 27 — Variacao da temperatura do prato 1 e composi¢ciao do CHCl; na base.

A Figura 26 mostra que a composicao de CCly na base da coluna permanece
dentro da faixa de valores permitidos. A Figura 27 recebe uma atencao especial pelo
fato de representar a relacdo entre temperatura e composicdo de CHCIl; na base da
coluna e de apresentar um comportamento um tanto inusitado do sistema. A partir da
mesma percebe-se que o aumento da vazdo da alimentagdo (disturbio) provoca uma
diminui¢do da temperatura do prato 1 e um aumento da concentracdo de CHCl; na base
o que ¢ indesejado. Era de se esperar que para elevar a temperatura do prato até o valor
do setpoint (64 °C) a carga térmica deveria ser aumentada o que diminuiria também a
concentragio deste componente mas ndo ¢ isso que se observa. E possivel perceber pela
Figura que para elevar a temperatura, a carga térmica tem que ser diminuida causando
assim um aumento na concentragdo de CHCIl; na base o que ¢ indesejavel.

A impressao que fica ¢ de que a estratégia de controle que esta sendo proposta
nao serd possivel de ser utilizada, mas ainda é cedo para afirmar isto. Para comprovar
esta desconfianca € necessario obter as fung¢des de transferéncia do processo e suas
respectivas constantes de tempo, realizar um estudo de inferéncia dinamica e verificar
mais uma vez a relacdo entre temperatura do prato 1 e composicdo de CHCI; e CCly

frente as modificagdes na vazao da alimentagdo, carga térmica e retirada de leves.



7. SIMULACAO DINAMICA

Este capitulo apresenta os procedimentos utilizados, durante as simulagdes em
estado dinamico, assim como os resultados obtidos € uma breve discussdo sobre os
mesmos.

No nosso trabalho, os objetivos iniciais das simulagdes em estado dinamico
foram:

e Realizar um estudo de inferéncia dindmica;

e Verificar a sensibilidade da temperatura em varios pontos da coluna frente a
perturbagdes na vazao de alimentagdo e na carga térmica do refervedor;

e Obter as fungdes de transferéncia do sistema.

A simulagdo estacionaria foi exportada através do simulador ASPEN PLUS™
para o simulador ASPEN DYNAMICS™. O proprio simulador apresenta no
fluxograma controladores de nivel para a base da coluna e vaso de refluxo. Além destes,
controladores de fluxo para a corrente de alimentacdo e retirada de leves foram
adicionados ao fluxograma do processo. Os valores utilizados para os pardmetros destes
controladores foram os sugeridos por Luyben (2002). A Figura 28 apresenta o
fluxograma da coluna com a instrumentacdo basica que contém os controladores de
nivel no vaso de refluxo ¢ na base ¢ os controladores de fluxo da vazao da alimentacao e

da retirada de levas.
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Figura 28 — Fluxograma da coluna com controladores de nivel e fluxo.



7.1 Estudo de inferéncia dinamica

Os controladores de fluxo para a alimentagdo e retirada de leves foram
adicionados para que fosse possivel a realizagao de um estudo de inferéncia dinamica
para o prato 1, pois o mesmo apresentou uma boa sensibilidade na inferéncia
estacionaria. O mesmo procedimento utilizado para a inferéncia estacionaria também foi
utilizado, ou seja, verificou-se a relagdo entre a temperatura do prato sensivel e
composi¢do de CCly; e CHCIl; na base da coluna, para modificagcdes na vazdo da
alimentac¢do, vazao de retirada de leves e carga térmica do refervedor. Feitas as mesmas
perturbagdes do estudo de inferéncia estacionaria, as simulagdes eram conduzidas até
que um novo estado estaciondrio fosse obtido para que assim o valor da temperatura do
prato 1 e das composi¢des de ambos os componentes na base pudessem ser registrados.
As Figuras 29 e 30 apresentam os resultados obtidos. Vale mais uma vez salientar que a
composi¢dao de CCly permanece dentro da faixa de valores permitidos e mais uma vez o
componente de interesse ¢ o CHCI; por isso boa parte das discussdes serdo feitas em
cima da Figura que representa a relagcdo entre a temperatura do prato 1 e a composigao

deste componente na base.
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Figura 29 — Variacao da temperatura do prato 1 e composicao do CCly na base.



67,5 - F =15000 Kg/h —m— Alimentagéo
67.0 —e— Retirada de HCU
" JF =18000 Kg/h —A— Carga Térmica
o 66,5
p 66,0 1L F = 21000 Kg/h
© 6551| o HCU=100Kgh
S ]
9 65,0 1 L gHCU=90Kgh HCU = 806Kg/h
© 645 F\= 24000 Kg/ Q=25x10" Kcallh
2 . F = 27000 Kgh
T 64,0 - -
5 ] :Eekm Kgh Q=245x10" Kcalh
Q ] =00 HCU = 75.6 Kg/h
£ 635 \ % 30000 Kgh ¢
()] E -
- og30] @ AM Q=1,8x10° Kcallh
] HCU =60 Kg/h AT T,
62,5 6
’ =2,3x10° Kcalh
] Q X ca Q=15x 106 Kcal/h
e0+—7—7—"—"7""""T—"T—T T T T T T

T
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100
Composi¢ao de CHCI, na base (PPM)

Figura 30 — Variacao da temperatura do prato 1 e composicao do CHCI; na base.

A Figura 30 mostra que o aumento da vazdo da alimentacdo (distirbio) provoca
uma diminui¢do da temperatura do prato 1 ¢ um aumento da concentragdo de CHCI; na
base como ja era esperado. Assim como era de se esperar, para elevar a temperatura do
prato até o valor do setpoint (64 °C) a carga térmica deve ser aumentada, diminuindo
assim a concentragdo deste componente na base. Esta relacdo entre a temperatura do
prato 1, carga térmica do refervedor e composicao do CHCI; na base para modificagdes
na carga térmica do refervedor ¢ totalmente diferente e contréria a relagao apresentada
na inferéncia estacionaria. E possivel também observar que a composi¢do de CHCl; na
base da coluna varia significativamente com a carga térmica assim como também foi
visto na inferéncia estaciondria, mas a temperatura apresentou uma variagao em torno
de pouco mais de 1 grau enquanto que na inferéncia estacionaria esta variagdo foi em
torno de consideraveis 5 graus. Este comportamento em que concentragdo varia muito e
temperatura varia pouco ndo favorece a implementagdo da estrutura de controle que esta
sendo proposta.

O comportamento inverso da relacdo entre a temperatura do prato 1, carga
térmica do refervedor e composicdo do CHCI; na base em relacdo a inferéncia

estacionaria pode ser explicada considerando a dindmica bastante lenta da coluna que ¢



caracterizada por grandes periodos transientes e elevadas constantes de tempo, o que ja
foi observado e enfatizado nos trabalhos de Silva (2002) e Braga Junior (2003). O
elevado periodo transiente que a coluna apresenta nos leva a considerar que os
resultados apresentados pela inferéncia dinamica dizem respeito a um estado pseudo-
estaciondrio, ou seja, o estado estaciondrio real ¢ o apresentado pela inferéncia
estacionaria, mas a coluna s6 alcancara este estado estacionario depois de um tempo
aproximadamente igual a quatro vezes a constante de tempo do processo. Isto pode ser
identificado a partir das Figuras 31 e 32 que apresentam a variagdo da temperatura em
varios pontos da coluna e a variacdo da composi¢cdo de CHCI; na base da coluna para

um degrau + 5 % na carga térmica do referevedor respectivamente.
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Figura 31 — Variaciao da temperatura em varios pontos da coluna para um degrau

de + 5% na carga térmica do refervedor.

A Figura 31 mostra a baixa sensibilidade da temperatura dos estagios em varios
pontos da coluna e a dinamica lenta da mesma. Percebe-se que a temperatura em ambos
os estagios apresentam inicialmente uma pequena elevacdo quando a carga térmica ¢

perturbada e depois com excecdo do estagio 70 que ¢ o primeiro prato de baixo para



cima uma tendéncia constante a diminuir, ou seja, uma tendéncia de atingir o estado
estacionario previsto pela inferéncia estacionaria, ou seja, aumentando a carga térmica a

temperatura tende a diminuir, mas isso depois de um periodo de tempo muito longo.
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Figura 32 — Variacao da composiciao de CHCl; na base da coluna para um degrau

de + 5% na carga térmica do refervedor.

A Figura 32 mostra que quando ocorre a perturbagdo a concentragdo de CHCl;
diminui, mas em seguida comec¢a a aumentar e a tendéncia € que continue aumentando
sempre até alcancar o estado estacionario previsto pela inferéncia estacionaria, ou seja,
aumentando a carga térmica a composi¢do de CHCl; também ird aumentar, mas depois
de um periodo de tempo muito longo.

Para que seja possivel prever o tempo em que o sistema vai levar para atingir o
estado estaciondrio previsto pela inferéncia estaciondria € necessario determinar a
funcao de transferéncia do processo e sua respectiva constante de tempo, pois como foi
dito anteriormente este tempo corresponde a quatro vezes a constante de tempo do
processo € caso a mesma seja realmente alta como se espera € com base em tudo o que
foi dito e confirmado o uso da carga térmica como varidvel manipulada para controlar a
temperatura do prato 1 e por inferéncia a composicdo de CHCI; torna-se inviavel assim

como a estratégia de controle que esta sendo proposta.



7.2 Geracao dos dados para obtencao das funcoes de transferéncia do processo

A partir do componente PRBS da subbiblioteca Model Controls foram feitas
perturbagdes de amplitude variavel e periodo constante na vazdo da alimentagdo,
adotada como distirbio do processo e na carga térmica do refervedor adotada como
variavel manipulada. Este componente permite a gera¢do de entradas aleatdrias,
submetendo assim o modelo a condi¢des mais proximas da realidade. A Figura 33
apresenta o componente PRBS aplicado na valvula que controla a vazdo da alimentagdo

para gerar os dados necessarios para obter a funcao de transferéncia do distarbio.

¥
(2] _)Evz 1.2EDC

Figura 33 — Fluxograma da coluna com o componente PRBS aplicado na valvula

da vazao da alimentacio.

O componente PRBS gera uma perturbacdo de amplitude varidvel e com periodo
de 15 minutos na abertura da valvula que controla a vazio da alimentacdo alterando
continuamente a mesma, o que caracteriza uma entrada de processo aleatoria. As
Figuras 34 e 35 apresentam a variacdo da vazdo da alimentacdo e a resposta da
temperatura do prato 1 durante um intervalo de tempo de 20 horas. Estes dados serdo
utilizados posteriormente para a obtencdo da funcdo de transferéncia que relaciona a

vazao da alimentacao (disturbio) e a temperatura do prato 1.
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Figura 34 — Variacao da vazio da alimentacao provocada pelo elemento PRBS.
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Figura 35 — Resposta da temperatura frente a variacao da vazao da alimentacao.



A partir da Figura 35 comprova o que foi dito anteriormente em relacdo a
sensibilidade da temperatura. E possivel perceber que a temperatura variou apenas meio
grau para cima quando a vazdo da alimentagdo diminui e meio grau para baixo quando a
vazao da alimentagdo aumentou.

Para determinar a funcdo de transferéncia do processo, o elemento PRBS foi
aplicado na carga térmica do refervedor, gerando assim uma perturbacdo de amplitude
variavel e de periodo igual a 15 minutos. A Figura 36 apresenta o componente PRBS
aplicado na carga térmica do refervedor e as Figuras 37 e 38 apresentam a variacdo da
carga térmica e a resposta da temperatura do prato 1 durante um intervalo de tempo de
20 horas. Estes dados serdo utilizados posteriormente para a obtencdo da funcdo de
transferéncia que relaciona a carga térmica do refervedor (manipulada) e a temperatura

do prato 1 (controlada).

Figura 36 — Fluxograma da coluna com o componente PRBS aplicado na carga

térmica do refervedor.

A Figura 38 mais uma vez nos mostra a pouca sensibilidade da temperatura do
estagio 1 frente a perturbagdes na carga térmica do refervedor. Também se percebe uma
elevagdo e queda da temperatura de apenas meio grau. Isto ¢ um indicio de que tudo o
que foi dito na discussao dos resultados das inferéncias estacionaria e dindmica esta
sendo comprovado, faltando apenas verificar a constante de tempo do processo para que
se tenha a confirmagao definitiva de tudo o que foi afirmado, principalmente em relagao
ao fato do estado estaciondrio previsto pela inferéncia estacionaria ser atingido depois

de um periodo de tempo muito elevado.



2600000

2575000

2550000

2525000 - . | I j )
|

2500000 - I

2475000 m
2450000

2425000

2400000 N

Carga Térmica (Kcal/h)

2375000 U u

2350000

2325000

2300000 ~—————
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20

Tempo(horas)
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8. DETERMINACAO DAS FUNCOES DE TRANSFERENCIA

Este capitulo apresenta a metodologia utilizada para a determinacdo das fungdes
de transferéncia, assim como, uma caracterizacdo das mesmas em termos de ganho,
polos, zeros e representacdo em espaco de estados. O objetivo principal é obter a fungao
de transferéncia do processo e sua respectiva constante de tempo para que assim, o
tempo em que o processo leva para atingir o estado estacionario previsto pela inferéncia
estacionaria possa ser calculado, tendo em vista que o mesmo ¢ igual a quatro vezes a

constante de tempo do processo.

As chamadas fungdes de transferéncia sao fung¢des usadas para caracterizar as
relacdes entre entrada e saida de componentes ou sistemas que possam ser representados
por equacdes diferenciais lineares invariantes no tempo. A classica metodologia para a
representacdo de sistemas em fun¢do de transferéncia, pressupde o emprego das
transformadas de Laplace as equagdes diferenciais lineares que descrevem o modelo
matematico do sistema dindmico.

Devido a grande complexidade do modelo matematico do sistema em estudo,
tendo em vista que o mesmo ¢ composto além das equacdes diferenciais, de equagdes
algébricas ndo lineares a aplicagdo da metodologia cléssica ¢ invidvel. Sendo assim, as
fungdes de transferéncia do processo foram obtidas a partir dos resultados das
simulagdes dindmicas em malha aberta. Estes resultados foram apresentados
anteriormente pelas Figuras 34 e 35, 37 e 38.

Os dados foram exportados para o ambiente MATLAB™ que possui uma
ferramenta denominada ident'™. Esta ferramenta é propria para a regressio de dados e
determinagdo de modelos de processos na forma de fungdes de transferéncia a partir de

dados provenientes do dominio do tempo. A ferramenta também possibilita:

e Analisar a resposta do modelo no dominio da freqiiéncia;

e Analisar as respostas as perturbagdes degrau e impulso;

e Fornece a localizagdo dos zeros e polos da fungdo de transferéncia;
e Permite comparar o desempenho de varios modelos;

e Validar o modelo proposto a partir dos dados originais.



A Figura 39 apresenta a interface de interacdo com o usudrio no ambiente

MATLAB da ferramenta ident™.
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Figura 39 — Interface de interaciio com o usuério da ferramenta ident™.

A ferramenta ident™ determina os pardmetros do modelo, a partir de um
processo de otimizagao que consiste na minimizacao do erro quadratico entre os valores
oriundos do modelo rigoroso e aqueles preditos pelo modelo simplificado. E possivel
testar varias opgdes de modelo e a partir do coeficiente de correlagdo escolher o que

melhor ajusta os dados obtidos a partir do modelo rigoroso.



8.1 Funcao de transferéncia do distirbio.

Como foi dito anteriormente, a fun¢ao de transferéncia do disturbio relaciona a
temperatura do prato 1 e a vazao da alimentagdo, ou seja, variavel controlada e distarbio
do processo respectivamente. A mesma foi obtida a partir dos resultados apresentados
pelas Figuras 34 e 35. E um modelo de segunda ordem com zero no plano direito. A
seguir ¢ mostrado a sua estrutura, seus polos e zeros, assim como, sua representacdo em

espaco de estado.
Modelo:

G(s) = 0.0027554(—270.03s +1) 20)
(5171.95 +1)0.020314s +1)

Ganho: K =0.0027554

Polos: P1 =-0.000193 Zeros: 21 = 0.0037
P2 =-49.2271

Modelo no espaco de estado:

. {— 49.2273 —-0.0095182

Matriz de estado
1 0

I
B= M Matriz de controle; € =|~0.0070815 2.6226.10°| Matriz de saida

D =[0] Matriz de transmissio direta



8.2. Funciao de transferéncia do processo

A funcdo de transferéncia do processo relaciona a temperatura do prato 1 ¢ a
carga térmica do refervedor, ou seja, varidvel controlada e varidvel manipulada do
processo respectivamente. A mesma foi obtida a partir dos resultados apresentados pelas
Figuras 37 e 38. E um modelo de terceira ordem com zero no plano esquerdo. A seguir
¢ mostrado a sua estrutura, seus polos e zeros, assim como, sua representacdo em espago

de estado.

Modelo:

2.6938x107°(339.655 +1)

21
(0.0173595 +1)(0.0027713s +1)1883.25 +1) @)

G(s) =

Ganho: k =2.6938x107>
Pélos: P1 =-360.84 Zeros: 71 = -0.002944
P2 =-57.607

P3 =-0.00053101

Modelo no espaco de estado:

-418.45 -20787 -11.038

A= 1 0 0 Matriz de estado
0 1 0
B=|0| Matrizde controle; ~ C=[0 0.101 0.00029735] Matriz de saida

()

D = [0] Matriz de transmissdo direta



8.3 Consideracoes sobre as funcoes de transferéncia obtidas

Os modelos obtidos para as fungdes de transferéncia do distirbio e do processo
sdo modelos complexos, com zeros nos subplanos direito e esquerdo do plano-s
respectivamente e valores de ganho relativamente pequenos. Ambas as funcdes de
transferéncia também apresentam elevadas constantes de tempo o que comprova a
dinamica lenta da coluna e os elevados periodos transientes apresentados pela mesma
frente a distarbios sofridos.

Como foi dito no capitulo anterior a obten¢ao das fungdes de transferéncia do
processo era de grande importancia, pela necessidade de comprovagdo das afirmagdes
feitas referentes as analises dos resultados apresentados pelas inferéncias estacionaria e
dindmica ja que ambas apresentaram comportamento totalmente contrario da relagdo
entre temperatura, carga térmica do refervedor e composi¢do de CHCI; na base da
coluna e uma sensibilidade muito baixa da temperatura do prato 1 na inferéncia
dinamica em relagdo a inferéncia estacionaria. Na inferéncia dinamica a sensibilidade
foi em torno de apenas 1 ° C enquanto na inferéncia estacionaria este valor foi em torno
de 5 °C. Foi dito também que o estado estacionario real é o apresentado pela inferéncia
estaciondria, mas que o mesmo s6 vem a ser atingido depois de um periodo de tempo
igual a quatro vezes a constante de tempo do processo.

Suspeitava-se que a partir das observagdes feitas nas respostas transientes da
coluna frente a possiveis perturbagdes na vazio da alimentacdo e na carga térmica do
refervedor as constantes de tempo tanto do disturbio quanto do processo seriam
elevadas e apods a determinagao das mesmas a nossa suspeita foi confirmada.

A funcdo de transferéncia do processo apresenta duas constantes de tempo
pequenas, que influenciam na resposta rapida inicial e uma constante de tempo grande
que ¢ responsavel pelos elevados periodos transientes que a coluna apresenta. Sendo
assim com base nestes valores podemos ver que o estado estacionario previsto pela
inferéncia estacionaria sera obtido depois de um tempo de 4 x 1883.2 horas = 7532.8
horas o que vem confirmar tudo o que foi comentado sobre os resultados e diferencas de
comportamento entre as inferéncias estacionaria e dinamica. Isto nos leva a concluir de
forma definitiva que a estratégia de controlar a composicdo de CHCIl; a partir da
temperatura do prato 1 manipulando a carga térmica do refervedor ndo ¢ adequada e

sendo assim temos que partir para uma nova estratégia de controle.



9. PROPOSTA DE UMA NOVA ESTRUTURA DE CONTROLE

Este capitulo discute e apresenta a proposta de uma nova estrutura de controle
para a coluna. Sdo mostrados varios resultados do comportamento de outras varidveis
do processo frente a perturbagdes na vazdo da alimentacdo e carga térmica do
refervedor que podem vir a ser utilizadas para o controle por inferéncia da composicao

de CHCIl; na base da coluna.

9.1 Analise geral e levantamento de hipo6teses

Como foi explicado nos capitulos anteriores, como os resultados apresentados
pelas inferéncias estaciondria e dindmica apresentaram comportamentos totalmente
contrarios da relagdo entre temperatura, carga térmica do refervedor e composicao de
CHCI; na base da coluna e devido ao fato de que o estado estacionario previsto pela
inferéncia estacionaria s6 sera atingido depois de um periodo de tempo bastante
elevado, a estrutura de controle inicialmente proposta que consistia em controlar por
inferéncia a composicdo de CHCl; a partir do controle da temperatura do prato 1
manipulando a carga térmica do refervedor teve que ser descartada, pois devido a estas
caracteristicas apresentadas pela coluna esta estrutura de controle se tornou inviavel.

Com base em novas observagdes, surgiu uma nova proposta que consiste em
controlar por inferéncia a composicdo de CHCIl; a partir de uma nova variavel
controlada, neste caso a vazao de refluxo, manipulando a carga térmica do refervedor.
Um estudo de inferéncia dindmica foi realizado para verificar a sensibilidade desta nova
variavel controlada e a sua relagdo com a composicdo de CCly e CHCI; na base da
coluna para modifica¢cdes na vazdo da alimentagdo e na carga térmica do refervedor. O
procedimento foi o0 mesmo utilizado nos estudos de inferéncia anteriores. As Figuras 40
e 41 apresentam os resultados obtidos. Como a composicao de CCly permanece sempre
dentro da faixa de valores desejados, vale novamente salientar que o componente de
interesse ¢ o CHCls, por isso boa parte das discussdes serd feita em cima da Figura que

representa a relagdo entre a vazao de refluxo e a composicao deste componente na base.
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Figura 40 — Variacao da vazio do refluxo e composicao do CCl, na base.
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A Figura 41 mostra que aumentando vazao da alimentacdo, a vazao de refluxo
cai e a composi¢ao de CHCl; aumenta aproximando-se do limite permitido de 300 ppm.
Fica claro que a vazdo de refluxo apresentou uma sensibilidade bem maior do que a
composi¢ao. Em relagdo a carga térmica, quando aumenta-se a mesma, aumenta-se
também a vazdo de refluxo e consequentemente a composi¢do de CHCIl; na base
diminui. A sensibilidade apresentada pela vazao de refluxo e pela composi¢ao ¢ muito
boa. Tanto o comportamento inverso quanto a boa sensibilidade sdo importantes e
favorecem a estrutura que esta sendo proposta.

Embora apresente uma boa sensibilidade tanto a modificacdes na vazdo da
alimentacdo quanto na carga térmica do refervedor, o que ¢ bom para a nova estrutura
proposta, vale salientar que a vazao de refluxo ¢ uma varidvel manipulada da malha de
controle de nivel da fase organica no vaso de refluxo. Sendo assim, ao aumentar a vazao
da alimentacdo, a quantidade de vapor que deixa o topo da coluna e que entra no
condensador diminui, conseqilientemente uma quantidade menor de liquido condensado
¢ formado e enviado ao vaso de refluxo onde ocorre a separacao das fases organica e
aquosa. Como uma quantidade menor de liquido entra no vaso, o nivel de ambas as
fases comega a diminuir. Para manter o nivel da fase organica no setpoint o controlador
reduz a abertura da valvula que regula a vazdo de refluxo reduzindo também a mesma.
O inverso ocorre quando a vazao da alimentacao ¢ reduzida.

Aumentando-se a carga térmica do refervedor, aumenta-se a quantidade de vapor
que deixa o topo da coluna e que entra no condensador, conseqiientemente uma
quantidade maior de liquido condensado ¢ formado e enviado ao vaso de refluxo onde
ocorre a separagao das fases organica e aquosa. Como uma quantidade maior de liquido
entra no vaso, o nivel de ambas as fases comeca a aumentar. Para manter o nivel da fase
organica no setpoint o controlador aumenta a abertura da valvula que regula a vazio de
refluxo aumentando também a mesma. O inverso ocorre quando a carga térmica do
refervedor ¢ reduzida.

As Figuras 42 e 43 apresentam a varia¢do da vazdo de refluxo e da composi¢ao
de CHCI3 na base para uma perturbacdo de + 10 % na vazdo da alimentagdo ¢ as
Figuras 44 e 45 a variacao da vazao de refluxo e da composi¢ao de CHCI; na base para
um degrau de + 5 % na carga térmica do refervedor. Em ambos os casos a malha de
controle de nivel esta fechada. Vale salientar que esta malha de controle de nivel ¢ uma

malha padrdo do simulador, ou seja, ao exportar a simulagio do Aspem Plus™ para o



Aspen Dynamics™ o proprio simulador j apresenta a malha com o controlador e seus

respectivos parametros.
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Figura 42 — Variacao da vazao de refluxo para uma perturbacao de + 10 % na
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A partir das Figuras ¢ possivel perceber que ao aumentar a vazao da
alimentagdo, a vazdo de refluxo diminui e a composi¢cdo de CHCI; aumenta como ja
tinha sido previsto pelo estudo de inferéncia dindmica. Por outro lado, aumentando a
carga térmica, a vazdo de refluxo aumenta e a composi¢io de CHCl; diminui. E
justamente por causa deste comportamento inverso entre a vazdo de refluxo e
composi¢do de CHCl; em relagdo a variavel de disturbio e a variavel manipulada que ¢é
possivel implementar uma malha para o controle da composi¢do de CHCl; a partir da
vazao de refluxo.

As Figuras 46 e 47 apresentam a variagdo do nivel da fase organica e da
composi¢do de CHCI3 na base para uma perturbagdo de + 10 % na vazdo da
alimentacdo. A razdo entre a vazao da alimentacao e vazado de refluxo foi mantida a
partir de uma perturbagdo também de + 10 % na vazdo do refluxo. As Figuras 48 e 49
apresentam a variagdo do nivel da fase organica e da composi¢ao de CHCl; na base para
um degrau de + 5 % na carga térmica do refervedor. Em ambos os casos a malha de

controle de nivel esta aberta.
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Figura 46 — Variacao do nivel da fase organica para uma perturbacao de

+ 10 % na vazio da alimentacdo com malha de nivel aberta.
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Figura 47 — Variacao da composiciao de CHCl; na base para uma perturbacao de

+ 10 % na vazio da alimentacdo com malha de nivel aberta.
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Figura 48 — Variacao do nivel da fase organica para uma perturbacao de

+ 10 % na carga térmica do refervedor com malha de nivel aberta.
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Figura 49 — Variacao da composiciao de CHCl; na base para uma perturbacao de

+ 5 % na carga térmica do refervedor com malha de nivel aberta.

As Figuras mostram que aumentando a vazao da alimentagdo mantendo fixa a
relagdo entre a mesma e a vazao de refluxo o nivel da fase orgénica cai para bem
proximo de zero e 1a permanece. Ocorre saturacdo na abertura da valvula, ou seja, o
nivel cai tanto que pelo fato da vazdo de refluxo ser mantida constante, chega um ponto
em que a mesma nao consegue ser mantida mesmo com a valvula totalmente aberta. A
composi¢ao de CHCl; na base aumenta rapidamente e de forma consideravel, depois
comeca a cair lentamente tendendo ao valor inicial. O aumento brusco ¢ atribuido a
quase total diminui¢cdo do nivel da fase orgénica o que causa uma reducdo consideravel
na vazao de refluxo. Por outro lado, aumentando a carga térmica do refervedor o nivel
aumenta muito chegando a ocupar quase todo o vaso, pois mais uma vez a vazao de
refluxo ¢ mantida constante causando assim um acimulo maior de liquido no vaso de
refluxo. A composi¢do de CHCIl; diminui como era de se esperar.

Assim, de uma forma geral possivel perceber que ao aumentar a vazdo da
alimentagdo, o nivel diminui ¢ a composi¢cdo de CHCIl; aumenta como ja tinha sido
previsto pelo estudo de inferéncia dinamica. Por outro lado, aumentando a carga
térmica, o nivel aumenta e a composicdo de CHCl; diminui. Este comportamento

inverso entre nivel da fase organica e composicdo de CHCI; em relagdo a varidvel de



distarbio e a variavel que sera manipulada para o controle da composi¢cdo de CHCl; a
partir da vazao de refluxo justifica a necessidade de uma segunda malha na estrutura do
sistema de controle para controlar o nivel do vaso de refluxo.

Com base nestas consideragdes, chegamos a pensar em um novo sistema de
controle composto de duas malhas: a primeira malha para o controle inferencial da
composi¢cdo do CHCI; a partir da vazdo de refluxo manipulando a carga térmica do
refervedor e a segunda malha para o controle do nivel da fase orgénica manipulando a
vazdo de refluxo. Teriamos assim um controle “Override” onde dependendo da situagao
e a partir de um seletor, determinada malha atuaria, ou seja, para controlar por
inferéncia a composicdo do CHCIl; na base, a vazdo de refluxo sera controlada
manipulando a carga térmica do refervedor. Caso o nivel da fase organica do vaso de
refluxo venha a aumentar ou diminuir muito devido a agdo do controlador de
composicao, o seletor desativa a malha de controle de composicao e ativa a malha de
controle de nivel, onde o nivel da fase organica sera controlado manipulando a vazao de
refluxo.

Segundo Luyben (2002), a estratégia de controle Override por possuir uma
estrutura varidvel é muito poderosa ¢ permite que se venha a obter sem grandes
dificuldades um controle robusto. O problema ¢ que o nivel tende a zero ou ao valor
maximo em cada uma das situacdes de forma rapida de modo que as malhas se
alternariam de forma muito intensa o que provavelmente empobreceria o desempenho
do sistema de controle.

Sendo assim decidimos mudar de forma total o que vinha sendo pensado até o
presente momento, ¢ depois de varias discussdes em cima dos resultados obtidos
resolveu-se por fim inicialmente alterar a forma de controle do nivel do vaso de refluxo.
Este agora passa a ser controlado manipulando a carga térmica do refervedor, deixando
assim a vazao de refluxo livre para ser utilizada no controle de composi¢ao do CHCI; na
base da coluna. A Figura 50 apresenta a instrumentacdo bésica da coluna com o controle
do nivel do vaso de refluxo feito a partir da manipulagao da carga térmica do refervedor.
Vale salientar que daqui para frente esta estrutura basica serd de fato utilizada para o

desenvolvimento da nova estratégia de controle.



Figura 50 — Instrumentacao basica da coluna com controle de nivel do vaso de

refluxo a partir da carga térmica do refervedor.

Com o problema do controle do nivel do vaso de refluxo resolvido, voltamos a
atencdo agora para o controle da composi¢cdo do CHCl; na base da coluna. Como foi
dito antes, a idéia é conseguir controlar esta varidvel a partir da vazao de refluxo. Para
isto, ¢ preciso saber quais os efeitos da vazao da alimentagao sobre a vazao de refluxo e
composicdo do CHCI; na base e quais os efeitos da vazdo de refluxo sobre a
composi¢cao do CHCI; na base da coluna com o nivel do vaso de refluxo controlado
agora a partir da carga térmica do refervedor. Vale sempre lembrar que a vazdo da
alimentac¢do ¢ uma variavel de distirbio do processo.

Utilizando o elemento PRBS no simulador Aspen Dynamics'™ foi possivel
realizar continuas mudangas de amplitude varidvel e periodo constante no setpoint do
controlador de vazdo da alimentagdo e acompanhar as respostas a estas mudancas da
vazao de refluxo e da composi¢cao do CHCls na base da coluna. O mesmo procedimento
foi realizado para provocar continuas mudangas também de amplitude variavel e
periodo constante no setpoint do controlador de vazao de refluxo e obter as respostas a
estas mudancas da composicdo de CHCl; na base da coluna. A utilizacio de um
controlador de fluxo para a vazdo de refluxo se fez necessaria para evitar um efeito
combinado da perturbacdo do PRBS e da carga térmica do refervedor na vazao de
refluxo tendo em vista que a mesma se relaciona diretamente com o nivel do vaso de

refluxo. As Figuras 51 e 52 apresentam os resultados obtidos.
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Figura 51 — Resultados das mudancas no setpoint do controlador da vazao de

alimentacao provocadas pelo elemento PRBS. a) Vazao da alimentacao, b) vazao

de refluxo e c¢) composicao de CHCl; na base da coluna.
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Figura 52 — Resultados das mudancas no setpoint do controlador da vazao de

refluxo provocadas pelo elemento PRBS. a) Vazao de refluxo e b) composicio de

CHC; na base da coluna.

As Figuras 51 e 52 mostram que os efeitos da vazao de alimentagdo e da vazao

de refluxo sobre a composi¢ao de CHCI; na base da coluna sao contrarios e isto € bom,

pois caso ocorra uma perturba¢do na alimentacdo causando uma alteragdo sobre a

composi¢ao de CHCl;, uma modificagdo na vazao de refluxo também ira provocar uma

alteragdo na composicdo CHCIl; de forma contraria neutralizando a alteracdo da

composi¢ao sofrida pela mudanca na vazao da alimentagao.

Com base nestas importantes observagdes, uma estrutura de controle tipo

Feedforward para controlar a composi¢ao de CHCI; na base da coluna seré considerada.

Assim, para uma perturba¢do na vazdo da alimentagdo, o controlador Feedforward

provoca uma modifica¢ao na vazao de refluxo. Ambas as modificagdes possuem efeitos

contrarios sobre a composi¢cdo, de modo que quando estes efeitos forem somados para




formar a resposta final da composicao a ambas as perturbagdes, as mesmas tendem a se
anular, mantendo assim a composi¢do de CHCl; em valores préximos ao valor do
setpoint.

O proximo passo para o desenvolvimento e implementacdo do sistema de
controle ¢ a obtencdo das funcdes de transferéncia que relacionam a vazdo de
alimentacdo com a vazdo de refluxo e com a composi¢ao de CHCI; e a funcao de

transferéncia que relaciona vazao de refluxo e composicao de CHCls.

9.2 Determinacio das novas func¢oes de transferéncia

As novas fungdes de transferéncia foram determinadas mais uma vez com o
auxilio da ferramenta ident™ que foi apresentada e descrita no capitulo 8. Os dados
apresentados pelas Figuras 51 e 52 foram exportados para o MATLAB™ e a partir das
varias opgdes oferecidas pela ferramenta ident™ foi possivel fazer um ajuste dos

mesmos. Os modelos obtidos foram:

Funcio de transferéncia do distirbio

As fun¢ao de transferéncia do disturbio relaciona a vazao de alimentagdo com a

composi¢ao de CHCIl; na base da coluna. Esta possui a seguinte forma:

—2.031x107s* +2.51x107 s> —0.0001163s + 0.002658
s*+75.63s° +5063s° +8.491x10" s + 8.106x10°

G(s) = (22)

A Figura 53 apresenta a validacdo do modelo a partir de uma comparagdo entre

os dados gerados durante as simulagdes e os dados gerados pelo modelo.
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Figura 53 — Validacio do modelo para a funciao de transferéncia entre vaziao de

alimentacao e composicao de CHCI; na base.
Funcio de transferéncia do processo

A funcdo de transferéncia do processo relaciona a vazdo de refluxo com a

composi¢ao de CHCIl; na base da coluna. Esta fun¢do ¢ dada por:

_ 9o -8
G(s) = 4.011x10 2s 3.1211x10 23)
0.055737s” +1.1174s +1

A Figura 54 apresenta a validacdo do modelo a partir de uma comparagdo entre

os dados gerados durante as simulagdes e os dados gerados pelo modelo.
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10. IMPLEMENTACAO DA ESTRUTURA DE CONTROLE

Este capitulo apresenta a implementacao e analise do desempenho do sistema de
controle no Matlab/Simulink e a sintonia da malha a partir da determina¢do da fun¢ao
de transferéncia do controlador Feedforward. Também serd mostrado a implementagao
do sistema de controle no simulador Aspen Dynamics™ e a avaliacdo do desempenho

do mesmo a partir de distirbios no processo.

10.1 Implementacio do sistema de controle no Matlab/Simulink

O sistema de controle foi primeiramente implementado no ambiente
Matlab/Simulink, com o intuito de sintonizar a malha de controle a partir da
determinagcdo da funcdo de transferéncia do controlador Feedforward e analisar o

desempenho da mesma. A Figura 55 apresenta a estrutura da malha de controle:
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Figura 55 — Malha de controle no Matlab/Simulink

O controlador Feedforward foi definido como sendo uma relagdo entre as
funcdes de transferéncia do distarbio e do processo, o que resultou em uma fungdo de

transferéncia da forma:

XCHCIZ



GL(s)
GP(s)

Gf (s) =~ (24)

(25)

1.132.10"°5° —1.1721.10°s* + 6.2038.10° s* —1.8446.107 s —2.8537.107 s — 0.002658
—4.011.1075° —3.3456.10 " s* —2.2668.10 " s> —4.986.10*s* —=2.9753.10 s — 0.00253

Gf (s) =

A Figura 56 apresenta o desempenho do sistema de controle a partir de uma
comparagdo entre as respostas da composi¢ao para perturbagdes na alimentagdo, com o

sistema em malha aberta e malha fechada.
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Figura 56 — Desempenho do sistema de controle

A Figura 56 nos mostra um desempenho excelente do sistema de controle. O
setpoint de composi¢do de CHCI3 ¢ mantido durante todo o tempo e a resposta em
malha fechada ndo apresenta nem sequer oscilagdes o que vem a ser algo surpreendente,
tendo em vista que era esperado um desempenho bom, mas com a composi¢ao variando
entre valores proximos ao setpoint, ou seja, apresentando oscilagdes com pequenas
amplitudes.

Como o desempenho do sistema de controle superou as expectativas e isso

apesar de ser muito bom causou certa desconfianca, pois se sabe que nao existe nada



perfeito principalmente dentro da engenharia, o sistema de controle foi testado com um
modelo do processo contendo um erro de 10 % para mais em relagdo aos seus
parametros, como ganho e constantes de tempo. A Figura 57 apresenta o desempenho

do sistema de controle para esta situagao.
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Figura 57 — Desempenho do sistema de controle para o modelo do processo com

erro de 10%.

A partir da Figura 57 ¢ possivel perceber que mesmo com o modelo do processo
apresentando um erro de 10% nos seus parametros o desempenho do sistema de
controle ainda ¢ excelente, apresentando somente algumas pequenas oscilagdes na
resposta da composic¢ao.

Mesmo com os desempenhos excelentes apresentados nas Figuras 56 e 57 ainda
¢ cedo para se empolgar, pois o sucesso total do que esta sendo proposto vai depender
do desempenho do sistema de controle no simulador Aspen Dynamics', pois vale
salientar que no Matlab/Simulink todo o modelo do processo estd linearizado o que
também contribuiu para os excelentes resultados obtidos. J& no simulador toda a nao

linearidade do modelo esta presente, e isto pode contribuir para um desempenho nao tao

satisfatorio como o apresentado até o presente momento, pois € valido lembrar que o



modelo ¢ altamente ndo linear. A implementacao do sistema de controle no simulador ¢

o proximo e ultimo passo a ser seguido no desenvolvimento deste trabalho.

10.2 Implementacao do sistema de controle no Simulador Aspen Dynamics™

Para implementar a estrutura de controle Feedforward no simulador Aspen
Dynamics™ foi necessario ajustar os resultados fornecidos pela fungio de transferéncia
do controlador por um modelo de atraso-avanco. O ajuste permitiu determinar os
parametros exigidos pelo bloco do controlador Feedforward como as constantes de
atraso, avango, ganho e tempo morto. A Figura 58 apresenta os resultados fornecidos
pela funcdo de transferéncia do controlador Feedforward. O modelo que ajustou os

resultados foi obtido a partir da ferramenta ident™ do Matlab™.
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O modelo obtido possui a seguinte forma:

o (1+0,00112435)

Gf(s) =1,136
1) (1+0,109955)

exp(—0,05s) (25)

Onde temos:

Ganho = 1,1366;

Constante de atraso = 0,10995;
Constante de avango = 0,0011243;
Tempo morto = 0,05

A Figura 59 apresenta todas as malhas que compdem a estrutura completa do
sistema de controle da coluna, incluindo os controladores de fluxo para a vazdo da

alimentagdo e vazao de retirada de leves.
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Figura 59 — Estrutura completa do sistema de controle da coluna.

A estrutura completa do sistema de controle ¢ constituida pelas seguintes malhas:

e Controle de nivel na base da coluna a partir da vazao do produto;

e Controle de nivel da fase organica no vaso de refluxo a partir da carga térmica
do refervedor;

e Controle de nivel da fase aquosa a partir da vazao de retirada da mesma;

e Controle de composicao Feedforward na base a partir da vazao de refluxo.



As Figuras 60 e 61 apresentam o desempenho da malha de controle de
composi¢ao na base a partir de uma comparagdo entre as respostas das composi¢des de
CHCl; e CCly; em malha aberta e malha fechada para perturbagdes na vazao da
alimentacdo em alta freqiiéncia, ou seja, com periodos de 20 minutos. Estas
perturbagdes foram causadas pelo elemento PRBS, o mesmo utilizado para gerar os

dados para obten¢do das funcdes de transferéncia.
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Figura 60 — Variacao da composicao de CHCl; em malha aberta e malha fechada

em alta freqiiéncia.
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Figura 61 — Variacao da composicao de CCl; em malha aberta e malha fechada
em alta freqiiéncia.
As Figuras 62 e 63 apresentam o desempenho da malha de controle de
composi¢ao na base a partir de uma comparagao entre as respostas das composigdes de
CHCI; e CCls em malha aberta e malha fechada para perturbagdes na vazao da

alimenta¢do em baixa freqiiéncia, ou seja, com periodos de 60 minutos.
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Figura 62 — Variacao da composicao de CHCl; em malha aberta e malha fechada

em baixa freqiiéncia.
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Figura 63 — Variacao da composicao de CCly em malha aberta e malha fechada em

baixa freqiiéncia.

A partir das Figuras 60, 61, 62 ¢ 63 podemos observar que o desempenho do
sistema de controle para composi¢do ¢ excelente principalmente quando se trabalhou
em baixa freqiiéncia. As respostas em malha fechada apresentam pequenas oscilagdes
em torno do setpoint devido a grande nao linearidade do sistema e também pelo fato das
composi¢des estarem em termos de ppm, o que torna o controle das mesmas dificil.
Vale salientar que para obter este bom desempenho foi necessario fazer um pequeno
ajuste em alguns parametros do controlador Feedforward representado pela equagdo 25,
como o ganho e o tempo morto. Um procedimento normal principalmente quando se
trabalha com este tipo de controlador. Os valores do ganho e do tempo morto que
possibilitaram a obtencdo de um excelente controle de composicdo foram
respectivamente 2,2 e 0,055. As constantes de atraso e avango nao precisaram ser
modificadas, pois ambas ndao chegaram a exercer uma influéncia significativa nas

respostas em malha fechada.



11. CONCLUSOES

Este capitulo apresenta as conclusdes que foram que foram obtidas durante todo
o periodo de desenvolvimento deste trabalho nas iniimeras discussdes entre as pessoas
envolvidas no mesmo sobre os resultados fornecidos pelas simulagdes do processo. As
conclusdes sdo apresentadas na seqliéncia logica em que foram obtidas durante cada
etapa do desenvolvimento do trabalho, desde a simulagdo estacionaria que foi a etapa
inicial, at¢ a implementacdo da estrutura de controle definitiva no simulador Aspen

Dynamics' ™ , sendo esta a etapa final do trabalho.

Ratificando o que foi dito no capitulo sobre a simulagdo estacionaria, a base para
entender a dindmica e controlar as especificagdes de uma coluna de destilagdo ¢ ter
conhecimento detalhado do seu comportamento no estado estaciondrio. A primeira
conclusdo obtida foi em relacio ao modelo do processo, ao qual a partir da
concordancia entre os perfis de temperatura simulado e experimental concluimos que a
sua eficiéncia e qualidade sdo muito boas, sendo os resultados obtidos a partir do
mesmo bastante confiaveis. A segunda conclusdo obtida foi em relagdo a sensibilidade
da temperatura dos pratos 1 e 8, onde a partir do estudo da inferéncia estacionaria foi
observado que a temperatura do prato 1 apresenta uma boa variagdo para perturbagdes
na vazao da alimentagdo, na carga térmica do refervedor e na retirada de leves, o que o
nos levou a inicialmente a pensar em utilizar a temperatura deste prato para um controle
inferencial de composi¢do na base da coluna, idéia esta que posteriormente foi
abandonada. A terceira conclusdao obtida foi em relagdo aos estados estacionarios
previstos pela inferéncia estacionaria, principalmente em relagdo ao comportamento
inverso entre a temperatura do prato 1 e a carga térmica. Este comportamento
inesperado causou um certo espanto e praticamente derrubou a idéia inicial de utilizar a
temperatura do prato para um controle de composicao por inferéncia, tendo em vista que
a mesma seria usada como varidvel controlada e a carga térmica seria usada como
varidvel manipulada. Sendo assim, apds inimeras discussdes em cima dos resultados
apresentados pela inferéncia estaciondria concluimos que era de extrema importancia
comparar estes com os resultados de um estudo de inferéncia dindmica e assim obter

justificativas claras e seguras para tal comportamento e a partir dai, definir se a estrutura



de controle de composi¢do na base por inferéncia utilizando a temperatura do prato 1 ¢
viavel ou ndo.

Os resultados apresentados pela inferéncia dindmica para a relagdo entre
temperatura do prato 1 e composicdo de CHCl; tiveram o mesmo comportamento dos
resultados da inferéncia estacionaria para modificagdes na vazao da alimentacao e vazao
de retirada de leves, por outro lado os resultados apresentados para modificacdes na
carga térmica do refervedor foram totalmente contrarias e além disso a variagdo da
temperatura foi muito pequena enquanto a variagdo da composi¢cdo de CHCI; na base
foi grande. Isto também foi algo que chamou a atencdo e nos levou a concluir que era
necessario verificar o comportamento da temperatura frente a modificagdes na carga
térmica em varios pontos da coluna assim como a variacdo da composi¢do do CHCI; na
base. Os resultados obtidos sdo apresentados e ilustrados pelas Figuras 31 e 32 onde foi
possivel observar que a variagdo da temperatura em varios pontos da coluna ¢ muito
pouca e ocorre de forma muito lenta e que a composicdo no momento da perturbacao
cai de forma significativa, mas inverte a resposta depois de um determinado tempo
crescendo sempre.

Com base nestas observagdes concluimos previamente que o estado estacionario
real ¢ o apresentado pela inferéncia estacionaria, mas o mesmo devido a dindmica muito
lenta da coluna sé sera atingido ou alcangado depois de um periodo de tempo muito
elevado em torno de quatro vezes a constante de tempo do processo. Com a
determinagdo da fungdo de transferéncia do processo obtemos a constante de tempo do
processo que foi em torno de 1883.2 horas. Assim o estado estacionario previsto pela
inferéncia estaciondria seria atingido apds um periodo de tempo de 4 x 1883.2 = 7532.8
horas. Este resultado confirmou tudo o que foi levantado como hipdtese nas discussdes
sobre os resultados e diferencas de comportamento entre as inferéncias estacionaria e
dinamica. Isto nos levou a concluir de forma definitiva que a estratégia de controlar a
composicdo de CHCl; a partir da temperatura do prato 1 manipulando a carga térmica
do refervedor ndo ¢ adequada pois a variagdo da temperatura do prato 1 ¢ muito
pequena e a variagao da composi¢do de CHCI; na base é grande para modificagdes na
carga térmica, o tempo necessario para que o estado estaciondrio previsto pela
inferéncia estaciondria seja alcancado ou atingido ¢ muito grande e finalmente pelo fato
da inferéncia estacionaria mostrar que para elevar a temperatura do prato 1, a carga
térmica tem que ser diminuida o que causa um aumento na composi¢ao de CHCI; na

base o que ¢ totalmente indesejado.



Assim tivemos que partir para uma proposta de uma nova estrutura de controle o
que foi possivel gracgas a boa sensibilidade apresentada pela vazdo de refluxo, tanto para
modificagcdes na vazdo da alimentagdo como para modificagdes na carga térmica do
refervedor. Esta boa sensibilidade foi comprovada por um estudo de inferéncia
dinamica. O problema inicial era como utilizar esta varidvel para controlar a
composicdo da base, pois a mesma estava inicialmente sendo utilizada para controlar o
nivel da fase organica no vaso de refluxo. Comegamos a cogitar a possibilidade de
utilizar um controle “Override” onde teriamos duas malhas: a primeira malha para o
controle inferencial da composi¢cdo do CHCIlj; a partir da vazao de refluxo manipulando
a carga térmica do refervedor e a segunda malha para o controle do nivel da fase
organica manipulando a vazao de refluxo. A partir de vérias simula¢des, com a malha
de controle de nivel aberta e fechada, concluimos que esta estratégia de controle
também teria que ser abandonada pelo fato do nivel da fase organica apresentar
variagdes muito bruscas, ou seja, tende para um maximo ou minimo de forma muito
rapida. Este comportamento de uma forma ou de outra foi interessante, pois nos fez
tomar uma decisdo de mudar, por que ndo dizer de maneira radical a maneira que vinha
sendo pensada de controlar a composicdo de CHCI; na base. O primeiro passo foi
utilizar a carga térmica para controlar o nivel da fase organica no vaso de refluxo,
deixando a vazao de refluxo livre para ser utilizada no controle de composicao.

A partir de mais algumas inumeras simulagdes observamos que os efeitos da
vazdo de alimentacdo e da vazao de refluxo sobre a composi¢ao do CHCl; na base eram
contrarios o que nos levou a concluir que a melhor estratégia de controle seria um
controle Feedforward, onde para uma dada modificacdo na vazdo da alimentacdo o
sistema de controle ajusta a vazdo de refluxo de modo que a soma dos efeitos de cada
uma dessas vazdes na composi¢do de CHCI; se anulam mantendo assim a composi¢ao
controlada.

A implementagdo desta estrutura de controle no simulador Aspen Dynamics™
foi de certa maneira bastante gratificante, pois o desempenho do sistema de controle
superou as expectativas. Concluimos que o desempenho do mesmo foi excelente
principalmente quando as perturbagdes ocorrem em baixas freqii€ncias e que apesar de
ter sido priorizado o controle de composi¢do do CHCI; na base, conseguimos, além
disso, estabilizar a composicdo de CCly. Vale salientar e por que ndo dizer relembrar
que todo o desenvolvimento deste trabalho foi em torno do controle de composi¢do na

base do CHCl3, pois a composi¢ao de CCly quase sempre permaneceu dentro da faixa de



valores desejados e isto pode ser visto e comprovado pelos graficos de inferéncia
estacionaria.

Outra conclusdo bastante interessante ¢ o fato de que além de controlar a
composi¢ao de CHCI; e estabilizar a composi¢do de CCly na base o sistema de controle
ainda ¢ capaz de fornecer de forma continua estes valores, permitindo aos operadores
acompanharem em tempo real as possiveis variacdes que possam Vvir a acontecer nos
mesmos em relagdo ao setpoint. Variagdes estas que podem ser decorrentes de
perturbagdes no processo € da propria acdo de controle tentando neutralizar estas

perturbagdes.



12. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

As sugestdes para trabalhos futuros surgiram a partir das inimeras discussdes

em cima dos varios resultados e conclusdes obtidas neste trabalho. S3o as seguintes:

e Avaliar de forma mais concisa e aprofundada a influéncia da retirada de
leves na composicao do CHCI; e do CCl4 na base e no topo da coluna;

e Avaliar a influéncia da composi¢ao da corrente da alimentacao da coluna
nas composi¢cdes na base e no topo do CHCI; e do CCly;

e Analisar quais as possiveis possibilidades de ocorréncia de falhas no
sistema de controle proposto e suas principais conseqiiéncias nao so para
a operagdo da coluna, mas de todo o processo;

e Desenvolver e implementar uma estratégia de controle robusto para a
composi¢do, com controladores de horizonte de predicao;

e Analisar toda a operacdo do trem de destilacdo do qual a coluna faz
parte e propor caso seja possivel uma estratégia de controle global de

toda a operagao.

Outras sugestdes para trabalhos futuros, voltadas para o aspecto de controle

foram listadas em Braga Junior (2003) e ndo devem ser esquecidas.
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