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Resumo

Colunas de destilagdo necessitam de sistemas de controle capazes de rejeitar flutuacdes que
ocorrem com freqiiéncia, mesmo quando o processo esta operando em regime permanente. O
comportamento nao-linear, associado ao acoplamento das variaveis, restricdes na operagéo,
constantes de tempo elevadas e a presenga de atraso na resposta geram transientes elevados
guando o processo é perturbado. Uma vez que o controle destas unidades é normalmente realizado
centralizado na base e no topo prop0s-se uma mudanca nesta configuracdo: a introducao de pontos
de aguecimento nos pratos ao longo da coluna. Assim, o objetivo deste trabalho foi implementar uma
estratégia de controle com ac¢éo distribuida para minimizar os transientes de operacdo de colunas de
destilacdo. O desenvolvimento do trabalho partiu da concepc¢éao, projeto e construcdo de uma unidade
experimental instrumentada com protocolo de comunicacao digital fieldbus até o estudo e validacéo
da estratégia proposta com testes realizados com uma mistura de etanol-agua. Estudou-se a partida
da coluna e definiu-se uma rotina adequada as caracteristicas da unidade construida. Da mesma
forma, avaliou-se o comportamento em estado estacionario para a definicdo dos pontos de operagéo.
Em relacdo a implementagédo da proposta de controle distribuido, preliminarmente foi estudada a
dindmica da unidade e determinaram-se o0s tempos de resposta e atrasos presentes no
comportamento do processo. Observou-se, por exemplo, que para uma perturbagcdo na composicao
da alimentacao, o novo estado estacionario (em malha aberta) foi obtido com um tempo de transicao
de cerca de uma hora e meia. Foi realizada a analise de sensibilidade em conjunto com testes na
planta para definir os pratos a serem utilizados para o aquecimento distribuido. Obteve-se como
resultado a indicagdo dos pratos 2 e 3 para o estudo da estratégia com acéo distribuida. Em seguida,
foram ajustados controladores PID para as malhas da temperatura da base e do Ultimo prato,
caracterizando o controle convencional. A dindmica deste foi comparada com a abordagem
distribuida (controle na base, no topo e nos pratos da coluna). Quando avaliada a abordagem
convencional e a distribuida para uma perturbacdo na temperatura de alimentacdo verificou-se a
reducdo no tempo de transicdo da coluna e das oscila¢cdes na varidvel controlada quando utilizada a
abordagem proposta. Para uma perturbagdo na composicao da alimentacao foi observado que a acéo
distribuida reduziu o transiente em cerca de 1h. Assim, a introducdo de aquecimento distribuido ao
longo da coluna mostrou-se como uma opcao valida para a reducdo de transientes, possibilitando
uma dinamica mais rapida e menores volumes processados fora dos parametros de qualidade pré-
definidos.



Abstract

Distillation towers need control systems capable of rejecting fluctuations that often occur even when
the process is steady state. The non-linear behavior, variables coupling, operation restrictions, high
time constants and response delays lead to high transients when the process is disturbed. Since that
the control of those equipments is usually centrally done at the bottom and the top, it was proposed a
changing in this configuration: to add heating points in the plates along the tower. By this way, the
objective of this thesis was the implementation of a control strategy with distributed action to minimize
the operation transients of distillation towers. This work started from the conception, design and
building of one experimental apparatus with instruments and fieldbus digital communication protocol
until the study and validation of the proposed strategy by tests that were carried out using an ethanol-
water mixture. The tower startup was studied and it was defined a suitable routine according to the
characteristics of the built unit. The same way, the operation set points were defined through the
evaluation of the steady state behavior. Due to the distributed control proposal, it was preliminary
studied the dynamic of the unit and it was determined the process responses and delay times. For
example, it was observed that the transition time to a new steady state was around one hour and half
for a feed composition perturbation (open loop). It was carried out the sensibility analysis together with
experiments in order to define the number of plates to be used for the distributed heating. The results
indicated the use of plates 2 and 3 for the distributed strategy study. After this, the PID controllers
were adjusted for the bottom and last plate temperatures loops according to the conventional control.
This dynamic was compared to the distributed approach (control in the bottom, top and plates). Using
the distributed approach there were a reduction of the time from the transient to steady state period
and of the controlled parameter oscillations when a perturbation in the tower feed temperature occurs.
When a perturbation in the feed composition was carried out, it was observed that the distributed
action minimizes the transition time in one hour. So, it is a valid option to add heating points along the
tower, since the process dynamic is faster and allow processed volume out of specification using
distributed control in the distillation tower.
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Capitulo |

Introducao

“Things are only impossible until they're not.”

Jean-Luc Picard, (Do filme Star Trek: The Next Generation)

Este trabalho tem por objetivo implementar uma estratégia de controle com acéo
distribuida que minimize os transientes da opera¢cdo de uma coluna de destilacdo. Essa
estratégia foi testada experimentalmente em uma unidade piloto que foi projetada, construida e
instrumentada como parte deste trabalho.

Neste capitulo é descrita a motivacdo do trabalho, bem como s&o apresentados

detalhadamente os objetivos.

1.1 Controle de Colunas de Destilagao

O controle de colunas de destilagdo é amplamente estudado. Este processo de
separacdo permite a implementacdo de técnicas convencionais a aplicacdo de algoritmos
avancados. No entanto, mesmo com inimeras pesquisas em abordagens de controle cada vez
mais complexas, observa-se que poucos trabalhos disponiveis na literatura estudam a questao
da minimizacgdo de transientes, mais especificamente em relagdo a dindmica da coluna.

A destilacdo fracionada € um problema essencialmente multivariavel e com restricbes de
operacdo. O comportamento dindmico é extremamente nao linear e existe um elevado grau de
acoplamento entre as variaveis. Trata-se de um processo com respostas lentas e presenca de
atraso em virtude de sua geometria em estagios (HENLEY e SEADER, 1981). Ainda, em alguns
casos especificos existem fatores associados ao processo que dificultam o controle da unidade.

Um exemplo é a variacdo freqliente de composicdo na alimentacdo de colunas de
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fracionamento de 6leo cru em refinarias que resulta no ajuste de iniUmeras variaveis. Com isso,
a unidade atmosférica opera em regime transiente em um determinado periodo, o que
representa custos adicionais para a refinaria (SHINSKEY, 1984).

Um sistema de controle bem projetado e ajustado ndo é suficiente para eliminar os
transientes de operacdo de uma coluna de destilacdo. Um aspecto que contribui para tal
situacdo consiste na centralizagdo do controle nas variaveis da base e do topo da coluna. Com
isso existe a propagacdo da acdo corretiva por toda a unidade gerando um periodo com
producéo fora da especificacdo desejada.

A solucdo mais abordada para minimizar transientes de operacdo de uma coluna de
destilacdo é a implementacdo de técnicas avancadas de controle. Porém uma alternativa que
vem sendo proposta é a mudanca da configuracéo convencional da coluna. Modificacdes em sua
estrutura fisica podem melhorar o desempenho do processo e por consequéncia dos
controladores. Neste sentido, destacam-se os estudos de colunas termicamente acopladas,
configuragbes DWC (divided wall column) e Petlyuk. Caballero e Grossmann (2004) citam estas
formas de destilagdo como uma alternativa importante, em virtude da economia de capital que
proporcionam em relacdo a colunas convencionais. Outra configuragdo muito estudada
atualmente consiste em colunas de destilagéo diabaticas (AGRAWAL e HERRON, 1998; BJORN
et al., 2002; SCHALLER et al., 2001). O objetivo destas unidades consiste em obter economia
energética do processo através de introducdes e retiradas sucessivas de calor na coluna.

Baseado na distribuicdo do calor na destilacdo aplicada em colunas diabéticas e
buscando-se controladores adequados a dindmica do processo, este trabalho prop6e a utilizacéo
de aquecimento nos pratos de uma coluna como uma nova abordagem de controle para

minimizar os transientes de operac¢do do processo.

1.2 Objetivos

O objetivo geral deste trabalho é desenvolver e implementar uma estratégia de controle
com acdo distribuida nos pratos para minimizar os transientes de operacdo de colunas de

destilagéo.

1.2.1 Objetivos Especificos

Entre os objetivos especificos deste trabalho, pretende-se:

1. Propor uma estratégia de controle com acgéo distribuida;

Implementagéo de uma Estratégia de Controle com Acéo Distribuida em uma Coluna de Destilagdo
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2. Projetar, construir e instrumentar uma unidade experimental, onde seja possivel aplicar a
estratégia proposta;

Testar experimentalmente a estratégia de controle proposta;

Caracterizar a dinamica da unidade experimental com e sem a acao intermedidria;

Avaliar a influéncia do local da acédo de controle distribuida;

o o M w

Avaliar a abordagem de controle proposta perante uma perturbacdo na temperatura e na
composicao da alimentagéo da coluna;

7. Minimizar os transientes gerados por perturbacdes comuns de colunas de destilacdo por
meio da acéo distribuida;

1.3 Proposta

Conforme ja citado, o controle de colunas de destilacdo é normalmente realizado
centralizado na base e no topo, gerando um elevado tempo de transicdo quando o processo é
perturbado. A configuragdo proposta neste trabalho é original do ponto de vista da utilizacdo de
aquecimentos distribuidos com a finalidade de controlar o perfil de separagéo e consiste em uma
nova abordagem do controle do processo de destilacdo. Por este motivo, ndo séo objetivos desta
proposta o desenvolvimento de novos algoritmos de controle ou a aplicacdo do melhor ajuste
dos controladores ou ainda incrementar a eficiéncia da separacgéao.

Para executar a proposta experimentalmente, fez-se necessario construir uma unidade
prevendo a utilizacdo de pontos de aquecimento nos pratos da coluna. Além disso, a unidade
utiliza instrumentos inteligentes interligados a um controlador l6gico programavel por meio de
uma rede fieldbus. Esta tecnologia vem sendo utilizada em diversas industrias e apresenta
inUmeras vantagens.

O impacto esperado deste trabalho é a minimizagdo dos transientes de operagdo de uma
coluna de destilacdo. Espera-se que a utilizagdo de pontos intermediarios de controle reduzam o

tempo necessario para alcangar o estado estacionario quando o processo é perturbado.

1.4 Estrutura do Trabalho

Este trabalho esta estruturado em oito capitulos, iniciando-se por este, a Introducdo. No

CAPITULO Il é apresentado um sistema tipico de controle de colunas de destilacdo, a descricdo
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das caracteristicas do processo que geram transientes e as abordagens para minimizar este
aspecto. No CAPITULO Il é descrita a metodologia utilizada neste trabalho. S&o apresentadas
também as condi¢cBes dos experimentos e simulagdes.

Considera-se como resultados deste trabalho o projeto e a instrumentacdo da unidade
experimental e as etapas que se seguiram para colocar a unidade em operacédo e implementar o
controle distribuido. Dessa maneira, o projeto da unidade experimental é detalhado no
CAPITULO IV e a definicdo dos instrumentos e do sistema de controle sdo abordados no
CAPITULO V. No CAPITULO VI sdo discutidas as etapas de operacdo e alguns aspectos do
estado estacionario dos experimentos realizados.

Os resultados obtidos referentes a implementacdo do controle distribuido sé&o
apresentados no CAPITULO VII. Discute-se também a dinamica do processo de destilacéio e a
comparacgéo entre a abordagem distribuida e a convencional. Finalmente, no CAPITULO VIII sdo

apresentadas as conclusdes obtidas e sugestdes para futuros trabalhos.
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Colunas de Destilacao

“In essence, the design of distillation control systems has moved from
what was much of an art to very nearly a science.”
F. G. Shinskey

A proposta deste capitulo é discutir sobre as caracteristicas do processo de destilacao
que interferem na formacgéo de transientes mesmo quando um sistema de controle bem ajustado
é utilizado. Em seguida sdo apresentados alguns aspectos do controle destas unidades e
algoritmos utilizados atualmente. Por fim, aborda-se a utilizacao de agdes distribuidas através do

uso de aguecimento nos pratos de colunas.

2.1 Introducao

Quase todos os processos quimicos e petroquimicos exigem a separagdo de uma fase
sdlida, liquida ou gasosa, nos seus componentes. O processo de separa¢do mais amplamente
utilizado nestas industrias € a destilacdo. Consiste na separagdo dos componentes de uma
mistura de liquidos misciveis e é baseada na diferenca das temperaturas de ebulicdo de seus
componentes individuais (HENLEY e SEADER, 1981). Entre as vantagens da utilizagdo deste
processo encontra-se a flexibilidade de operacdo em relacdo a pressbes, temperaturas e
volumes e principalmente a grande variedade de aplicagbes. Estas podem ser definidas a partir
do tipo de material a ser separado, tais como fracionamento de petréleo, de gases, separacdes
contendo eletrélitos e reagbes quimicas, e separagdes liquidas em geral.

Sendo extremamente versateis, estas unidades sao largamente utilizadas nas industrias,
em especial as refinarias de petréleo. A operacao adequada deste processo constitui-se em uma

etapa fundamental para a qualidade dos produtos obtidos. Para tanto, inUmeros sistemas de
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controle sdo aplicados. Caracteristicas intrinsecas a destilagdo, como a dinamica lenta,
promovem elevados periodos de transicdo quando o processo é perturbado. Mesmo com toda a
tecnologia envolvida e com sistemas de controle complexos e bem ajustados ainda busca-se
implementar uma abordagem adequada a dindmica do processo. O estudo da dinamica é
essencial em todos 0s processos, principalmente nos quais a regido de produc¢éo de interesse é

justamente a de transicdo (RADEMAKER et al., 1975; MARLIN, 1995).

2.2 Transientes de Operacéao

A formacado de transientes em uma coluna de destilagdo ocorre quando o processo é
perturbado e as caracteristicas deste limitam a eficiéncia do sistema de controle ou quando um
fator externo induz a modificacdo do ponto de operacdo da unidade. No primeiro caso
encontram-se fatores como o acoplamento das variaveis, nao linearidades, atrasos e constantes
de tempo elevadas e restricbes do processo. No segundo caso existem aspectos como o
sistema a ser destilado, mudancas na composicdo da alimentacdo e transicbes de operacdo
necessarias em virtude de alteragdes no mercado. Em todos os casos a dindmica do processo
influencia na forma em que sera gerado o transiente e em como sera obtido o resultado final.

O comportamento dindmico de processos de destilagdo é lento. Embora o atraso e a
constante de tempo serem pequenos para cada prato (na ordem de segundos), a dindmica da
coluna toda é longa e dependendo das caracteristicas das unidades pode variar na ordem de
horas. A separacdo é realizada em estagios e quando o processo € perturbado sdo exercidas
mudancas em cada prato conferindo um novo ponto de equilibrio. Esse comportamento é
“arrastado” por toda a coluna pelas fases liquida e vapor. E o resultado final consiste em um
tempo de resposta muito elevado (SHINSKEY, 1996). Por este motivo a destilacdo pode ser
representada por processo acoplado em série. Este comportamento € importante e deve ser
considerado na deciséo do sistema de controle.

Assim, os aspectos da dinamica do processo interferem na eficiéncia dos sistemas de
controle. Isto resulta facilmente em produtos fora da especificagdo provenientes do transiente
gerado até que se obtenha uma resposta satisfatéria quando o processo é perturbado. A seguir
sdo abordados os fatores que geram transientes. Também sao citadas algumas técnicas de

controle empregadas de acordo com o problema em questéo.
2.2.1 Acoplamento das variaveis

Unidades de destilacdo sdo multivariaveis com interagdes significativas (MARLIN, 1985).

Sabe-se que existe o acoplamento entre as variaveis do topo e da base da coluna pois acGes
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realizadas em um extremo do equipamento refletem diretamente no outro. O grau de
acoplamento entre vazdes e composi¢cdes dependera das caracteristicas da coluna e da mistura
a ser destilada.

Interagbes entre dois (ou mais) controladores podem ser minimizadas parcialmente
através do ajuste do controlador. Além da possibilidade do uso de desacopladores, uma
alternativa esta na combinacgéo entre as variaveis que resultam em pouco grau de interagédo. Por
isso, um aspecto muito importante na definicdo do sistema de controle destas unidades é a
sintese de estruturas, ou seja, a selecdo de varidveis manipuladas e/ou pares de variaveis
controladas/variaveis manipuladas.

Inimeros estudos enfocam esta relacao entre os pares que produzem menor interacao e
0s que podem ser implementados na pratica. Estes consistem em técnicas diferentes de
desacoplamento (BETTONI et al., 2000), na melhor selegdo da estrutura de controle
(ANDERSEN et al., 1989; FIGUEROA et al., 1991; HAGGBLOM, 1997) e em modificacbes na lei
de controle (CARINI et al., 1990; KALMAR, 1995; KNAPP et al., 2001; RAMANTHAN et al., 1990;
RIVIERA e JUN, 2000; ZHANG et al., 2000). Ainda, algumas técnicas propondo novos ajustes
dos controladores sdo estudadas, como a proposta de Gilbert et al. (2003) no dominio da
frequéncia e de Volk et al. (2005) fazendo uso de restricdes no modelo. Nos estudos realizados

por Sakizlis et al. (2004) é apresentado um resumo de muitas destas técnicas citadas.

2.2.2 Nao-linearidades

Segundo Ansari e Tadé (2000) o comportamento nao linear é caracteristico do processo
de destilagdo uma vez que o ponto de operacdo no qual uma coluna é perturbada determina seu
estado estacionario final. O que se observa é que os ganhos do processo dependem deste ponto
de operacdao e da qualidade do produto desejado (SHINSKEY, 1984).

N&o linearidades existem devido ao acoplamento entre as variaveis, o equilibrio liquido-
vapor, caracteristicas dos equipamentos e outros fatores. Por exemplo, em alguns casos esta
associada a separacdo de misturas que ndo possuem volatilidade constante ou que sao
azeotropicas (KIVA et al. 2003). Em outros, mecanismos n&o lineares surgem devido
caracteristicas de projeto do prato e de varidveis de operacdo como a queda de pressao
(RADEMAKER et al., 1975). Ainda, observam-se caracteristicas ndo lineares no funcionamento
dos sensores e atuadores que compde a instrumentacdo, na perda de carga gerada pela
construcdo das tubulag@es, entre outros.

Diversas técnicas sao estudadas para controlar a composicdo de uma coluna de
destilacdo através modelos rigorosos e néo lineares (BAROLO e BERTO, 1998; FIKAR et al.,
1998, KIM e KIM, 1998; SINHA e RIGGS,1989). Muitos modelos néo lineares formulam o
algoritmo como um problema geral de otimizagcdo com restricbes e 0 resolvem por programacao

ndo linear. Outra abordagem consiste em uma extensdo do método de linearizacdo, onde um
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conjunto de controladores € obtido por linearizacdo local do processo em diversos pontos de
operacao (LEE et al., 1997).

2.2.3 RestricOes

Sabe-se que o ponto de operacdo 6timo de uma coluna deve respeitar algumas
restricbes como as limitagGes hidraulicas, na separacdo e na transferéncia de calor (ABOU-
JEYAB, 2001). Por exemplo, a separacédo € determinada pela quantidade de refluxo disponivel e
pelo nimero de pratos na coluna. Temperatura e pressdao nao podem se aproximar das
condicdes criticas, pois o fluxo hidraulico depende da diferenca entre a massa especifica da fase
liguida e gasosa.

As restricdes hidraulicas estdo relacionadas as fases vapor e liquido e ao holdup dos
pratos. Vazdes muito baixas ou altas de vapor ou liquido poderdo provocar o arraste de liquido
(entrainment), formacdo de cones de vapor, pulsacdo, passagem de liquido ou gotejamento
(weeping), inundacéo (flooding), formacéo excessiva de espuma (foaming).

Os estudos que levam em consideracao estas restricdes do processo concentram-se no
desenvolvimento de modelos que incorporam tais limitagdes e as incertezas que passam a existir
(ABOU-JEYAB et al., 2001; MILADI e MUTJABA, 2004; VOLK et al., 2005).

2.2.4 Constantes de tempo e atrasos

O processo de destilacdo possui constantes de tempo e atrasos elevados quando
comparado a outros processos quimicos. Esta caracteristica estd geralmente relacionada ao
transporte de fluidos e a composi¢éo de misturas, dai o forte impacto em unidades de destilagdo.
Ainda, observam-se tempos mortos associados ao controle de temperatura nos quais o calor
sensivel deve ser transportado pelo fluido a partir da superficie de transferéncia de calor ao
elemento de medida antes da resposta ser observada (SHINSKEY, 1984).

Na destilacdo o atraso na resposta € freqiientemente responsavel pela instabilidade no
controle da coluna. A separacdo € realizada em estagios e 0 tempo morto € incrementando a
cada estagio da coluna gerando o atraso hidraulico. Quando o valor desta variavel cresce em
relacdo a constante de tempo existe a possibilidade do controlador ndo apresentar um bom
desempenho (ALEXANDER e TRAHAN, 2001). Os estudos que objetivam minimizar este fator
apresentam propostas como Preditores de Smith e outros compensadores de tempo morto
(SHINSKEY, 2001), controladores PIDs auto-ajustaveis ou configura¢des IMC - internal model
control (KESLER e FRIEDMAN, 1998).
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2.2.4.1 Atrasos hidraulicos

Em um processo de destilacdo pode-se observar que existe o atraso encontrado na
transferéncia de liquido prato a prato, além do atraso na resposta de uma variavel a
perturbacbes. Por exemplo, quando ocorrem mudangas na composi¢cdo da alimentacdo esta
perturbacdo provoca mudancas primarias nas composi¢fes dos pratos. Por conseqiéncia, as

correntes liquidas e vapor no interior da coluna sdo alteradas e mudancas secundarias nas

composi¢des sdo observados. Na Figura 2.1 é ilustrado este comportamento.

MNova composigéo -
em fungéo da fase vapor -

Propagacéo da mud
para os pratos supel

por meio da fase ga_

Mudancas por meio da
fase liquida apds a perturbacao
na fase vapor

MNova composigéo
em fungdo da perturbagéo

——
Mudanca na composigéo

Propagagéo da mudang da alimentacéo

para os pratos inferiofes
por meio da fase liquida

Figura 2.1 llustrac&o do comportamento dindmico de uma coluna de destilagdo decorrente de uma mudancga na

composi¢éo da alimentagéo.

Enquanto ndo ocorre a estabilizacdo das composi¢cdes nos pratos o novo estado
estacionario ndo sera alcancado. O que se observa ao final é o incremento do tempo morto em
virtude da separacado em estagios.

Este fator é extremamente importante na dinamica do processo. A coluna pode ser
considerada como um sistema acoplado em série. Cada prato é considerado um sistema com
dindmica relativamente rapida. Porém a geometria da coluna disposta em estagios faz com que
alguns parametros sejam incrementados a cada prato. Por este motivo o0 equipamento como um
todo possui dindmica lenta. Recentemente, Faanes e Skogestad (2005) propuseram um estudo
em controle multivaridvel para processos em série. Estes estudos sdo um incentivo a aplicacdo

desta abordagem em colunas de destilag&o.

2.2.5 Mistura a ser destilada

A mistura a ser destilada determina o comportamento do processo. Por conseqiiéncia
influencia na formacdo de transientes. Algumas colunas possuem dindmica muito lenta ou
caracteristicas especiais em virtude da carga processada. E o exemplo das fracionadoras de

Oleo cru, misturas azeotrépicas, termolabeis ou inflamaveis.
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Shinskey (1984) descreve que uma das dificuldades no controle de uma unidade
atmosférica no refino de petréleo baseia-se na diferenca elevada de temperatura entre os
estagios desta coluna. Esta diferenca, associada a restricdo de temperatura na base da coluna
(para evitar a formacgéo de coque), exige a necessidade do acerto no balango térmico conforme
descrito por Nascimento (1994). Sao utilizados refluxos circulantes de maneira a reduzir o
impacto desta diferenca de temperatura através da reducdo da quantidade de liquido
descendente conforme ilustrado na Figura 2.2, que apresenta a malha de controle para esta

unidade.

SET-POINT

Sl
_i@

TORRE

CONTROLE DE
CARGA TERMICA

[—Fsl_

Figura 2.2 Controle de carga térmica de refluxo circulante de uma coluna de destilagdo atmosférica (Fonte:
Nascimento, 1994).

Estes equipamentos séo utilizados apenas em colunas com retiradas laterais, pois fazem
uso da vazdo do componente intermediario. E importante observar que o controle da carga
térmica é realizado através da vazao do produto que circula na coluna e ndo pela acéo direta no
prato. Da mesma maneira, esta configuracdo € utilizada para eliminar a dificuldade gerada pelo
elevado gradiente de temperatura de um prato a outro, e ndo com o objetivo de manter o perfil
de temperatura (ou composi¢do) ao longo da coluna. Os estudos apresentados nesta area
compreendem o uso de simulacdes empregando o uso de técnicas avancadas de controle
(CHUNG e RIGGS, 1995; CHANG et al., 1998, ELDER e WU, 1981; MIQUEL et al., 1992).

Outro sistema que apresenta elevados transientes quando perturbado consiste nas
colunas que operam com componentes inflamaveis. De acordo com Can et al. (2002)
perturbacdes na operagdo como a falha de componentes individuais pode resultar em desvios da
normalidade em que é necessério despressurizar a unidade de maneira a garantir a operacao
segura do processo. Este procedimento gera um periodo transiente que exige um sistema de

controle robusto e adaptado as caracteristicas do processo.
2.2.6 Composicao da alimentacao

Um problema muito comum encontrado em colunas de destilagdo é a mudanga na

composicdo de alimentagdo. Frequentemente, refinarias de petréleo enfrentam mudancas no tipo
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de petréleo processado. Uma vez que cada 6leo possui caracteristicas dependentes de sua
origem, conforme ilustrado na Figura 2.3, o sistema de controle deve ser capaz de ajustar novos
valores de referéncia de acordo com tais caracteristicas. Segundo Waguespack e Healey (1998)

a variacao na qualidade do 4leo cru nunca é completamente eliminada, apenas é reduzida.
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Figura 2.3 Variagéo na composi¢éo de 6leos com origens diferentes. (Fonte: Pinto, 2002)

Todos os processos em uma refinaria e posteriormente no poélo petroquimico séo
dependentes do fracionamento do Oleo cru. Esta dependéncia causa sérios problemas de
transientes quando um 6leo com origem diferente do que estd sendo processado é inserido no
refino. Além de afetar a operacdo da coluna conduzindo a obtencdo de produto fora da
especificacdo desejada o transiente gerado é propagado para toda a refinaria. Como alternativa
ao impacto da composi¢cdo do 6leo, as refinarias fazem uso de tanques de estocagem para a
mistura de diferentes 6leos, conforme ilustrado na Figura 2.4.

Destilagio

Estocagem

Figura 2.4 llustracédo do caminho percorrido pelo 6leo cru até o refino (Fonte: Song et al., 2002).
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Esta alternativa muito empregada industrialmente de misturar 6leos de procedéncia
diferentes busca minimizar o impacto da diferenca de composi¢do na alimentacdo do refino. No
entanto, a adaptacdo do controle das unidades atmosféricas as propriedades quimicas e fisicas
do petréleo a ser refinado ainda gera transientes consideraveis.

Para a torre atmosférica, que € um equipamento critico, estas perturbacdes se refletem
em constantes ajustes pelos operadores das vazfes de retirada de produto, temperatura de
topo, vazfes ou cargas térmicas dos refluxos circulantes, vazao e temperatura dos fornos de
carga e inUmeras outras alteragfes no controle basico da unidade. O ajuste de novas condi¢des
de operacdo gera em torno de 4 (quatro) horas até a estabilizacdo em novo ponto de operacdo
de uma refinaria de porte médio (NASCIMENTO, 1994).

Em muitos casos a refinaria opta pela mudanca de campanha. Esta consiste no
direcionamento da producdo para alguns tipos de derivados com vantagens econ6micas quando
aplicados como fontes de combustiveis ou lubrificantes (SPEIGHT, 1999). Por exemplo, em
campanha de diesel, o querosene e a nafta sdo agregados a corrente de produgdo de diesel.
Esta solucdo é largamente empregada porém muito limitada, pois existe uma restricdo
decorrente das caracteristicas do petrdleo, vinculadas ao seu local de origem, que determinam
variaveis como o ponto de corte do produto no processo de separacédo. Além disso, a mudanca
de campanha provoca um periodo de transi¢éo até que se obtenham os novos pontos de corte
dos derivados.

Outra proposta € misturar o produto final quando este é gerado com pouca diferenca de
especificacdo com produtos que ultrapassaram a especificacdo proposta (SHINSKEY, 1984).
Este procedimento substitui o reprocessamento do material, que se torna uma pratica
extremamente dispendiosa a refinaria (e a qualquer industria).

A permanente mudanca da qualidade e quantidade do petréleo a ser processado em
uma refinaria € a maior motivagdo para a aplicacdo de controle avancado em unidades de
destilacdo. Segundo Magalhdes (1994), beneficios com a minimizacdo da degradacdo de
produtos de maior valor agregado podem totalizar milhdes de ddélares por ano com a utilizagao

de estratégias eficientes de controle, a depender do seu porte e sua complexidade.
2.2.7 Transicao de ponto de operacao

Segundo Srivanasan et al. (2005), a transicdo de um ponto de operagdo a outro ocorre
em muitos processos quimicos seja como um fator desejavel ou ndo. Os objetivos de producao
(quantidades de produtos finais com propriedades especificas durante periodos de tempo
determinados) sdo definidos de acordo com as diretrizes de mercado ou condi¢des de seguranca
entre outros.

Porém, em alguns casos, este impacto ndo pode e ndo deve ser minimizado e, portanto,

novos pontos de operacdo devem ser estabelecidos, especialmente quando o interesse
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comercial muda em relagdo a producdo. A coluna de destilacdo deve “migrar’ os valores de
referéncia para o controle da unidade de um ponto a outro. A transicdo durante esta fase deve
ser rapida e precisa. Geralmente isto € conduzido por um sistema supervisério de controle que
ajusta os novos pontos de operacdo. Muitas vezes esta mudanca é realizada baseada em
modelos do processo que consideram a qualidade final dos produtos e a composi¢do da matéria
prima (FRIEDMAN, 1994).

As propostas apresentadas para realizar esta transicdo consistem no desenvolvimento
destes sistemas de controle supervisorios, de tendéncias, estatisticos ou de planejamento da
refinaria (SONG et al., 2002; BHAGWAT et al., 2003, SUNDARRAMAN e SRINIVASAN, 2003;
CHRYSSOLOURIS et al., 2005).

Os pontos apresentados nesta secdo ressaltam a importancia em considerar a dindmica
e as caracteristicas do processo ao aplicar um sistema de controle. Sao necessarios
controladores que sejam capazes de minimizar cada vez mais 0s transientes existentes.
Segundo Deshpande (1985) alcancando-se tal objetivo promove-se uma melhora de qualidade
de produtos por meio da adaptacdo rapida a mudancas.

Do ponto de vista dinamico, € interessante que o controle seja projetado para regular o
processo com sucesso, Ndo somente em um ponto de operagao particular mas também durante
regides de transicdo (KOSANOVICH et al. 1997). Por este motivo € tdo importante entender da
dindmica do processo. A seguir é apresentado o sistema de controle classico de unidades de

destilagéo.

2.3 Sistema de Controle

O controle de uma unidade de destilacdo deve atender trés necessidades basicas:
manter 0 balanco de massa, atingir a qualidade desejada e atender as restricbes do processo.
No primeiro aspecto busca-se manter os niveis na base e no acumulador de maneira que nao
ocorra nem a inundacdo nem o “esvaziamento” da coluna. No controle de qualidade espera-se
garantir a qualidade dos produtos, através de uma ou mais composi¢cdes. Restricdes impdem
limitagdes em virtude da dindmica do processo, como o uso de temperatura, vazdes e pressdes
elevadas ou baixas.

O principal objetivo da destilacdo é separar um dado volume em produtos mais valiosos.
O valor dos produtos depende exclusivamente de sua qualidade. Por isto este € o ponto mais
estudado na operacdo de uma coluna de destilacdo. Porém, o processo também deve ser
rentavel e o controle adequado a operacdo. Dessa maneira, a proposta principal de um sistema

de controle torna-se rejeitar ou minimizar os efeitos das variagdes nao controladas e restabelecer
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a qualidade a um ponto desejado (SEBORG et al., 1989). Ainda, é importante citar a abordagem
de outros autores como Remberg et al. (1994) que afirmam que o controle de uma coluna de
destilacdo deve ser explorado sob cinco aspectos. Sao eles: (1) especificacdo dos produtos, (2)
variagbes na qualidade, (3) recuperacdo do produto, (4) custo das utilidades e (5) praticas de
operacdao. Para atender estes aspectos inUmeras estratégias e técnicas de controle sdo
estabelecidas conforme a dificuldade de um processo de destilacdo em especifico.

Para a definicdo de um sistema de controle adequado é necessario conhecer a dinamica
do processo. O primeiro passo consiste em estudar quais variaveis do processo se deseja
manter em um ponto de operacdo constante e quais podem ser ajustadas dentro de uma faixa.
Além disso, é necessario identificar quais variaveis atuam como perturbacdes no processo.
Conforme indicado por vérios estudos (RADEMAKER et al.,, 1975; REMBERG et al.,, 1994;
SHINSKEY, 1984; BUCKLEY et al.,, 1985; SKOGESTAD, 1992) a maioria das colunas de
destilacdo é tratada como um sistema 5 x 5. As variaveis que se deseja controlar sdo os niveis
da base e do acumulador, a presséo da coluna e as composi¢des das correntes de produto. Para
atender a estas especificacdes, diversas combinacfes de pares de variaveis controladas e
manipuladas (PV-MV) sdo possiveis e algumas sédo apresentadas na Tabela 2.1.

Pares entre varidveis manipuladas do topo da coluna com variaveis controladas da base
da coluna (ou vice-versa) ndo sédo a melhor combinac&o pois reforcam a caracteristica do tempo
morto na coluna de destilacdo (HUROWITZ et al., 2003). Uma condicdo possivel é a operagéo
com as razdes entre correntes. Como j& apresentado, existem cinco correntes principais no
processo de destilagdo fracionada continua: alimentagéo (F), destilado ou produto de topo (D),
produto de base (B), vazdo de liquido no interior da coluna (L) e vazédo de vapor no interior da
coluna (V). Estas cinco variaveis podem ser combinadas em dez razdes, como a L/V, por
exemplo. Segundo Shinskey (1984) e Skogestad (1997), quando é definida a separacao dos
componentes como variavel controlada, a variavel manipulada consiste em qualquer razdo
possivel entre L/D, D/V ou L/V. J& para regular o balanco de massa € necessario fixar razbes
como D/F, B/F ou D/B.

Tabela 2.1 Alguns exemplos de pares de variaveis controladas e manipuladas para uma coluna de destilagéo.

Nome da Controle de Qualidade Controle do balan¢co de Massa
estrutura PV MV PV MV
R-Qcp Composigéo do topo R Nivel do acumulador D

Composicéo da base Q. Nivel da base B

D-Qc Composicao do topo D Nivel do acumulador R
Composicéo da base Q. Nivel da base B

r-Qc Composicéo do topo r Nivel do acumulador D
Composicdo da base Q. Nivel da base B

R-B Composicao do topo R Nivel do acumulador D
Composicéo da base B Nivel da base V

r-ry Composicéo do topo r Nivel do acumulador D

Composicao da base Mo Nivel da base V

Onde: R = vazao de refluxo; r = razéo de refluxo; Q. = calor cedido ao refervedor; r, = razdo de boilup.
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A escolha entre qual par (PV-MV) deve ser usado é realizada com base em quais
variaveis podem ser medidas e controladas com méaxima precisdo. Outro fator decisivo consiste
na interacdo entre as malhas de controle. Em muitos casos, assume-se que a manutencédo da
pressdo e dos niveis (ou seja, 0 balanco de massa) pode ser controlado desconsiderando
interacdes, pois essas sdo mais fracas do que as existentes entre o controle da qualidade dos
produtos da coluna. Assim, o sistema que era 5 x 5, passa a ser considerado apenas 2 x 2
(SHINSKEY, 1996).

Em um sistema de controle cladssico de uma coluna de destilagdo, conforme o
apresentado na Figura 2.5, Rademaker et al. (1975) apresentam cinco variaveis independentes
gue devem ser controladas: presséo, nivel da base, nivel do acumulador, composicao da base e

vazao de refluxo.

Refluxo

>

Produto de Topo

Produto de Base
Figura 2.5 Sistema de controle classico de uma coluna de destilacéo.

Os niveis (base e acumulador) sédo controlados através do ajustes das vazdes de produto
de base e topo respectivamente com o objetivo de manter o controle do balango de massa da
coluna. A pressao é mantida manipulando-se a carga térmica no condensador (BUCKLEY et al.,
1985). Os objetivos da producdo normalmente exigem que o0s produtos sejam entregues com
qualidade. Esta necessidade implica que a composi¢do seja mantida constante (DESHPANDE,
1985). Para tanto sdo ajustadas a carga térmica no refervedor e a vazéo de refluxo.

Uma coluna de destilagéo pode ter como objetivo especificar somente uma das correntes

e esse esquema se denomina controle singular de composi¢do (single-end composition). Ou
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entdo, devem-se controlar as duas correntes de produtos, e neste caso tem-se o controle dual
(dual composition). O controle singular é preferido pois € muito dificil operar a coluna sob
controle dual devido a alta interacdo entre as malhas e outros fatores.

Em muitos casos, o processo de destilagdo precede as etapas finais da producdo de um
determinado composto. Portanto o sistema de controle de uma unidade n&o pode ser visto
isolado e independente do comportamento global da industria. Ou seja, ndo se pode perder de
vista que a coluna é apenas uma unidade da planta, portanto afeta e é afetada por mudancas
operacionais de unidades a montante ou a jusante. Segundo Rys (1984), as perturbagfes as que
0 processo esta sujeito consistem em alteragbes na alimentacdo que podem ser minimizadas
através do controle das etapas precedentes a coluna de destilagao.

O controle de varidveis como pressdo, vazdo e composicdo da alimentagdo e
caracteristicas dos fluidos refrigerantes pode ser realizado através de malhas simples
individuais, ou seja, sem considerar as interacbes entre as variaveis. Porém, o grau de
acoplamento entre as variaveis de algumas colunas € tdo grande que fica dificil ignorar tais
interacdes. Este fato apresenta como dificuldade a manutencédo do processo em condi¢cdo de

estabilidade.

2.4 Minimizacao de transientes

Sistemas de controle de colunas de destilacdo devem operar sob condi¢cdes mdltiplas e o
ajuste destes torna-se um desafio. A formagdo de transientes existe mesmo quando
controladores estdo bem ajustados pois é uma caracteristica intrinseca ao processo.

As propostas atuais para a minimizacdo do tempo de transi¢do presente em colunas de
destilacdo incluem o uso de técnicas de controle adequadas a dindmica do processo.
Especificacdes de produtos mais rigidas e maior exigéncia no controle ambiental associados ao
projeto de unidades cada vez mais integradas, passaram a exigir melhor desempenho destes
sistemas. Com isto cresceram consideravelmente os incentivos econémicos ao desenvolvimento
e aplicagdo de sistemas de controle de alto desempenho para plantas industriais.

O controle preditivo é uma técnica muito utilizada pois permite que haja maior
flexibilidade no controle de mudangcas de carga em colunas de destilacdo. Os estudos
apresentados nesta area consistem em modificacbes para o controle preditivo linear como
sugerido por Brabilla e D’Eli (1992); Doma et al., (1996); Trentacapilli (1997) e Wilkinson et al.,
(1991). Também é importante citar a aplicacéo de controladores preditivos baseados em modelo
(MPC), muito aplicados em colunas de destilagdo devido a sua facilidade de implementacéo com
restricdbes de processo (ABOU-JEYAB et al.,, 2001, FILETI et al.,, 2000; LEE e PARK, 1992;
SCHWARM e NIKOLAOU, 1999; WILLIS et al., 1991). Alguns estudos enfocando o problema de
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transicdo em colunas de destilacdo s@o apresentados através de técnicas preditivas por matriz
dindmica (DMC) (ALPBAZ et al., 2002; MAITI e SARAF ., 1995) bem como controle preditivo
generalizado (GPC) (HAPOGLU et al., 2001).

Em relacdo ao controlador PID a maior dificuldade reside no ajuste dos seus parametros.
Desta forma, as propostas atuais concentram-se em novas formas de ajustes mais flexiveis e
adequadas as caracteristicas do processo em questdo. Alvarez et al. (2000), Adersen e Kimmel
(1989), Hill (2001), Pedret et al. (2002), Shunta (1995), Vermeer et al. (1988) apresentam novas
configuracbes de um controlador PID como auto-ajustaveis ou baseados em observadores de
estado. Estudos com ajuste pelo método de sintese direta (CHEN e SEBORG, 2002), com a
incorporacdo do tempo morto (INGIMUNDARSON e HAGGLUND, 2001) e técnicas de ajuste no
dominio do tempo ou frequéncia (CHANG et al.,, 2002; LU e DALEY, 2001) sdo outras
abordagens atuais. Técnicas que combinam a praticidade do PID com a flexibilidade do sistema
multivaridvel (NOORAII E ROMAGNOLI, 1998; SANDELIN et al.,, 1991; WANG e YU, 1993;
ZHENG et al., 2002) e com controle nao linear (VESTER et al., 1992) sdo exemplos de técnicas
hibridas estudadas.

A abordagem baseada em logica difusa (fuzzy) consiste em uma alternativa interessante
uma vez que o objetivo desta técnica de controle é simular um operador, sendo capaz de
controlar um processo através da traducdo de regras (LU et al., 2001; RAVI et al., 1997,
YAMAZAKI, 1996). Alguns estudos utilizam légica difusa com controladores preditivos (Mahfouf
et al., 2002) ou com compensac¢éao de tempo morto (ZHAO et al. 2002).

Outra alternativa para os problemas apresentados consiste na estratégia de otimizacéo
através de controle 6timo. Alguns estudos abordam estas estratégias em colunas de destilacdo
buscando a otimizagdo no tempo necessario para uma unidade migrar de um estado
estacionario ao outro (LUUS, 2002; SCHRODER, 1999).

No entanto, observa-se que, na maioria dos casos, foram desenvolvidos algoritmos
avancados de controle e ndo técnicas que consideram a dindmica da coluna. Todos apresentam
sua abordagem com acdes de controle centralizadas nas variaveis da alimentacdo, base e topo
de coluna. Assim, ocorre a propagacgéo da acdo de controle por toda a coluna ainda provocando

um elevado tempo de transi¢do para que uma perturbacéo seja minimizada ou compensada.

2.5 AcoOes de Aquecimentos Distribuidos

Duas propostas incentivaram a utilizac&o da acéo distribuida ao longo da coluna: refluxos

circulantes (strippers) e colunas de destilacdo diabaticas. Ambas utilizam calor (cedido ou
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retirado) nos pratos, porém para fins diferentes. Baseando-se neste fato, elaborou-se a proposta

da utilizacédo de pontos intermediarios para controle da qualidade do processo de destilagao.

2.5.1 Refluxos Circulantes

A utilizacdo de refluxos circulantes é muito difundida em refinarias. Segundo Shiskey
(1984), se existem gradientes consideraveis de temperatura ao longo da coluna, havera
mudanca entre calores sensivel e latente das fases vapor e liquido que percorrem a coluna. A
taxa de vapor interna tende a aumentar o seu deslocamento para regides mais frias e a taxa de
liquido tente a migrar para pratos mais aquecidos.

Este desempenho ocorre somente quando longos gradientes estdo presentes, como em
colunas de destilacdo de Oleo cru. Para minimizar este efeito, “trocadores de calor”,
denominados refluxos circulantes, séo inseridos para melhorar a eficiéncia na transferéncia de
calor entre as fases vapor e liquida em pontos especificos da coluna.

Uma coluna de destilagdo de 6leo cru possui cerca de 4 a 6 refluxos circulantes. Estes
pontos estdo associados a retirada de produtos através de saidas laterais da coluna. O controle
aplicado nestas malhas possui o objetivo de apenas manter constante a vazdo do material de
saida, e a temperatura somente é utilizada para caracterizacdo dos produtos, como a

determinacao do ponto de névoa do diesel, por exemplo.

2.5.2 Colunas diabaticas

Paralelamente, a idéia béasica de colunas diabaticas €: ao invés de uma Unica fonte de
calor (refervedor) e uma Unica retirada (condensador), utilizar pontos de troca de calor em cada
prato da coluna. Estes pontos adicionais mantém um perfil particular de temperatura ao longo da
coluna. Segundo Schaller et al. (2001), este perfil é descrito pela teoria denominada equal
thermodynamic distance (ETD) e encontra o minimo de producéo de entropia para o processo de
separacédo de menor ordem para um dado nimero de pratos.

Agrawal e Herron (1998) afirmam que o uso apropriado de refervedores e condensadores
intermediarios pode promover reducdes significativas no custo de operacdo de um sistema de
destilacdo. Baseados nesta hipétese alguns trabalhos tem surgido com o intuito de gerar uma
distribuicdo 6tima de energia em colunas de destilagdo. Muita discussédo existe na literatura a
cerca da economia de energia gerada por estes pontos de aguecimento. Em geral os estudos
abordam analises exergética ou termodinamica (SAUAR et al., 1997; AGRAWAL e HERRON,
1998; SCHALLER et al., 2001; BJORN et al., 2002). No entanto nenhum dos autores utiliza estes

trocadores de calor intermediarios em um sistema de controle.
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2.6 Conclusoes

Neste capitulo foram descritas as principais caracteristicas do processo de destilacao
com énfase na dificuldade de se alcancar um novo estado estacionario ou na rejeicdo de
perturbacées devido as mudancas nas condi¢cdes operacionais. Tais dificuldades decorrem das
caracteristicas intrinsecas do processo e também do fato das acgdes corretivas serem
centralizadas no topo e na base da coluna.

No préximo capitulo descrevem-se os materiais e métodos utilizados no desenvolvimento
deste trabalho.
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Capitulo Il

Material e Métodos

“The important thing in science is not so much to obtain new facts as to
discover new ways of thinking about them.”

Willian Bragg

Este capitulo apresentara a descricdo dos experimentos e simulacdes realizadas para a
execucado da proposta de tese. Um breve relato da unidade experimental e do simulador utilizado
sera apresentado. Também serdo descritos os métodos matematicos empregados e o
tratamento dos dados que foi realizado nos resultados obtidos. Cabe ressaltar que o projeto e o
detalhamento da unidade experimental sera abordado no capitulo IV e a descricdo dos

instrumentos, no capitulo V.

3.1 Introducao

A proposta de controle distribuido por meio do aquecimento nos pratos é uma
abordagem nova e sem referéncias especificas. Neste sentido os métodos adotados nesta
pesquisa foram os largamente citados na literatura de forma a simplificar o trabalho. Ou seja, o
objetivo foi verificar a possibilidade do uso da nova abordagem de controle e ndo incrementar
técnicas, ajustar controladores ou mesmo estudar a separacéao e eficiéncia da coluna.

Foi realizada a opgéo por testes experimentais para estudar o foco do trabalho. Assim,
uma unidade experimental de destilacdo foi construida onde foram realizados experimentos para
a caracterizacdo da dinamica de um sistema de aquecimento distribuido e implementacao desta
estratégia de controle. Em paralelo também foram realizadas simulagdes de forma a auxiliar e

corroborar o trabalho experimental.
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Os materiais utilizados encontram-se instalados no Laboratério de Controle de Processos
do Departamento de Engenharia Quimica e Engenharia de Alimentos da Universidade Federal
de Santa Catarina. Alguns deles foram construidos como parte desta tese e possuem carater
multi-uso, para o desenvolvimento e aplicacao de estratégias de controle de processos.

Os recursos necessarios para a realizacéo desta tese foram parcialmente fornecidos pelo
Programa: PRH-ANP/MCT N° 34: Formacdo de Engenheiros nas Areas de Automacao,
Controle e Instrumentacédo para a Industria do Petréleo e Gés.

Para a execucéo deste trabalho foram conduzidas quatro etapas distintas, ilustradas na

Figura 3.1.
1.

Projeto, Construgao e Instrumentagéo
da Unidade Piloto de Destilagao

Implementacdo de uma | Definigdo das
Estratégia com Acéo N icH raca
Distribuida em uma Ay Cond Goes de Operagéo
Coluna de Destilagao 3
- Experimentos com Agao de
Controle Convencional
4

Experimentos com Agao de
Controle Distribuido

Figura 3.1 Diagrama geral das atividades realizadas para execugéo do trabalho de tese.

Os projetos dos equipamentos e da instrumentacdo da unidade experimental ser&o
descritos com detalhes nos capitulos IV e V, respectivamente. O topico denominado operacao
sera abordado no capitulo VI, e os resultados comparando a proposta distribuida com a
convencional serdo apresentados no capitulo VII. A formulacdo da proposta de aquecimento
distribuida foi primeiramente testada buscando-se avaliar as caracteristicas e condi¢cdes para a
utilizacdo da mesma.

3.2 Experimentos

A conducdo dos experimentos para a comparagdo entre o controle convencional e o
controle distribuido foi realizada sequencialmente conforme apresentado na Figura 3.2. A
primeira etapa compreendeu os testes para avaliar a dindmica da coluna de destilacédo e
verificar as principais perturbacdes. A identificagdo das func¢bes de transferéncia para o
controle do balanco de massa e de composicao (qualidade) foi conduzida através de ensaios em
malha aberta aplicando-se perturbagdes nas possiveis varidveis manipuladas. A etapa de

implementacdo do controle convencional foi realizada testando-se os controladores
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projetados perante perturbacdes na alimentacdo e ajustando-os conforme as caracteristicas do
processo. A fase de identificacdo das fungdes de transferéncia da malhas para uso do controle
distribuido foi realizada de forma similar a anteriormente descrita. Por fim, os experimentos
realizados para a aplicacdo da técnica proposta de controle distribuido foram realizados
aplicando-se perturbac¢des na alimentacdo do processo e testando-se o controle convencional e

o0 controle proposto.

==

Experimentos Realizados

) Aplicagéo da

) S Proposta do Trabalho
1. Caracterizagao da Dinamica do Processo
(Perturbacdes)

2. ldentificacdo das Fungdes de Transferéncia
(Inventério e Composicéo)

3. Implementagdo das malhas de controle
convencional —

4. Anélise de Sensibilidade
(Definicdo dos estagios a serem utilizados)

5. ldentificagéo das Fungdes de Transferéncia
(Controle Distribuido)

6. Aplicagio da Técnica Proposta

Figura 3.2 Experimentos realizados para aplicar a proposta de controle distribuido.

Conforme citado, os ensaios foram realizados na unidade experimental projetada e
construida para esta finalidade. A seguir descrevem-se as condicfes utilizadas durante os

experimentos.
3.2.1 Mistura utilizada

Para validar a proposta desta tese utilizou-se uma mistura de etanol-agua em virtude do
baixo custo e disponibilidade destes componentes e também devido a baixa viscosidade e

facilidade de limpeza que a mistura oferece.
3.2.2 Condicdes Operacionais

Algumas condi¢des operacionais foram definidas para a execuc¢do dos ensaios. Estas
séo resultado das variaveis estabelecidas no projeto, em conjunto com adaptacdes realizadas ao

conduzir-se os primeiros testes. Cabe ressaltar que estas foram alteradas conforme a
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necessidade do experimento. Na Tabela 3.1 é apresentado um resumo das condi¢cdes de

operacéao.

Tabela 3.1 Resumo das condi¢des de operagdo dos experimentos realizados.

Variavel Valor (Sistema Internacional)
Fracao volumétrica de etanol na alimentacdo™ 0,10 a2 0,35
Temperatura de alimentagéo” Subresfriada (~ 80°C)
Vazao volumétrica de alimentacdo 300 L.h*

Press&o no topo da coluna” 1,25 bar

Queda de press&o ao longo da coluna’ 0,25 bar

Razéo de refluxo (R/D) 5-8

Holdup da base” 4L

Holdup do acumulador” 5L

** - estes valores sé@o o0s utilizados no projeto da unidade, porém foram alterados em alguns experimentos.
* - correspondem a dados de projeto e ndo foram modificados ao longo dos ensaios realizados;

3.2.3 Unidade experimental

A unidade, ilustrada simplificadamente na Figura 3.3, representa um processo de
destilacdo a pratos em escala piloto e foi construida em maédulos, permitindo o maximo de
flexibilidade quanto as variaveis de operagcdo e misturas a serem destiladas. Cada modulo
representa um estagio de equilibrio. A unidade opera em regime continuo e, para tanto, existe
um tanque (pulméo), onde é produzida a alimentacdo do processo. E constituida de uma coluna
de destilagcdo, aquecida na base por um trocador de calor a placas e resfriada no topo por um
condensador. O acumulador é responsavel por receber o vapor condensado e assim garantir a
razdo de refluxo necessaria ao processo de separacdo. O tanque pulméo é utilizado para
produzir a alimentagdo da coluna, resultado das correntes de topo e fundo. Dessa maneira o
sistema opera em regime continuo e fechado.

O material utilizado para a construcdo da coluna foi aco inox 304. A coluna possui 13
estagios de equilibrio, construida em mddulos com 0,15 m de altura e 0,20 m de didmetro. Os
pratos sao perfurados (diametro de 0,006 m, com passo triangular). Os valores da altura e
comprimento do vertedouro sédo 0,03 e 0,10 m, respectivamente. Cada mddulo possui um ponto
para medicdo de temperatura, um para a coleta de amostra e um terceiro para a adaptacao do
aquecimento distribuido. Este ultimo foi realizado por meio de resisténcias elétricas projetadas
com poténcia de até 3,5 kW cada.

O refervedor da coluna é do tipo termosiféo vertical. Para tanto, € utilizado um trocador
de calor a placas. Este trocador atualmente opera com temperaturas até 150°C e 10Bar de vapor
superaquecido. Ainda, outro trocador de calor, instalado na alimentacéo, permite o controle da
temperatura desta corrente.

O condensador é utilizado para trocar calor no topo da coluna e, consegiientemente,
produzir uma corrente liquida. Foi construido em aco e utiliza 4gua como fluido refrigerante. O

tanque acumulador é acoplado logo na saida do condensador e recebe a fase liquida com o
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objetivo de garantir a razdo de refluxo necessaria ao processo. Este foi construido do mesmo
material da coluna e possui as dimensdes de 0,20 m de diametro e 0,30 m de altura. O nivel de
liguido acumulado neste equipamento (bem como no estagio da base da coluna) € monitorado

através de um sensor diferencial de presséo.

Acumulador

Produto de Topo [ Bomba Reﬁuxo ‘
{ou Destilado) i

«— Resisténcias Fléncas

Alimentagéo

Produto de Base

Trocador de Calor
Trocador de Calor Refervedor

Alimentagéo

T

Bomba Refervedor

Figura 3.3 llustragédo esquematica dos equipamentos da unidade experimental.

As bombas centrifugas utilizadas sdo responsaveis por alimentar a coluna e o trocador
de calor. Operam com vazéo de até de 600 L.h™. A bomba utilizada para produzir a corrente de
refluxo opera com vazao de até 200 L.h™. Sensores de temperatura do tipo Pt-100 s&o utilizados
para monitorar a temperatura em todos os estagios de equilibrio bem como no tanque de mistura
e acumulador. Sensores de pressdo manométrica na base e no topo juntamente com a
temperatura permitem inferir a composicdo nestes pontos. Cada prato possui uma resisténcia

elétrica para a implementacao do controle distribuido.

3.2.3.1 Utilidades

As utilidades definidas para o processo, disponiveis para operar o equipamento sdo: (1)

vapor — para o aquecimento da base da coluna; (2) agua — para o resfriamento no topo da
coluna, (3) energia elétrica — no acionamento das resisténcias elétricas e para o sistema de
controle e (4) ar comprimido — no acionamento de alguns elementos de controle.

A Figura 3.4 apresenta uma fotografia da caldeira instalada para o fornecimento do vapor
que gera o0 aquecimento na unidade experimental. Este equipamento opera com pressao normal
de 8,5 kgf.cm™ e vazao de 300 kg.h™.
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Figura 3.4 Fotografia da caldeira utilizada para o fornecimento de vapor a unidade experimental: (a) caldeira, (b)
detalhe do combustor e do tanque de retorno de condensado.

Uma fotografia da torre de refrigeracdo é apresentada na Figura 3.5. Esta é utilizada no
resfriamento da corrente de vapor no condensador da unidade experimental. Esta torre opera

com capacidade térmica de 45.500 kcal.h™ e com vazdo méaxima de 3,5 m3.h™.

Figura 3.5 Fotografia da torre de refrigeragao utilizada no sistema de troca de calor.

O compressor utilizado € ilustrado na fotografia apresentada na Figura 3.6. Este opera a
10 kgf.cm™, porém a presséo na linha é reduzida para 7 kgf.cm™, por uma valvula reguladora de

pressao.
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Figura 3.6 Fotografia do compressor utilizado.

Na entrada de cada posicionador ainda foram incluidos outros reguladores que permitem
o ajuste da presséo a aproximadamente 2 kgf.cm™. Foi realizado também o projeto da rede de ar
comprimido com a instalagdo de filtros de forma que os posicionadores recebam ar isento de

Oleo, umidade e sujeira, conforme especificacdo dos fabricantes.
3.2.4 Medida de composicao

Medidas de composicdo foram efetuadas durante os experimentos. Para tanto amostras
eram retiradas dos produtos de base e topo e a quantidade de alcool presente nas mesmas foi

guantificada através de um densimetro para alcoois conforme ilustra a Figura 3.7.

Figura 3.7 Fotografia da medida de composigéo realizada durante os experimentos por meio de um densimetro.

As medidas de composicdo sdo apresentadas neste trabalho em base volumétrica em

funcéo do resultado apresentado pelo densimetro.
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3.2.5 Equipamentos

Os equipamentos que compde a unidade experimental, bem como os utilizados durante

0s experimentos sdo especificados na Tabela 3.2.

Tabela 3.2 Resumo das especificagbes dos equipamentos que compde a unidade experimental.

Equipamento

Marca / Modelo

Especificacao

Valvula de Controle

Valvulas Solendides

Valvulas Manuais

Bomba da alimentagéo
Bomba do refervedor
Bomba do refluxo

Bomba de recirculacéo da
agua no condensador

Resisténcia Elétrica

Variador de poténcia

Trocador de calor do
refervedor
Trocador de calor da
alimentacéo
Transmissor de pressao
manométrica
Transmissor de pressao

diferencial — medicdo de
nivel
Transmissor de pressao
diferencial — medicdo de
vazao

Conversor Fieldbus para
corrente

Posicionador para valvula
de controle
Orificio Integral

Sensor de temperatura

Spirax-Sarco - LEA 31

Spirax-Sarco - D266

Docol - PN40-D15

WEG - MJA4
WEG - MJA4
Schneider - BCR-2000

Schneider - BC-20

CR

Varix - SVMT-15A

Alfa-Laval - M3-FM

Alfa-Laval

SMAR - LD 302

SMAR - LD 302

SMAR - LD 302

SMAR - FI 302

SMAR - FY 302

SMAR

EXPECTRON

% ou 1 polegada, Ar-abre, falha-fecha, tipo
igual porcentagem.

% polegada, Acdo direta, duas vias.

Vélvulas gaveta ou esfera de %» ou 1
polegada.

Poténcia 1HP, 3470rpm.
Poténcia 1HP, 3470rpm.
Poténcia 1/3HP, 60Hz.

Poténcia 3/4HP, 3400rpm.

0-3,5kW.

Controlador de poténcia trifasico do tipo
angulo de fase. Acionamento 1-5V.

Temperatura maxima 150°C, pressdo maxima
10Bar, Volume total 1L.

Temperatura maxima 150°C.;
maxima 10Bar, volume total 0,2L.

pressao
Sensor capacitivo com alcance entre 20,8 @
2500 mbar e precisédo: +/- 0,075% da faixa.

Sensor capacitivo com alcance entre 1,25 @
50 mbar.e preciséo: +/- 0,075% da faixa.

Faixa de operacéo entre 4,17 e 500 mbar e
precisdo: +/- 0,075% da faixa. Com valvula
manifold de 3 vias para calibragéo.

3 canais com saidas 4-20mA.

Alimentagdo de 1,4 a 7Bar e possui sinal de
saida de 0 a 100% da pressdo de
alimentacéo. Agdo dupla. Histerese: < 0,1 %.

Vaz&o maxima 450L.h™

Sensor de temperatura do tipo Pt-100 com
poco termométrico (10cm).
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Equipamento

Marca/ Modelo

Especificacdo

Manémetro

Densimetro

Termdmetro

Filtro de ar comprimido
Reguladora de pressédo da

linha de ar comprimido

Inversor de freqiiéncia

FAMABRAS

INCOTERM

THERMO METER

BEL AIR — FR1200

BEL AIR — FR2400

SIEMENS
Micromaster 420

Tipo bourbon, escala 0 — 1Bar ou 0 — 2Bar.

Alcodmetro do tipo Gay-Lussac e Cartier,
preciséo de 1%.

Termbmetro e crondmetro. Escala -50 a
120°C.

Escala de 0 - 11Bar, com regulagem de
pressao

Escala de O - 11Bar

Rotacdo 3000 min?, 50Hz, e 10s de
desaceleragdo. Equipado com painel SDP
para configuracdo de parametros.

3.2.6 Reagentes

Durante os experimentos foi utilizado alcool etilico hidratado 96° GL fornecido pelo

Laboratorio de Cosmeéticos Imagem Ltda. Alguns resultados de analise deste reagente séo

apresentados na Tabela 3.3.

Tabela 3.3 Resultado de analise do alcool utilizado nos experimentos.

Andlise Especificacdo /Limite Resultado
Formula C,HsO
Massa Molecular 46,07
Identificacéo | Desenvolvimento  de  odor De acordo
idodoférmico e  precipitado
amarelo
Identificacédo Il Desenvolvimento  de  odor De acordo
acetaldeido e coloracédo verde
Residuo nédo volatil Méx.: 0,001g 0,0003g
Densidade (20° C) 0,8050-0,8120 0,8108
Grau Alcodlico (20° C) Min.: 96° GL 97,10° GL
Presenca de metanol Auséncia De acordo
Alcool amilico e outras
substancias néo volateis Auséncia De acordo

carbonizaveis

Implementagéo de uma Estratégia de Controle com Acéo Distribuida em uma Coluna de Destilagdo



Capitulo 11l — Material e Métodos 29

3.3 Simulacgdes

Ferramentas computacionais como software para a simulagdo de processos, Ss&o
extremamente Uteis, uma vez que possibilitam resultados muito préximos do real com relativa
rapidez. Neste trabalho foram utilizadas simulacdes em estado estacionario para a avaliacdo das

condicBes de operacao da unidade e em alguns casos para definir variaveis de projeto.
3.3.1 Simulagdes em Estado Estacionario

As simulacbes em estado estacionario foram realizadas com o auxilio do software
comercial Hysys®'. A Figura 3.8 ilustra a tela de interface do simulador para o processo de
destilac@o. As condicdes operacionais utilizadas foram as mesmas descritas anteriormente para

0 sistema etanol-agua na Tabela 3.1.

3 ESTACIONARIO20% - HYSYS 3.1
File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help

= 2 = T z Enviorment: Case Mar
Dl Cmall =x © oo |4 Wite Stesdy st
R —

H#HE (L0 A 7 #

1 Column: Piloto / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / UNIQUAC - Ideal |Z”E‘E‘

Design Column Name:  |Filoto Sub-Flowsheet Tag |COL1 Condenser

& Total (" Patisl " Ful Reflus
| Connections |
Conderser Eneray Stieam

| Moritor
m Delta P
Spece r+ | [0.0000kFa Ovhd Liquid Outlet
Specs Summary destilada x
Subcooling
Motes Wh-i F cond Optional Side Draws
l f | 060 kPa T Type | Diaw Stage

I S lidSese || < Sheam »>
(Taimentagao | 5_Mar . IJ feem

¢ Shieam »>
20K
2 HebeimiErare s ear

Ur -

Stage Numbering
¢ TopDown & Bottom Up

Edit Traps..

=
Design | Parameters ] Side Ops | Rating | Workshest | Petfomance | Flowsheet | Resctions | Dynamics |

Rt |  DSEEREENNN o Unioie Oulels [ lgnored

00000 kFa [ —

| 0 Delta P Battoms Liguid Olutlet

Delle | ComnEmiorment.. | Run

Figura 3.8 Interface grafica do Hysys®.

Este software foi adotado para realizar simulagbes com:

1. um sistema de hidrocarbonetos para obter o nimero de estagios minimo durante o
projeto da unidade experimental;

2. o0 sistema etanol-agua para alguns estudos do estado estacionario e observacao de
variaveis como a composicao da fase vapor (dificeis de serem mensuradas nos

ensaios experimentais para fins de controle do processo).

' ® marca registrada da Hyprotech Ltda
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3.4 Métodos Matematicos

Varios métodos foram aplicados para a conclusdo dos trabalhos. Uma vez que todas as
técnicas aplicadas sdo extremamente conhecidas, os tOpicos a seguir apenas citam a
metodologia utilizada. Convém ressaltar que existem metodologias mais recentes, porém optou-

se pelas descritas por n&o ser este o foco do trabalho.
3.4.1 |dentificacao das funcdes de transferéncia

As funcdes de transferéncia das malhas de controle utilizadas neste trabalho foram
obtidas a partir do método dos minimos quadrados (SEBORG et al.,, 1989). Conforme
extensivamente estudado na literatura e aceito amplamente, a identificacdo foi realizada através
da aplicacdo de degraus nas variaveis manipuladas. Os resultados foram também comparados

com a resposta obtida a partir do método de aproximacéo gréfica.
3.4.2 Sintonia dos controladores

Para o ajuste dos controladores descentralizados e também para a estimativa inicial do
controle multivariavel foram aplicadas os métodos propostos por Cohen-Coon, ITAE e Zieger-
Nichols (SEBORG et al., 1989). A melhor resposta obtida entre estes trés métodos foi aplicada,
realizando-se em seguida um ajuste fino em experimentos na unidade.

Para o ajuste dos controladores que apresentam interacéo (temperatura do refervedor e
do ultimo prato), foi utilizada a metodologia proposta por Stephanopoulos (1984) realizando-se o

desacoplamento total das malhas.
3.4.3 Analise de sensibilidade

Para a identificacdo dos estagios mais sensiveis e a conseqliente aplicacdo do controle
distribuido foram aplicados os métodos de andlise de sensibilidade sugeridos por Kalid (2005).
Foram utilizados trés dos cinco métodos sugeridos pelo autor: pratos sucessivos, simetria de
sensibilidade e méaxima sensibilidade. Em todos foi utilizada a temperatura como a variavel de
interesse. E importante ressaltar que os métodos podem produzir respostas diferentes. Assim, a

definic&o foi realizada a partir desta analise associada3 as caracteristicas da planta.
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3.4.3.1 Pratos sucessivos

Tomando-se 2 pratos sucessivos, verifica-se a diferenca de temperatura entre 0 mais
acima e o mais abaixo. Este calculo é refeito ao longo de toda a coluna, descendo um prato por
vez. Escolhe-se o prato intermediario que apresentou a maior diferenca, ou seja, o prato sensivel

€ 0 que tem maior variacdo de temperatura entre os pratos.

3.4.3.2 Simetria de sensibilidade

Obtém-se um perfil de temperatura para um determinado valor da variavel manipulada

(foram utilizados a vazdo de refluxo e o calor do refervedor). Os valores nominais destas
variaveis séo alterados a variages positivas e negativas de mesma amplitude. O prato sensivel
€ 0 que apresenta uma resposta simétrica. Esse método diminui problemas com né&o-

linearidades.

3.4.3.3 Maxima sensibilidade

A partir da metodologia aplicada no item anterior € possivel analisar a matriz de

sensibilidade. Ou seja, um gréafico é construido da derivada da temperatura/variavel modificada
em relacdo aos estagios da coluna para a variacdo positiva e negativa. O prato sensivel serd o

que apresentar maior valor da derivada.

3.5 Tratamento dos dados

Alguns perfis apresentados nos resultados deste trabalho foram ajustados por meio de
filtros para eliminar o ruido ou entdo se ajustando uma curva para representar os pontos
experimentais. Optou-se em utilizar tais ferramentas devido ao elevado nimero de amostragens,

0 que pode causar a interpretagéo errdbnea do experimento.
3.5.1 Calculo das derivadas

Para a analise de alguns dados foram calculadas as derivadas das curvas. O
procedimento adotado foi tracar-se a melhor curva com a finalidade de eliminar alguns ruidos

presentes na curva original. Em seguida foi aplicada a derivada nestes pontos.
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3.5.2 Desvio do estado estacionario normatizado

Para a analise de alguns resultados calculou-se o desvio da variavel medida em relacao

ao seu valor no estado estacionario. A equacéo (3.1) apresenta o calculo realizado.

_ (valor no ee. — valor medido)
valor no ee.

erro (3.1)

Onde: e.e. — estado estacionario.

Em seguida, graficos foram gerados a partir destes resultados para avaliar quais das

propostas utilizadas sdo mais adequadas.

3.6 Conclusoes

Neste capitulo foram apresentados os materiais e métodos utilizados no decorrer do
trabalho de tese. Foram descritos os procedimentos utilizados, bem como as ferramentas
matematicas que foram necessarias ao desenvolvimento desta proposta.

No proximo capitulo descreve-se em detalhes o projeto da coluna de destilacéo,
enfatizando-se sua construgdo modular e a possibilidade de operar com a distribuicdo de calor
ao longo dos seus pratos, diferente do que ocorre na configuracdo convencional onde a energia
é fornecida na base da coluna.
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Capitulo IV

Projeto da Unidade Experimental

“The column is the heart of distillation process”

Supelco (Internet)

Este capitulo descreve a unidade experimental de destilacdo. Sao apresentados os
calculos e definigbes realizados para o dimensionamento, o0 projeto de aquecimento nos pratos e
alguns aspectos gerais da construcdo. Obter uma unidade experimental ndo consiste no objetivo
deste estudo. No entanto seu projeto e constru¢do sao considerados como um resultado e sdo

apresentados em um capitulo separado uma vez que foi desenvolvido durante este trabalho.

4.1 Introducao

Segundo Perry e Weissberger (1965), unidades experimentais (ou piloto) sdo construidas
com trés objetivos: preparacdo de produto, demonstracdo de um processo ou aumento de
escala. Neste caso, a unidade foi construida para a demonstracdo de uma nova abordagem de
controle. Compde-se de uma coluna fracionadora de pratos e opera de forma continua. Possui
flexibilidade quanto a adequacdo dos estdgios de equilibrio, permitindo estudar inUmeros
processos de separacdo. E adaptada para a implementac&o do controle distribuido por meio do
aguecimento nos pratos da coluna.

Para o projeto da unidade seguiram-se o0s procedimentos descritos na literatura
(GOMIDE, 1988; HENLEY E SEADER, 1981; RADEMAKER et al. 1975). Foram realizados
calculos para o diametro, altura e dispositivos internos da coluna. Vazfes e outras variaveis
foram calculadas com o auxilio de simulagdes no software Hysys®. Os métodos utilizados serdo

descritos no decorrer deste capitulo.
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Na Figura 4.1 é apresentada uma ilustracdo geral da coluna de destilagdo onde se
observa as sec¢Oes, correntes e alguns equipamentos. As denominac¢des aqui adotadas seréo

seguidas neste documento.

Holdup dos Pratos

Fase Liguida

= A "
angue Acumulacor
(ou Acumulador )

Produto de Topo (ou Destilaclo - D)
Fase Vapar

Sepdo de Retficagdo

Secdo de Esgotamento
¥
h ik

Condensado Alimertacdo (F)
@ |

‘Wapor
B P.

Trocador de Calor
Alimertacdo

Boil Refiuxo Interno - Wi
Holdup da Base r oilup (ou Reflxo Interna - Vi)

Refervedor

.
Condensado

Produtn de Base (B .
& (B) L Vapor

Figura 4.1 llustra¢é@o dos equipamentos e correntes de uma coluna de fracionamento.

A seguir sdo apresentados os calculos realizados e dados de projeto dos equipamentos

gue compde a destilagdo.

4.2 Dimensionamento

Nesta segdo serdo descritos os calculos realizados para a definigdo do niamero minimo
de estagios, razao de refluxo, didmetro e altura da coluna, dispositivos internos e outros. As
unidades apresentadas nas equacgdes estdo no sistema inglés em virtude de algumas constantes

incorporadas nas mesmas.
Também sdo abordados os dados do projeto de equipamentos como o refervedor,

condensador e detalhes dos pratos da coluna.
4.2.1 Numero minimo de estagios

O primeiro passo para o dimensionamento de uma coluna de destilagdo € o célculo do
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namero minimo de estdgios de equilibrio. Para tanto é necesséario definir a mistura a ser
processada. Como o objetivo deste processo € multipropésito em relacdo a carga, foram
utilizadas trés misturas: (1) etanol e agua, (2) isbmeros de butanol e (3) uma mistura de
hidrocarbonetos (hexano, heptano e octano). As condigBes de purificagdo do produto foram
definidas conforme a exigéncia dos métodos empregados para o calculo do nimero minimo de
estagios. Este parametro foi entdo calculado para cada uma das misturas e o resultado final foi
definido com base na compilacdo dos resultados individuais.

O método mais empregado para o calculo de estagios tedricos para misturas binarias é o
de McCabe-Thiele (KING, 1980). Calculos mais rigorosos s80 necessarios para sistemas
multicomponentes. Uma forma simplificada de realizar esses calculos é obter o nimero minimo
de estagios em simuladores comerciais, como 0 Hysys® (TALAVERA, 1999). Este método
chama-se de nimero de estagios minimo pratico e é definido como o0 menor nimero de estagios
de equilibrio com o qual uma coluna pode operar nas condicdes desejadas (MACIEL, 19892
apud TALAVERA, 1999).

O resultado obtido para a mistura de etanol e agua indicou o ndmero de 5 (cinco)
estagios tedricos minimos para realizar a separacdo desejada. Este parametro para a mistura de
isdbmeros de butanol foi 4 (quatro) e para a alimentacdo de hidrocarbonetos foi 6 (seis). Dessa
maneira, utilizou-se o valor de 6 (seis) estagios tedricos como base para os calculos de projeto
da coluna. O prato de alimentagdo foi determinado através do método de numero de estagios
minimo pratico e obteve-se como resultado o prato 4 (quatro) analisando-se a quantidade de

calor necessaria ao refervedor de acordo com o ponto de alimentacgéo.
4.2.2 Numero de estagios reais e altura

O numero de estagios reais foi calculado através da equacao (4.1), para eficiéncia global
da coluna de 51%. Este valor de eficiéncia é recomendado por Gomide (1988) para um sistema
de hidrocarbonetos e este sistema foi utilizado por ter apresentado o maior nimero minimo de

estagios teoricos. Obteve-se um valor de 13 estagios reais.

Na - (4.1)

Onde: N, = nimero de estagios reais;
N = nimero minimo de estagios tedricos;

n, = eficiéncia global da coluna;

2 Maciel, M. R. W, PhD Thesis, Department of Chemical Engineering, University of Leeds, England, UK, 1989
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O célculo da altura da coluna depende do espacamento minimo entre os pratos. Esse
espacamento é fungédo do coeficiente de inundagdo da coluna. Segundo Gomide (1988), um
espacamento adequado entre os pratos (para uma mistura de hidrocarbonetos) é em torno de
0,15 m. Ainda, de acordo com Kister (1992) o espacamento entre pratos pode variar entre
0,15m e 0,7m para colunas industriais. Para definir este parametro, o principal fator
considerado é o custo entre a altura e o didmetro da coluna. Espacamentos muito grandes
aumentam a altura da coluna, porém, reduzem o diametro. O espacamento adotado foi de
0,15 m em virtude da limitag&o inicial de espaco fisico.

Com este dado, a altura da coluna foi calculada conforme a equacdo (4.2). Cabe
ressaltar que € necessario acrescentar 10 a 20% da altura da coluna para a adaptacdo dos

extremos da coluna (base e topo). A altura total da coluna e extremos resultante foi de 2,4 m.

H=N,AH, +AH, 4.2)

Onde: H = altura da coluna (ft);
Na = niUmero de estagios reais;
AH; = espagamento entre os pratos (ft);

AH, = altura necesséria para adaptacédo dos extremos da coluna (ft);
4.2.3 Diametro

O diametro do prato é determinado primordialmente pelo volume da fase gasosa que
passa pela torre. Assim, para determinar o didmetro da coluna, o primeiro passo € estimar a

massa especifica da fase vapor, conforme a equagéo 4.3.

MP

Pi = R +460) “3

Onde: p, = massa especifica da fase vapor (Ib.(ft3)'1);
M = massa molecular da mistura (Ib.lbmol™);
R = constante dos gases ideais (psia.ft3.(lbm0I.R)'1);
T = temperatura do prato (F);

P = presséo no prato (psia)

A velocidade do vapor (equacédo 4.4) e a area de borbulhamento (equacdo 4.5) sdo
definidas como uma porcentagem da taxa de inundacdo expressa como fator-F (F-factor),
dependente da massa especifica da fase vapor e do espacamento entre 0s pratos. Segundo

Douglas (1988), o fator F a ser utilizado é igual a 0,66.
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U= F — factor @.4)

N

Onde: p, = massa especifica da fase vapor (Ib.(f*)™);
u = velocidade da fase vapor (ft.s™);

F-factor = expressao da taxa de inundagao

o MV “s
3600, U

Onde: p, = massa especifica da fase vapor (Ib.(ft3)'1);
u = velocidade da fase vapor (ft.s™);
Sy = area de borbulhamento (ftz);
M = peso molecular da mistura (Ib.lbmol™);

V = corrente da fase vapor (Iomol.h™);

E o didmetro interno da coluna pode ser calculado através da equacdo (4.6). O valor

encontrado foi de 0,20 m.

(4.6)

Onde: D; = diametro interno da coluna (ft);
S, = area de borbulhamento (ft%);

fp = fracdo da area do prato destinada ao vertedouro;

4.2.4 Razao de Refluxo

A literatura recomenda uma razéo de refluxo 6tima (Refluxo/Destilado) entre 1,1 e 1,4
(Deshpande, 1985). A razao de refluxo adotada para os calculos do projeto da unidade foi 1,1

para hidrocarbonetos e 1,3 para o sistema binario adotado.

4.2.5 Pratos

Deshpande (1985) recomenda que a espessura do prato deve ser de 0,05 m, altura do
vertedouro de 0,05 m, e comprimento de 0,15 m. O didmetro dos furos sugerido é de 0,006 m,
com passo triangular. Estes valores foram adotados para o dimensionamento do prato e o

desenho de projeto pode ser visualizado no Apéndice B.
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4.2.6 Mddulos

Neste trabalho, por definicdo, cada mdédulo corresponde ao espacamento entre dois
estagios de equilibrio. O projeto do moédulo padréo inclui as entradas para a resisténcia elétrica
(utilizada como instrumento que compde o controle distribuido), a saida da coleta de amostra e a
entrada do sensor de temperatura. O tamanho utilizado para estes orificios foi o recomendado
por Wasylkiewicz (1999) e altura de cada médulo é de 0,15 m, valor este correspondente ao
espacamento entre os pratos. O modulo de alimentacéo e o do Ultimo estagio apresentam uma
entrada adicional além das ja indicadas, para a introducdo da mistura a ser destilada e do
refluxo, respectivamente. O desenho de projeto destes mddulos é apresentado no Apéndice B.

Em relacdo aos vertedouros definiu-se o uso intercalado dos mesmos, ou seja, ora o
vertedouro se encontra a direita, ora a esquerda. Dessa forma a passagem das correntes fica

conforme é ilustrado na Figura 4.2.

Yertedouro
(Weir)

Canal de Descida
(Downcomer)

Holcup
do prato
Liguico

Figura 4.2 llustrag&o da disposi¢do dos vertedouros dos pratos da coluna.

Segundo Kister (1992) a principal consideracdo para a introducdo de uma corrente
liguida na coluna é encontrar aspectos hidraulicos adequados na area de entrada. O projeto
destas entradas foi realizado com base nas indica¢fes do autor e o arranjo definido resultou em
uma combinacgdo entre custo e necessidade. Consiste no “falso downcomer” e é indicado para
correntes que possuem liquido e vapor misturados. Este tipo de arranjo promove boa distribuicao
do liquido sem provocar descontinuidades e com a flexibilidade de orientagdo quanto ao ponto
de entrada. Na Figura 4.3 é apresentada a ilustracdo destas entradas em vista superior do prato

e interior na coluna.
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Area ativa do prato

Distribuidor

Figura 4.3 llustracéo da entrada de refluxo — vista superior e interna.

O projeto dos distribuidores utilizados nas correntes de refluxo e de alimentacéo foi
realizado conforme Kister (1990). Apesar de indicados para utilizagdo em colunas com didmetros
grandes, este dispositivo foi instalado com o objetivo de eliminar problemas decorrentes da
introducdo de vapor na corrente. Se o liquido ndo foi espalhado igualmente no prato, essa ma

distribuicdo serd transferida para os pratos abaixo da alimentagéo (ou refluxo).

Resumidamente, na Figura 4.4 é apresentada uma visualizagdo geral do encaixe entre
0s modulos com as vistas das entradas descritas no mddulo, e apresentagdo do médulo de

alimentacao e do topo.

Mddulo de Topo
.. L d
Modulo Padrdo i

Coleta de
Amostra

Encaixe

M

Entraclas
(Alimentagdo)

Figura 4.4 Visualiza¢éo geral dos médulos da coluna ilustrando a montagem e disposicao interna dos

equipamentos.

Apenas o0 médulo da base ndo seguiu as dimensfes adotadas em virtude da

necessidade de parametros especificos para promover a entrada da fase vapor na coluna.
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4.2.7 Refervedor e secao da base

Para o correto dimensionamento da base da coluna é necessario evitar interacdes
desfavoraveis entre os dispositivos internos e estabelecer a hidraulica adequada. E
extremamente relevante o espacamento entre o primeiro prato e o nivel do liquido da base. A
entrada do retorno do refervedor (boilup) nunca deve estar situada abaixo do nivel do liquido. O
espaco entre o nivel da base e o boilup deve ser suficiente para nao promover turbuléncia e o
arraste de liquido ao vapor.

Estes aspectos estdo demonstrados na Figura 4.5 com as dimensdes recomendadas
pela literatura e utilizadas neste projeto. Também, indica-se que a entrada do boilup deve ser
paralela ao nivel da base e de preferéncia ndo direcionada diretamente a este. Assim, foi
instalado um dispositivo conforme descrito anteriormente porém, apenas com saidas superiores,
de forma que o vapor ascenda diretamente ao primeiro prato. O refervedor proposto € do tipo
termosifdo vertical com circulagcéo forgcada e para tanto, faz-se uso de um trocador de calor a

placas para o fornecimento de calor. Na Figura 4.6 € ilustrado este tipo de refervedor.

T 30cm
l 24cm

Entrada do vapor
(boilup)

Nivel M&ximo ——p

Nivel Normal —»

l Saida para o trocador de calor

Figura 4.5 Dimens@es utilizadas para o projeto do médulo do refervedor.

Trocador
de Calor
Refervedor

Boil up

Holdup da Base & Vapor

Produto = il | 5 ' # Conde
do Fundo M-

Figura 4.6 Refervedor projetado: termosifao vertical.
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4.2.7.1 Trocador de calor

O trocador de calor utilizado foi projetado para suportar uma pressdo de 10 kgf.cm™.
Consiste em um trocador de calor a placas (Alfa Laval), e possui uma area de troca térmica igual

a 0,26 m®. Recebe vapor superaquecido da caldeira com vazéo de 300 kg.h™.
4.2.8 Condensador

Utilizou-se um condensador do tipo horizontal “in shell”. O condensador definido foi do
tipo total, ou seja, todo o vapor de mistura é condensado. Uma parte retorna a coluna como
refluxo e outra parte consiste na corrente de produto de topo. Agua e vapor de mistura circulam

em contracorrente. A area de troca térmica é igual a 0,15 m?.

4.2.9 Particularidades de algumas tubulagoes

Algumas tubulacBes exigem certas particularidades para o correto funcionamento da
unidade. E necessario garantir que haja um comportamento hidraulico adequado a fim de evitar
instabilidades ou danificar os equipamentos.

Em algumas colunas, particularmente as menores, o condensador é situado acima da
coluna, e as correntes de refluxo e produto de topo podem ser com escoamento por gravidade.
No caso dessa unidade, foi estudada uma forma de projetar este estagio da coluna, evitando
algumas situac¢des como fluxo reverso do vapor pela linha de refluxo, ou a interacao entre a linha
de destilado e refluxo. A alternativa proposta foi baseada nas recomendacdes de Kister (1990).
Na Figura 4.7 é apresentada uma ilustracéo da linha de refluxo, com um tubo em U construido
na propria linha, de maneira a evitar a passagem do vapor e por conseqiiéncia a dificuldade de
escoamento do liquido do refluxo.

‘ 1% Condensador

| 4 Refluxo

L]

Figura 4.7 Linha de refluxo com tubulagéo em U.

Na Figura 4.8 sao ilustradas as saidas do vaso acumulador, construidas separadas com
a finalidade de evitar a interagdo entre as linhas de destilado e refluxo. Assim, a corrente de
destilado escoa por gravidade até tanque pulmdo, enquanto a de refluxo é bombeada para
dentro da coluna.
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Condensador
| Refluxo
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Figura 4.8 llustracdo das linhas de refluxo e produto de topo saindo do vaso acumulador.

A especificacdo dimensional da coluna foi testada através de simula¢des com o interesse
de observar o comportamento do processo com os dados projetados para a unidade
experimental. O ajuste das dimensfes foi realizado levando-se em conta a analise dos

resultados das simulacdes estacionarias e transientes.

4.3 Aquecimento Distribuido

O projeto do aquecimento distribuido foi realizado com o auxilio das simulacdes para as
misturas multicomponentes citadas. A base para o célculo adotada foi a substituicdo de parte ou
do total do calor do refervedor por um ou mais pratos. Foram realizadas simula¢des utilizando-se
o software comercial Hysys com os dados projetados da unidade, e o calor obtido no refervedor
foi distribuido nos pratos da coluna. Foi estudada a influéncia deste valor na separacdo e no
estado estacionario final obtido (sem a aplicacdo de controle de processos). Observou-se que 0
a introducédo do calor em um estagio da coluna nao altera a composicao final dos componentes.

Durante a execugdo deste projeto optou-se por trabalhar com resisténcias elétricas.
Porém, cabe ressaltar que esta proposta pode ser estendida a troca de calor no interior do prato
através de trocadores de calor ou condensadores. O valor adotado para o aquecimento foi de até
3,5kW para cada resisténcia. Este foi definido com base em simulacdes preliminares
(MARANGONI, 2003) onde foi identificado o numero de pratos para a distribuicdo do
aguecimento com as misturas estudadas para o projeto da coluna. O calor no refervedor foi
dividido entre estes estagios e o valor de 3,5KW foi encontrado. Assim, a poténcia das
resisténcias elétricas foi definida com base na possibilidade de distribuir toda a carga térmica da

coluna nos pratos.
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4.4. Construcao

Neste topico serdo apresentados alguns aspectos a respeito da construcdo da unidade
experimental. Algumas etapas que foram necessarias cumprir para concluir o projeto também
sdo apresentadas.

4.4.1 Aspectos mecanicos

A definicAo do material de construcdo deve ser realizada com cuidado para evitar
problemas futuros de corrosdo ou danificar os equipamentos internos, vazamentos, dificuldades
de manutencdo e a exposicdo de perigos aos operadores. Alguns dos fatores que devem ser
levados em consideracdo para a escolha do material de construcdo consistem na
compatibilidade com os produtos quimicos processados, custo, taxa de corrosdo e outros. O
material utilizado na construcdo da unidade foi 0 ago inox 304.

Nas Figuras 4.9, 4.10 e 4.11 sao apresentadas fotografias dos pratos e médulos que
compde a coluna. Na Figura 4.12 sdo mostrados 0s equipamentos da parte superior da coluna e
na Figura 4.13 uma fotografia do trocador de calor. Por fim, na Figura 4.14 é apresentada uma

visdo geral da unidade experimental.

Figura 4.10 Vistas superior dos médulos com detalhamento do prato (a) Normal, (b) Com resisténcia elétrica
para o aquecimento distribuido.
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Figura 4.12 Parte superior da unidade com vista interna do condensador e externa deste equipamento e do

acumulador.

Figura 4.13 Fotografia do trocador de calor utilizado no refervedor da coluna de destilagéo.
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Figura 4.14 Fotografia apresentando a vista geral da unidade de destilagao.

4.4.2 InstalagOes

Foram providenciadas instalacdes adequadas para suportar a unidade experimental.
Para tanto, uma estrutura metdlica foi projetada e construida de maneira a abrigar os

instrumentos e equipamentos que a compde.
4.4 .3 Isolamento da coluna

O isolamento foi realizado com fibra de vidro de acordo com as recomendagdes de Perry
e Weissberger (1965) e recoberto com manta de aluminio para reforcar a barreira térmica. Na

Figura 4.15 é mostrada uma fotografia da coluna com e sem isolamento térmico.
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Figura 4.15 Fotografia da coluna sem isolamento (a) e com isolamento térmico (b).

A funcdo do isolamento da coluna e de tubulagbes é prevenir a excessiva condensacao
de vapor nas paredes da coluna devido a troca térmica com o ambiente. Com isso, minimizam-
se as perdas para o ambiente, o refluxo interno é reduzido e a capacidade de vapor é

aumentada.

4 .4 4 Utilidades

Durante a constru¢cdo da unidade experimental observou-se a necessidade de novos
equipamentos e ampliacdo das instalacdes existentes para o fornecimento do sistema de
aquecimento e refrigeracdo da destilacdo. Assim, uma das atividades realizadas durante a
execucgdo deste trabalho consistiu no projeto e definicdo de uma caldeira alimentada por gas
liquefeito de petroleo. Fez-se necessario contratar 0S servicos e supervisionar o projeto de
instalagbes adequadas para a casa de caldeira e de gases. Nas Figuras 4.16 e 4.17 séo

apresentadas as fotografias da casa da caldeira e da casa de gases.

Figura 4.16 Fotografia da casa da caldeira.

Implementacéo de uma Estratégia de Controle com Agao Distribuida em uma Coluna de Destilagdo



Capitulo IV — Projeto da Unidade Experimental a7

Figura 4.17 Fotografia da casa de gases.

4.4.5 Sistema de Seguranca

Foi providenciado um sistema contra incéndio, aterramento adequado e valas de
contencdo de vazamentos, com 0 objetivo de garantir a seguranca da planta em caso de

acidentes.

4.5. Conclusoes

Neste capitulo foi descrita a unidade experimental projetada, a qual permite operar com
diferentes tipos de mistura e possui flexibilidade para testes de inUmeras estratégias de controle.
Esta é flexivel o suficiente para permitir ensaios de processos de destilacao de colunas de pratos
e de recheio, bem como para operar com um nimero diferente de estagios.

A unidade de destilacdo apresenta algumas vantagens como a adaptacao de outros tipos
de pratos, como valvulados, por exemplo. Da mesma maneira, sua construcdo em modulos,
permite a ampliacdo ou redu¢do do nimero de estagios de equilibrio, permitindo a operacdo com
outros tipos de cargas. O refervedor, por ser constituido de um trocador de calor a placas,
possibilita a inclusdo de placas refletindo no aumento da capacidade térmica do mesmo. Sua
construcdo em ago inox permite a operagdo com pressédo e também com a introduc¢éo de vapor
de agua dentro do equipamento.

No préximo capitulo sera apresentada a descricdo da instrumentacdo e sistema de

controle da unidade experimental.
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Capitulo V

Instrumentacao e Controle

“If you do not know where you are going, any path will do.”

Ditado popular

Neste capitulo sdo descritos a instrumentacdo e o sistema de controle da unidade
experimental. Sao apresentados detalhes dos equipamentos adquiridos e utilizados e sera
apresentada a abordagem de controle com acado distribuida. Também sdo apresentadas as
caracteristicas da rede fieldbus, do controlador l6gico programavel e do software supervisoério
que compde a instrumentacéo da destilagéo.

Da mesma maneira que o capitulo anterior este ndo consiste do objetivo principal do
trabalho. Porém também é apresentado separado por se tratar de um diferencial em virtude da

tecnologia envolvida.

5.1 Introducao

Manter o processo de destilagdo em um ponto desejado exige sistemas de controle
flexiveis para eliminar perturbacdes de diversas naturezas como mudangcas econdmicas ou
perturbag6es locais. Conforme j4 abordado neste documento, existem diversos estudos voltados
para a aplicacdo de algoritmos de controle em destilacdo. No entanto, a maioria ndo considera a
dindmica da unidade. Da mesma forma, existem diversas combinac¢des para compor as malhas
de controle do processo. Durante este trabalho, foram utilizados os pares de variaveis
controladas e manipuladas ja extensivamente estudados e que portanto apresentam um bom
desempenho.

Outra premissa na instrumentacdo de processos € o estimulo da introducdo de novas

tecnologias por meio da implementacdo dos chamados instrumentos inteligentes — fieldbus.
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A necessidade de ter um controle preciso nos equipamentos em industrias € decorrente
da grande projecdo destas empresas, buscando-se sistemas de controle mais seguros e
eficientes, com demanda pequena de custos e manutencdo. Hoje, procura-se cada vez mais
instrumentos inteligentes que possam monitorar um processo de forma automatica e eficiente
(THOMESSE, 1998). Com a evolugdo dos controladores, surge a tecnologia fieldbus, cuja
aplicabilidade esta baseada na integralizacdo de elementos simples ao nivel de chdo de fabrica.
Consistindo em uma rede para o0s instrumentos utilizados no processo de automatizacdo, esta
tecnologia de comunicacao possui a finalidade de distribuir a aplicagdo do controle, através de
rede industriais (BENTLEY, 1995).

Para compor a instrumentagdo e o sistema de controle da unidade de destilagdo, foi
definida a utilizacdo de instrumentos inteligentes com o protocolo de comunicacdo
FOUNDATION fieldbus. Estes equipamentos foram adquiridos por meio de uma parceria entre a

empresa SMAR Equipamentos Industriais e a Universidade Federal de Santa Catarina.

5.2 Projeto do Sistema de Controle

A configuracdo de controle local definida para coluna de destilacdo foi realizada com
base nas consideractes citadas ao longo deste documento e nos estudos de Nooraii et al.
(1999). Os autores vém desenvolvendo alguns trabalhos com uma coluna de destilag&o piloto
para separagdo de etanol e 4gua, cujas caracteristicas sdo proximas as da unidade projetada.
Foram definidas as malhas de controle apresentadas na Figura 5.1. Sdo estas:

(1) controle do nivel da base através do ajuste da vazéo da corrente de produto de fundo;

(2) controle do nivel do acumulador por meio da manipulacédo da vazdo do produto de topo;

(3) controle da vazéo da alimentag&do em fungéo do ajuste da vaz&o desta mesma corrente;

(4) controle da temperatura de alimentagdo através do ajuste das vazdes de fluido no trocador de
calor deste estagio;

(5) controle da temperatura do Ultimo prato por meio da manipulacdo da vazéo de refluxo;

(6) controle da temperatura do refervedor através do ajuste da vazao de vapor no trocador de
calor deste estagio;

(7) controle da temperatura de estagios pré-definidos da coluna através do ajuste de poténcia
dissipada na resisténcia elétrica no prato.

Todas estas malhas sao instrumentadas em fieldbus, acrescidas da aquisicdo e
indicacdo da vazao das correntes de base e topo e das pressfes nestes mesmos estagios. As
temperaturas de todos os pratos, refervedor, acumulador e alimentacdo sdo adquiridas pelo
controlador légico programavel. Estas sdo utilizadas no estudo dindmico do controle distribuido.

As pressbes sdo monitoradas para garantir o bom funcionamento do equipamento. A leitura
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destas variaveis nos estagios extremos da coluna também permite estudos de inferéncia de

composigao.
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Figura 5.1 llustracé@o geral das malhas de controle implementadas.

E importante observar que estas malhas s&o uma proposta atualmente implementada,
porém, existe a possibilidade de se operar com outras, bem como de instalar novos

instrumentos, com a facilidade oferecida por um sistema fieldbus.

5.3 Definigcao dos Instrumentos

Foram adquiridos 15 instrumentos inteligentes da linha system 302 que, conforme o
sistema de controle definido, integram as malhas de controle distribuidos em quatro canais. Séo

estes: 6 (seis) posicionadores para as valvulas de controle — FY302, 2 (dois) sensores de nivel —
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LD302 (base e acumulador), 3 (trés) sensores de vazdo — LD302 (correntes de alimentacgéo,
base e topo), dois sensores de pressdo manométrica — LD302 e 2 (dois) conversores fieldbus
para corrente — FI302.

Cada instrumento recebeu uma denominacao (tag) de acordo com as normas ISA. Todos
possuem como sinal de entrada o protocolo digital fieldbus FOUNDATION (31,25 kbit.s™).
Podem ser configurados por ajuste local ou pelo software de configuracdo e ainda possuem
indicador local (Ilcd de 4 digitos). Na Figura 5.2 é apresentado um fluxograma ilustrando os
equipamentos, sensores e atuadores, com suas respectivas tags. O fluxograma completo

incluindo véalvulas manuais é apresentado no Apéndice C.

Produto de lopo

e
{iray
],
5

Produle: de fundo

% Produig de topo

l Trocador de calor
P Almentacan

Trocadar de calor
Refervedar

Figura 5.2 Instrumentag&o da unidade experimental.

Ainda compdem a instrumentac¢éo da unidade vélvulas solendides, sensores discretos de
nivel, sensores de temperatura e inversores de freqiiéncia (instalados nas bombas do refervedor

e alimentac&o).
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5.3.1 Projeto do controle distribuido

O projeto da instrumentacdo do controle distribuido compreendeu a definicdo das

resisténcias elétricas e dos instrumentos que realizardo o acionamento das mesmas. Conforme

ja abordado anteriormente, cada resisténcia possui uma poténcia de até 3,5 KW. As malhas séo

entdo compostas por estas que sdo acionadas por variadores de poténcia. A converséao do sinal

(e a consequiente introducao destes equipamentos nas malhas de controle) é realizada através

de um conversor fieldbus para corrente. Podem ser utilizados seis controladores de poténcia

cada um acionando duas resisténcias (com exce¢do de um, que aciona trés). Dessa maneira

foram definidos conjuntos de selecéo, ilustrados na Figura 5.3. A sele¢do entre qual malha sera

utilizada pode ser realizada localmente através de um painel ou via supervisorio. A sequéncia é

ilustrada na Figura 5.4.

] Selecao de Pratos

Selegéo 1 Selecéo 3

o (ot J@ o (rows J@  © (o] (@)
C[Cpeez )®] o (Pewr @ o (rmen] @

Selegédo 2 Selegdo 4

e @ O Cres J@® - Ceees @
(e o Cews J® - [eaen) @

®

Figura 5.3 Critério de sele¢&o do prato para a utilizagdo do controle distribuido.

[¢ Selegao do Prato

l
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®

Variador de Poténcia

L RR.

Figura 5.4 Sequéncia da aplicacédo do controle distribuido.
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Quando a selecdo € realizada no supervisério, a mesma € executada pelo
intertravamento executado pelo software. Quando a selegdo é realizada através do painel, o

usuario ativa um contactor fazendo assim a escolha mecéanica de qual resisténcia serd utilizada.

5.3.2 Descrigao dos sensores

Estes elementos sdo necessarios para converter a magnitude da variavel do processo

(pressao, temperatura, nivel, etc) em um sinal que possa ser enviado ao controlador.

5.3.2.1 Temperatura

Os sensores de temperatura utilizados na unidade experimental sdo do tipo Pt-100. Foi
necessario definir a dimenséo e posicdo do sensor em relacdo a coluna de destilagdo. Foram
adquiridos sensores com 0,10 m de comprimento. Esta medida permite que o0 sensor seja
instalado na se¢do com maior volume de liquido no prato. Na Figura 5.5 é apresentada uma

fotografia do sensor de temperatura.

.iﬁ'————

Figura 5.5 Fotografia do sensor de temperatura utilizado.

Para garantir a qualidade do sinal, o sensor é envolvido por éleo mineral sob o pogo. O
poco consiste em um receptaculo metalico, rosqueado com o objetivo de proteger o bulbo de

medic¢ao quimica.

5.3.2.2 Pressao

As medicdes de vazéo e nivel da unidade de destilacdo sao obtidas a partir de sensores

diferenciais de pressao. Na Figura 5.6 € apresentada a fotografia do sensor para a medi¢do do
nivel. Os instrumentos de medicdo de nivel possuem 3 valvulas manifold, as quais evitam
avarias na cépsula do instrumento durante a instalacéo e remocao do mesmo. Funcionam como
vélvulas de equalizacdo nos dois lados do diafragma e sao utilizadas geralmente na calibracao
do equipamento.

As vazdes (alimentagdo, produto de base e topo) sdo medidas por meio de um orificio
integral. Estd acoplado a um sensor diferencial de pressédo com célula capacitiva que produz o
resultado final desejado. O sensor diferencial de pressdo para medi¢do de vazao € ilustrado em

uma fotografia na Figura 5.7 e na Figura 5.8 é apresentada a ilustracéo do orificio integral.
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Valvula Manifold

Tomadas de pressao

Figura 5.6 Fotografia do sensor diferencial de pressado para medic¢éo do nivel.

Sensor diferencial Orrificio

Figura 5.7 Fotografia do sensor diferencial de pressdo para medi¢do da vazao.

Orificio Tubulacédo Célula

Figura 5.8 Fotografia do orificio integral (a) tubulagdo com e (b) sem o orificio, (c) ilustrando a célula de

medi¢&o).
5.3.3 Descrigao dos elementos finais de controle

O controle das variaveis do processo da unidade de destilacéo é realizado basicamente
de duas formas: através de poténcia dissipada em uma resisténcia elétrica instalada no interior

do equipamento, ou através da variacdo de vazdo de liquido em uma corrente (valvulas).

5.3.3.1 Valvulas de controle

As valvulas adquiridas para compor a instrumentacdo da unidade possuem
comportamento igual porcentagem do tipo ar-abre, falha-fecha. As exce¢des consistem nas
valvulas utilizadas para o controle dos niveis. Para conferir seguranca no caso de falha estas sdo

do tipo ar-fecha, falha-abre.
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Os posicionadores adquiridos possuem um sistema de diferenga de potencial elétrico na
presenca de um campo magnético, que promove o deslocamento entre a haste da valvula e este
atuador, chamado sensor de posi¢éo por efeito Hall (ilustrado na Figura 5.9). Por ndo possuir

contato fisico, este sistema confere elevado desempenho e operagao segura.

Haste

Sensor Hall

Posicionador

valvula.

Nestes instrumentos existe ainda um controlador Proporcional-Integral (PI) interno de
posicionamento da véalvula. Fazendo uma analogia com um diagrama de blocos de um controle
classico, obtém-se a estrutura apresentada na Figura 5.10. Desta forma, o Pl do posicionador
recebe o valor de referéncia (SP), que é o valor de controle do bloco PID. Esta € uma condi¢éo

de operacao entre os blocos da rede fieldbus e ndo uma escolha do operador.

MVer PI
PID — Valula Processo
+ inteme

MV

Figura 5.10 Analogia de um diagrama de blocos com os blocos funcionais fieldbus para o controle local (Fonte:
Pasetti, 2005).

Por fim, na Figura 5.11 é apresentada a fotografia frontal das vélvulas com
posicionadores.

Nl '“__ﬂ

Figura 5.11 Fotografia dos posicionadores das valvulas de controle (Vista frontal).
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5.3.3.2 Conversor de corrente fieldbus

Este instrumento € um conversor de sinal digital FOUNDATION fieldbus para um sinal de
corrente analdgico (4-20mA). Produz um sinal de saida proporcional a entrada recebida pela
rede fieldbus e com isso o variador de poténcia (instrumento que ndo possui comunicacao
digital) pode receber o sinal convertido para 4-20mA. Na Figura 5.12 é apresentada uma

fotografia do conversor fieldbus para corrente.

Figura 5.12 Fotografia do conversor fieldbus para corrente.
Este equipamento possui trés canais independentes e portanto, trés saidas de sinais

disponiveis. Como estéo instalados dois conversores, possui-se 6 (seis) saidas para serem

acopladas aos variadores de poténcia, que por sua vez irdo atuar nas resisténcias elétricas.

5.3.3.3 Variadores de poténcia

7

Este € um instrumento destinado ao controle de poténcia para processos em geral,
especialmente envolvendo cargas resistivas ou indutivas. Na Figura 5.13 € apresentada a

fotografia de dois variadores de poténcia instalados na planta.

Figura 5.13 Fotografia dos variadores de poténcia.

O controlador recebe o sinal de entrada analégico, proveniente do conversor de corrente
fieldbus, que modula o tempo de conducdo dos tiristores. A carga (resisténcia elétrica) recebe

energia com um valor médio proporcional ao nivel de sinal de entrada.
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5.3.4 Componentes Fieldbus

A DFI — fieldbus universal bridge — é o gerenciador de comunicagdo, ou seja, 0
componente que controla as acdes relacionadas ao sistema fieldbus. Ndo é propriamente um
equipamento, mas um componente de hardware integrado ao sistema que € capaz de gerenciar,
monitorar, controlar, manter e operar a planta. E um elemento fundamental na arquitetura
fieldbus, executando a maioria das fungdes exigidas pelo sistema de controle.

Este equipamento funciona como a interligacdo (bridge) entre os canais, onde o0s
instrumentos estao instalados e o operador. Possui 4 (quatro) médulos, os quais possibilitam a
conexdo do sistema com a rede HSE, abragendo a comunicagdo para 0s instrumentos
localizados em segmentos diferentes. Além de interligar os canais, a DFI conecta todo o sistema
a uma rede Ethernet utilizando para isso um switch. Possui endereco fixo de IP, o qual pode ser
acessado pelo sistema supervisorio através de tecnologia OPC. E neste componente que o
controlador l6gico programével é conectado, através da porta EIA232.

Para a identificacdo de cada canal, existe um outro componente, o terminador de

barramento. Na Figura 5.14 é ilustrado este componente, situado no final do canal.

Terminador

Figura 5.14 Fotografia do terminador de barramento instalado no final de um canal da rede fieldbus.

Consiste em um resistor de 100Q em série com um capacitor de 1uF que é colocado no

inicio e no final de cada barramento. Possui a finalidade de rastrear todo o canal.

5.4 Descricao da Rede Fieldbus

Como citado anteriormente, todos os instrumentos com comunicacdo digital estdo
dispostos em quatro canais fieldbus, com a arquitetura, conforme apresentada na Figura 5.15.
Foi necessario definir quantos e quais instrumentos seriam abrigados em cada canal. O canal 0
abriga 5 instrumentos, o canal 1 quatro e o canal 2 tém instalado seis instrumentos. O canal 3 é

mantido livre para ser utilizado no caso de falha de algum dos outros e serve como redundancia.
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Figura 5.15 Arquitetura da rede fieldbus.

A rede fieldbus é gerenciada através do aplicativo syscon. Este é o programa
responsavel pela criacdo da rede e da elaboragdo da estratégia de controle. Neste, seleciona-se
todos os dispositivos que irdo compor a rede, acrescenta-se aos instrumentos todos os blocos
funcionais necessérios a implementacao da estratégia desejada. A tela ilustrativa do software é
apresentada na Figura 5.16.
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Figura 5.16 Tela do software syscon indicando os blocos funcionais e estrutura da rede.
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A estrutura inicial para a criacdo da rede se baseia em duas partes: a planta l6gica, onde
estdo localizadas as estratégias de controle que foram anteriormente definidas e a planta fisica,
onde é estruturado virtualmente a rede e os instrumentos fieldbus, semelhante a planta real. As
estratégias de controle sdo criadas a partir dos blocos funcionais existentes nos instrumentos e
séo constituidas basicamente por um bloco de entrada (Al —analog input), um de saida (AO —
analog output) e a técnica de controle. Foi definida a utilizagdo de controladores PID. Para cada
instrumento existem blocos com diferentes funcbes. Alguns estdo presentes em todos os
instrumentos com a finalidade de envio e aquisi¢cdo de sinal e controle do processo. Outros sdo

inseridos conforme as necessidades e funcionalidades dos dispositivos.

5.5 Controlador Légico Programavel

O projeto do controlador l6gico programavel (CLP) foi definido com base nas entradas e
saidas digitais necesséarias e instrumentos discretos que compde a planta. O software de
gerenciamento deste controlador € o CONF700. Na Figura 5.17 sdo apresentados os cartdes
que constituem o CLP. O cartdo M-402 possui a finalidade de adquirir o sinal fornecido pelos
sensores de temperatura e converter este sinal para fieldbus e dessa maneira, poder compor a
malha de controle. Os médulos M-120 consistem nas entradas e o M-001 nas saidas. Mddulos

M-000 s&do mddulos vazios e existem apenas para completar o rack do CLP.

Rack 0 Rack 1 Rack 2

smar smar

PS-AC-0

CPU-700-
D3

Figura 5.17 Cartdes que compde o controlador l6gico programavel.

No controlador logico programéavel (LC700) sédo realizadas as a¢bes de liga e desliga de
valvulas solendides, bombas e a aquisicdo do sinal dos sensores do tipo chave de nivel.
Também, a aquisicdo da temperatura é realizada neste controlador através de um cartdo
multiplexador e o sinal é enviado a DFI pela porta MODBUS.

Ainda, no LC700 existe o controle de seguran¢a onde certas acdes somente podem ser
implementadas se ndo conferirem risco ao processo e aos operadores. Este intertravamento da

planta € composto ainda de um conjunto de ac¢des que permitem alguns acionamentos
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automaticos, conferindo rapidez a algumas etapas do processo. Estes foram inseridos no
sistema através da programacao com légica ladder. Foi implementado um procedimento de

emergéncia onde todos os instrumentos sdo desligados caso se faca necessario.

5.6 Definicao do Sistema Supervisoério

O Indusoft é o software supervisério do sistema. Consiste na interface homem-maquina
(IHM) do sistema. Nele tem-se a supervisdo do sistema de controle com o objetivo do
monitoramento e operagao do mesmo. Também permite acesso aos parametros configurados no
syscon e no CONF700. Assim, por exemplo, pode-se a partir dele, monitorar o nivel de um
tanque (parédmetro configurado no syscon) e ligar ou desligar a bomba de agua (parametro
configurado no CONF700).

Durante o projeto da instrumentagéo foram decididos os aspectos graficos das telas, bem
como as varidveis necessarias para a monitoracdo do processo. Também foi definido como
seriam configuradas as malhas de controle e ajustados os parametros dos controladores. A tela
ilustrativa do supervisorio € ilustrada na Figura 5.18.
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Figura 5.18 llustrag&o da tela de supervisdo da planta de destilag&o.
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Ainda, foram configuradas duas telas as quais informam continuamente o status da DFl e
do LC700. Estas telas permitem identificar se algum instrumento apresenta falha na
comunicacéo fieldbus e quais as 10s estdo acionadas. Todos os alarmes sdo registrados e
ilustrados em uma tela separada. Por fim, realizou-se a definicdo da apresentacéo dos graficos

representativos da monitoracao do processo.

5.7 Conclusoes

Neste capitulo foi descrita a instrumentagdo utilizada neste trabalho, enfatizando o
sistema de comunicacdo por meio de uma rede digital FOUNDATION fieldbus. Os equipamentos
e componentes projetados ou selecionados para a implementagéo da estratégia de controle com
acOes distribuidas ao longo da coluna também foram apresentados.

No proximo capitulo é abordado o procedimento de operacdo da unidade, bem como os

ajustes e adequacado que se fizeram necessarios.
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Operacao da Coluna de Destilacao

“Things should be made as simple as possible,
but not any simpler.”
Albert Einstein

Durante a etapa inicial dos experimentos varios ajustes foram realizados e como
resultado obteve-se um procedimento de partida para a operagdo e o conhecimento das

variaveis no estado estacionério. Estas atividades sdo descritas brevemente neste capitulo.

6.1 Introducao

Sistemas de controle para colunas de destilagdo sdo projetados com base no
desempenho do processo em estado estaciondrio e nas caracteristicas de sua dinamica. Neste
sentido, o primeiro passo para a aplicacao da proposta desta tese é o estudo e a avaliagdo do
comportamento da unidade experimental quando em estado estacionario. Para tanto é
necessario estabelecer uma rotina de partida do processo.

A etapa de partida (start-up) de uma coluna de destilacdo apresenta uma série de
problemas operacionais. Estas interferem quase sempre no tempo empreendido para que se
atinja o regime permanente e comece a operar conforme desejado. Devido a natureza de
transicdo, elevado tempo morto e fortes iteracdes entre as variaveis, a partida de um processo
de destilacdo € uma das opera¢des mais dificeis na industria quimica (WOZNY e LI, 2004). Esta
deve ser cuidadosamente realizada de forma a alcancar rapidamente o estado estacionario.

Ter um bom conhecimento do comportamento estacionario é a base para entender as

propriedades dindmicas de colunas de destilacdo (SKOGESTAD, 1997). Além disso, saber qual
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€ o0 ponto de regime permanente € essencial para determinar valores de referéncia em um
sistema de controle.
Segue uma descricdo das atividades realizadas para determinar uma rotina de partida da

coluna de destilagcdo e o estudo de seu estado estacionario.

6.2 Partida

Estabelecer um procedimento de partida de uma coluna de destilagdo pode durar horas,
dias ou até mesmo semanas em fun¢éo das caracteristicas do equipamento e do processo. O
start-up de uma coluna de destilacdo é a agregacao da teoria e pratica em projetar uma coluna
para alcancar os objetivos do processo.

Os problemas mais comuns durante a partida do processo de destilagdo sdo os
hidraulicos e mecénicos, dificuldades com os fluidos do processo e problemas de instrumentacéo
(DREW, 1983). A complexidade hidraulica desta operacdo em colunas esta relacionada a alguns
fatores como a ocupacgéo completa do liquido no prato e do vapor nas perfuragdes dos pratos, o
aumento da pressdo do liquido acumulado (holdup) e outros (RUIZ et al.,1988). Por estes
motivos, 0 ajuste das vazdes é muito importante e deve ser cuidadosamente realizado. Devido
as perdas para o ambiente, é necessario estabelecer uma taxa de aquecimento para permitir o
ajuste da vazéao de vapor e o aquecimento global do equipamento. Em geral, em virtude da alta
taxa de aquecimento, é importante observar os valores de presséo ao longo da coluna. Pressdes
muito altas podem causar riscos de explos6es, no caso de misturas inflamaveis por exemplo.

Assim, esta fase do processo requer pratica e conhecimento do operador. A
implementagdo de um procedimento de start-up adequado a coluna de destilagdo permite maior
rapidez no alcance do estado estacionario, reduzindo gastos e melhorando a operacdo da
unidade.

6.2.1 Procedimentos estudados

Para definir o procedimento de partida adequado a unidade experimental, respeitando
suas caracteristicas e limitacdes, foram estudados e testados algumas rotinas descritas na
literatura. O resultado final consistiu de uma combinacéo destes estudos.

Talvez o procedimento mais classico indicado na literatura seja o sugerido por Foust et
al. (1982). Os passos consistem em injetar a carga (alimentacdo) na coluna, que é direcionada
ao refervedor, sendo entédo vaporizada. Em seguida o vapor ascende até o condensador, onde é

condensado e retorna a coluna. A coluna opera em refluxo total durante um intervalo de tempo
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suficiente para que a composicdo do destilado se aproxime da composi¢do desejada durante a
operacdo em estado permanente. Uma vez que se tenha atingido a composi¢ao do destilado sob
refluxo total, principia-se a colher o destilado e produto de base, adicionando-se
simultaneamente carga para completar a transigcdo da operacéo transiente para a permanente.

Eden et al. (2000) afirmam que existem trés fases durante o procedimento de start-up:
fase descontinua, semi-continua e continua. Este procedimento também é estudado por Ruiz et
al. (1988). Os autores enfatizam que cada prato € afetado por uma determinada acdo em
diferentes instantes de tempo, independente do procedimento aplicado. Assim, a fase
descontinua consiste na transicdo da coluna de um estado frio a um estado de equilibrio. A fase
semi-continua é caracterizada pela ndo-linearidade das variaveis termodinamicas, porém
continuas, e também pelas variaveis hidraulicas, as quais se apresentam lineares, quase
atingindo os valores do estado estacionario. Contudo, antes de atingir o estado estacionario, a
operacao sofre perturbacfes, cujo sistema de controle deve minimizar estas perturbacoes,
iniciando o estado continuo.

Estudos com configurag@es alternativas de partida e operacdo de colunas de destilacdo
também sao propostos, como por exemplo, a configuracéo invertida (a qual consiste em retirada
de produto de base) e refluxo na condicdo desejada. Segundo Sgrensen e Skogestad (1996a) a
configuragéo invertida € indicada para casos onde requer alta purificacdo do produto a partir de
uma alimentacdo com baixa concentracdo do componente mais leve. Fieg e Wozny (1993)
estudaram diferentes condicdes de operacdo tanto em colunas invertidas quanto em
convencionais e concluiram que a diminuicdo do tempo de partida é consideravel em colunas
invertidas. Sgrensen e Skogestad (1996b) ainda propuseram a inicializacdo da operagéo de
start-up com a utilizagdo do componente leve devidamente destilado no condensador,
proporcionando um refluxo no seu valor prescrito, assim 0 estado estacionario sera alcancado

mais rapidamente.

6.2.2 Procedimento Final

A rotina padrdo descrita a seguir é resultado de diversas tentativas de partida da coluna.
Seguiu-se o procedimento descrito por Foust et al. (1982), porém acrescentou-se as técnicas
estudadas por Ruiz et al. (1988), Fieg e Wozny (1993) e Sgrensen e Skogestad (1996b).

Na partida da coluna de destilagdo, a corrente de alimentacdo é introduzida
continuamente e controlada. O processo é fechado, ou seja, as correntes de produto de base e
topo formam a corrente de alimentac@o. Assim, inicia-se a partida com retirada de produto de
base (controle do nivel da base). A mistura liquida decorrente da alimentagéo desce até a base
da coluna, onde o trocador de calor aquece e vaporiza esta corrente. O vapor é introduzido na
coluna aquecendo-a prato-a-prato até atingir o condensador. A mistura condensada é recebida

pelo acumulador, que ja estd parcialmente preenchido com material na composi¢cdo desejada
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para a corrente de refluxo. Inicia-se a etapa de refluxo. Espera-se atingir uma situagéo estavel
com refluxo total (quando a derivada da temperatura é nula em relagdo ao tempo). A partir deste
momento, inicia-se a retirada de produto de topo (controle do nivel do acumulador). O estado
estacionario é determinado assim que a temperatura do acumulador e a composi¢cdo do

destilado ndo variam com o tempo. Na Figura 6.1 é apresentado um resumo estas etapas.

Inicio

Introdugo da Fogr;e\flmgpto
Alimentac&@o ap

Fase Descontinua
Vaso acumulador
com nivel pré-
determinado

Temperatura
Constante?

Sim

Fase Semj-Continua

A 4

Producéo de
Destilado

Composicao
Constante?

Fase Cpntinua

4

Estado

Estacionario

Figura 6.1 Etapas do processo de partida estabelecido para a coluna de destilagéo.

6.2.2.1 Consideracoes sobre a rotina implementada

Foi observado um comportamento caracteristico da unidade durante a partida da coluna:

a diferenca no aquecimento dos pratos entre as sec¢des da coluna. Os pratos da secdo de
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esgotamento possuem uma regido de aquecimento linear a qual ndo € observada na sec¢éo de
retificacdo. A regido linear é observada em virtude do aquecimento da mistura presente no
tanque pulmao pois o liquido de alimentacdo descende pelos pratos da secdo de esgotamento e
ainda estd sendo aquecido pelo produto de base (0 qual retorna para o tanque pulm&o).
Observa-se um periodo em que o aquecimento é lento até que se alcance a temperatura de
bolha da mistura quando entdo ocorre rapidamente o aquecimento do prato. Este
comportamento € ilustrado nas Figuras 6.2 e 6.3 para um estagio da se¢do de esgotamento

(prato 3) e um da secao de retificagdo (prato 10), respectivamente.
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Figura 6.2 Perfil de temperatura do terceiro prato durante a partida do processo — se¢do de esgotamento
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Figura 6.3 Perfil de temperatura do décimo prato durante a partida do processo — se¢édo de retificagao

Wang et al. (2003) também observaram esta diferenca no perfil de aguecimento entre as

sec¢Bes da coluna. O modelo estudado descreve que o estado de equilibrio é atingido a partir de
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um estado frio e vazio. Andloga a uma coluna de destilagdo batelada, os pratos da secéo de

retificacdo estéo frios e vazios, como mostrado na ilustracdo (A) na Figura 6.4.

26°C 84°C
A) ‘ B) um\ @W‘
. Lo

Figura 6.4 Comportamento dindmico na sec¢éo de retificagdo no inicio do start-up.

25°C 85°C
UL

|l

— Vapor
Figura 6.5 Comportamento dindmico na se¢do de esgotamento no inicio do start-up.

A) B

~
~

— Liquido

Analisando-se a Figura 6.4 observa-se que a partir do momento que o vapor ascende até
a secdo de retificagdo, ele condensa devido a troca de calor com a parede do prato acima,
demonstrado em (B). O vapor condensado ira acumular no prato, caracterizando assim o estado
de liguido acumulado (LA). Ao mesmo tempo, o liquido acumulado é aquecido com o vapor que
ascende a coluna, e o estado de equilibrio entre fases é estabelecido assim que a mistura atingir
0 seu ponto de bolha, como esté ilustrado em (C).

Os autores analisam que o tempo do estado (LA) é muito curto em relagdo aos outros
dois estados. Este periodo pode ser observado no perfil de temperatura do prato 10. Assim, com
base nos resultados obtidos pode-se analisar que para a secdo de esgotamento, o
comportamento dindmico € mais lento e o estado liquido acumulado é continuo devido a
introducdo da alimentacdo, o que amortece o efeito da temperatura e do vapor no prato. Na
Figura 6.5 é ilustrada a transicédo do estado frio, porém néo vazio, ao estado de equilibrio entre
fases na secdo de esgotamento. Enquanto a mistura da base ndo atingir o seu ponto de bolha,
havera apenas fluxo descendente de liquido nos pratos e downcomer, como ilustrado em (A).
Havendo formacao de vapor, o estado de transicdo € estabelecido (B). O estado de equilibrio
entre as fases é alcancado quando a pressdo de vapor for suficientemente alta para evitar o
escoamento do liquido pelas perfuragdes do prato e, a temperatura da mistura no prato se

encontrar no seu ponto de bolha (C).
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A partir dos resultados obtidos com o0s ensaios experimentais, foram realizadas
simulagBes do estado estacionario no software Hysys®. O objetivo foi obter informa¢des mais
completas do que as que o ensaio experimental pode fornecer (em virtude da auséncia de
alguns instrumentos em certos pontos). A simulacdo foi validada a partir dos dados de

temperatura, pressdo e composicdes. Na Figura 6.6 é apresentada a comparacdo entre os

6.3. Estado Estacionario

resultados obtidos durantes experimentos e os obtidos através de simula¢des conduzidas no

Hysys. Todos os resultados apresentados fazem referéncia ao estdgio 0 como sendo o
refervedor e o estagio 14 o acumulador.

(o) ©
ol (631
I I

Temperatura (°C)
\l
[6)]
Il

(o))
(631

—o— Experimental —=— Hysys

01 2 3 45 6 7 8 9 1011 12 13 14

Figura 6.6 Comparacao entre o perfil de temperatura obtido nos ensaios experimentais (—) e nas simulagées

A comparacéao entre os perfis obtidos a partir dos resultados experimentais e simulados
indica a concordancia entre os dados, validando assim, a simulacao realizada. Na Figura 6.7 é

apresentado o perfil das vazdes volumétricas (L e V) ao longo da coluna simuladas pelo Hysys.

Vaz&o Volumétrica (m3/h)

Figura 6.7 Perfil das vazdes volumétricas da coluna: (—) fase liquida (—) fase vapor
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Observa-se que a regido de esgotamento da coluna é muito mais rica em liquido do que
a regiao de retificacdo. Este comportamento é conseqiiéncia de dois fatores: a introducdo da
alimentacao sub-resfriada e a vazao de refluxo baixa. A definicdo do procedimento de partida e
os resultados obtidos experimentalmente no estado estaciondario indicaram a necessidade de
alimentar a coluna com temperatura ligeiramente abaixo do ponto de bolha do prato de
alimentacao. Isto é resultado de dois fatores: (1) o acoplamento entre a temperatura do produto
de base e da corrente de alimentacdo dificulta a implementacdo da malha de controle e (2)
temperaturas muito altas na coluna promovem valores de pressdes indesejados. Com a
introducdo da alimentacdo sub-resfriada ocorreu um decréscimo em relacdo ao esperado no
valor da vazao da fase vapor no interior da coluna. Dessa maneira, ndo foi possivel operar com
valores desejados de vazao de refluxo. E com isso, a fase liquida na sec¢éo de retificacao ficou
um pouco reduzida em relacéo ao projetado. Cabe ressaltar que estas diferencas apresentadas
nao interferem no estudo do controle distribuido uma vez que o perfil de separacdo obtido é
suficiente e adequado para a implementacéo da proposta. Estes séo representados na Figura

6.8 pela fragdo volumétrica para os componentes agua e etanol para a fase liquida e vapor.

D
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06

04

Frago Volumétrica
Fragao Volumétrica

0 H H 5 4 10 12 1 0 2 4 6 8 10 12 14

Estagio da Coluna Estagio da Coluna

Figura 6.8 Perfil da fragcdo volumétrica da fase liquida (a) e vapor (b) ao longo da coluna: (—) etanol, (—) agua.

Observa-se que as fracfes volumétricas sdo pouco incrementadas na secdo de
esgotamento. Este € um resultado da introducdo da corrente de alimentagdo com temperatura
abaixo da temperatura do prato em que € introduzida. Com isso, existe a condensac¢ao da fase
vapor que ascende a coluna até o prato de alimentagédo. Esta analise é corroborada através da
fracdo volumétrica da fase vapor.

A partir dos dados ilustrados foi possivel avaliar se 0os experimentos estavam sendo
conduzidos na faixa do aze6tropo etanol-agua. Foi construido um grafico representativo do
equilibrio liquido vapor (ELV) que é apresentado na Figura 6.9. Observa-se que as composi¢ées
da fase liquida e vapor, tanto para etanol quanto agua, ndo se igualam, indicando que a

separacgao esta ocorrendo fora da faixa do azeétropo.
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Figura 6.9 Equilibrio liquido vapor para o etanol (a) e para a agua (b): (—) fase vapor; (—) fase liquida.

Por fim, na Figura 6.10 é apresentado um

operacao utilizadas nas simulacges.

resumo esquematico das condicdes de
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Figura 6.10 Resumo das condi¢des de operacao em estado estacionario de um dos experimentos na unidade

experimental

Este estudo foi conduzido para cada experimento realizado e a partir deste foram

definidos os pontos de operacdo para a implementagdo dos controles de qualidade, como os

valores de temperatura do refervedor e do ultimo prato, por exemplo.
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6.4 Conclusoes

Este capitulo descreveu a definicdo de uma rotina de partida e o estudo realizado para o
conhecimento do estado estacionario do sistema.

A rotina de partida foi implementada de acordo com as necessidades do objetivo de
producéo. Observou-se um padrdo de resposta na repeticdo dos experimentos corroborando o
resultado que a rotina estabelecida conduz ao mesmo estado estacionéario. Diversos estudos
estdo sendo desenvolvidos atualmente na partida de colunas, conforme citados nas pesquisas
de Wozny e Li (2004) e neste sentido a unidade experimental projetada torna-se um diferencial
para estudos experimentais de novos procedimentos desta etapa.

O estudo do estado estacionario permitiu avaliar os pontos de operacao da unidade
experimental, os quais serdo utilizados na implementagdo das abordagens de controle
estudadas.

No proximo capitulo serdo apresentados os resultados obtidos com a abordagem de
controle com acéo distribuida. E descrito o estudo da dinamica do processo, o ajuste dos

controladores e a comparacgdo entre a estratégia convencional e distribuida.
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Capitulo VII

Resultados e Discussao

“In view of the increased emphasis placed on safe,
efficient plant operation, it is only natural that the subject
of process control has become increasingly important in recent years.”

Seborg, Edgar e Mellichamp.

Neste capitulo sdo discutidos os resultados obtidos a partir dos experimentos realizados
com a mistura de etanol e 4gua para o estudo da abordagem de controle com acdes distribuidas.
Sao apresentadas a caracterizagdo da dindmica da coluna, a implementagdo do controle
convencional (acdo na base e no topo) e a comparacdo deste com a abordagem distribuida
(acdes na base, topo e pratos).

7.1 Introducao

O principio econbmico que determina o valor dos produtos e matérias primas de
industrias quimicas é o fornecimento, demanda e a competi¢do. Para tanto é necessario estudos
em otimizacdo de parametros, sistemas ou de processo, que uma vez ajustados influenciardo na
eficiéncia global da unidade industrial e consequentemente na economia do processo (REMSHA,
2000). Neste sentido, a abordagem de um sistema de controle distribuido de uma unidade de
destilacdo pode se reverter nesta economia pois reduzira a producdo fora dos limites de
especificacao.

Para obter um bom desempenho de um sistema de controle é necessario conhecer a
dindmica do processo. Portanto, a primeira etapa na implementacdo da proposta deste trabalho
foi 0 estudo do comportamento da coluna quando perturbada. Em seguida ajustaram-se 0s

controladores de qualidade dos produtos atuando-se de forma convencional.
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Deu-se continuidade, estudando-se o comportamento do processo perante a aplicacao
do calor em um prato e definido quais pratos seriam utilizados para a aplicacdo do controle. Por
fim, realizou-se a comparacao entre o desempenho do controle convencional e do distribuido

perante perturbagdes na alimentagédo na coluna de destilagéo.

7.2 Caracterizacao da Dinamica

Para realizar o estudo dindmico foi primeiramente implementado o controle do balanco
de massa da coluna. Considerou-se que este possui interacdes fracas com o controle de
composicao conforme apresentado por inimeros estudos (SKOGESTAD, 1992).

Em seguida, foram realizadas diversas perturbacdes na coluna e observado o seu
comportamento em relacdo as temperaturas da coluna (que neste trabalho representam a
controle de composi¢do). Buscou-se avaliar caracteristicas como atrasos, tempo de resposta e
também o tempo necessario para alcancar o novo estado estacionario.

A partir destes resultados foi possivel obter as fungbes de transferéncia do processo e

realizar o calculo e ajustes dos controladores.
7.2.1 Controle do balango de massa

O controle do balanco de massa € composto pelas seguintes malhas:

(1) controle do nivel da base através do ajuste da vazéo da corrente de produto de fundo;
(2) controle do nivel do acumulador por meio da manipulagdo da vaz&o do produto de topo;
(3) controle da vazéo da alimentagdo em fungéo do ajuste da vaz&o desta mesma corrente.

Os controladores do nivel da base e da vazao de alimentagcéo foram implementados por
Pasetti (2005). Consiste em um sistema em cascata composto de um PI retroalimentado
(feedback) e outro antecipativo (feedforward).

O controlador aplicado no nivel do acumulador foi do tipo proporcional-integrativo
ajustado para manter esta variavel dentro de uma faixa de operacéo e ndo um valor especifico.
O controle das variaveis do nivel da base e do vaso acumulador ndo necessita de precisdo em
torno do seu valor de referéncia. E permitido que existam algumas oscilacées, ou até mesmo o
controle sendo exercido dentro de uma faixa como foi definido (RADEMAKER et al. 1975;
SHINSKEY, 1996).

O ajuste final dos controladores foi realizado partindo-se do método do lugar das raizes e
com base em um ajuste na planta. O PI utilizado segue a equacédo (7.1). Os parametros obtidos

séo apresentados na Tabela 7.1.
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Onde: Kc é o ganho do controlador

T € 0 tempo integrativo

Tabela 7.1 Ajuste dos controladores para o balanco de massa da coluna de destilagéo.

Variavel Controlada Ganho Tempo Integrativo (s)
Vazao de alimentacéo 0,28 2,4

Nivel do acumulador -2,60 200
Nivel da base (escravo) 0,28 2,4

Nivel da base (mestre) -4,00 100

De forma geral, os controladores apresentaram resultados satisfatorios. Foram realizados
varios degraus no valor de referéncia para avaliar o desempenho do sistema. Maiores detalhes

podem ser encontrados em Pasetti (2005).
7.2.2 Perturbagdes em malha aberta

A analise dinamica dos parametros do processo em malha aberta foi realizada com base
na metodologia proposta por Fieg (2002) e Demicoli e Stichman (2004): a variagdo de um
parametro no tempo e a avaliacdo de seu efeito nas saidas do processo. Esta metodologia é
comum e sua aplicacdo por meio de perturbacdes do tipo degrau é abordada por inUmeros
autores (MARLIN, 1995; SEBORG et al, 1989; STEPHANOPOULOS, 1984). Alguns resultados
sdo apresentados a seguir. Nos graficos a linha pontilhada representa o momento da
perturbacdo estudada. Os testes foram realizados com a concentracdo volumétrica média de

25% (v/v) de etanol na alimentacéo.

7.2.2.1 Degrau negativo na temperatura da alimentacao

Nos processos quimicos e petroquimicos, a destilagdo geralmente recebe o material
proveniente de uma etapa anterior. Existem variacbes na carga térmica, composi¢cao e vazao
uma vez que a producdo na fase anterior nunca é constante. Modificacdes na temperatura da
alimentacao refletem em alteracdes na temperatura de todos os estagios. Esta situagdo conduz
a um novo estado de equilibrio, afetando a separagéo.

Foi efetuada uma perturbag¢édo degrau negativo na temperatura da vazado de alimentacao
(Figura 7.1). Esta perturbacéo foi realizada resfriando-se tal corrente, manipulando-se a valvula

de agua no trocador de calor da alimentacao.
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Figura 7.1 Perfil da perturbagéo realizada na temperatura de alimentagéao .

Na Figura 7.2 é apresentada a resposta da temperatura do refervedor frente a
perturbacdo introduzida. Observa-se que a temperatura decresce seguindo a condicdo da
alimentacdo. Na Figura 7.3 é ilustrado o comportamento observado no Ultimo prato da coluna.

Neste também se percebe o decréscimo no valor desta variavel.
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Figura 7.2 Resposta da temperatura do refervedor em relacdo a perturbacéo aplicada.
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Figura 7.3 Resposta da temperatura do Gltimo prato em relacéo a perturbacéo aplicada.

Observa-se um pequeno atraso na resposta para ambos os estagios: cerca de 8
segundos para a base e 25 segundos para o Ultimo prato, conforme ilustrado nas Figuras 7.2 e
7.3. Estes valores estdo de acordo com a literatura que cita um tempo morto aproximado entre 3

e 6 segundos para cada prato da coluna.

7.2.2.2 Degrau positivo na composicao de alimentacao

Segundo Hurowitz et al. (2003), perturbacbes na composicdo da alimentacdo consistem
no principal desafio da dindmica de uma coluna de destilagdo. A mudanga na composicdo de um
sistema conduz necessariamente a novos pontos de operacdo em virtude do novo estado
estacionario provocado. Na Figura 7.4 é apresentado o perfil da perturbagdo aplicada na
composicdo da alimentacdo. Esta foi acrescida em 10% em volume, ou seja, de 25% para 35%
(em fracado volumétrica), por meio da introducdo de etanol no tanque pulmé&o, o que também

provoca um decréscimo na temperatura de alimentagcdo como mostrado na Figura 7.5.
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Figura 7.4 Perturbacao realizada na composi¢do da alimentagéo.

Implementagéo de uma Estratégia de Controle com Acéo Distribuida em uma Coluna de Destilagdo



Capitulo VII — Resultados e Discusséo e

78 ———1————

Temperatura (°C)

0.0 0.3 0.6 0.9 1.2 15 1.8 21 2.4
Tempo (h)

Figura 7.5 Resposta da temperatura da alimentacéo em relagdo a perturbagdo na composicéo desta corrente.

Este decréscimo da temperatura da alimentacéo é provocado pelo choque da introducdo
de material frio no tanque. Em seguida observa-se uma fase de recuperagdo conduzindo a um
novo estado estacionario em um valor inferior ao primeiro, conseqiiéncia de uma alimentacéo
mais rica no componente mais volatil.

Nas Figuras 7.6 e 7.7 sdo apresentados os efeitos da perturba¢do na temperatura do
refervedor e do dltimo estagio, respectivamente. Uma vez que foi elevada a quantidade de etanol
na alimentacdo, o equilibrio liquido-vapor da mistura promove a reducdo das temperaturas de
ebulicdo no interior da coluna. Com a presen¢a de maior concentracdo do componente mais
volatil, o ponto de bolha em cada estagio € alterado e migra para um novo estado estacionario
em um valor inferior ao anterior a perturbacéo.

No interior da coluna o que ocorre é o acréscimo da composi¢éo de etanol na fase vapor.
Com esse incremento tem-se também o aumento da energia de vaporizacéo.
Consequentemente a energia necessaria para evaporar a quantidade extra de etanol faz com

que a temperatura migre para um novo estado estacionario inferior ao anterior.
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Figura 7.6 Resposta da temperatura do refervedor a perturbagdo na composicéo de alimentacgao.
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Figura 7.7 Resposta da temperatura do Ultimo prato a perturbacao na composi¢céo de alimentacéo.

24

Novamente, é possivel perceber a existéncia do atraso em relacdo aos estagios da

coluna, associado a propagacado da perturbacdo por todos os pratos. Neste caso observou-se

um tempo morto de aproximadamente 60 segundos para a temperatura do refervedor e de cerca

de 150 segundos (2,52 minutos) para o ultimo prato (estagio 13).

Na Figura 7.8 € mostrada a comparacéo entre as fracdes volumétricas de etanol na base

e destilado nos estados estacionarios, antes e apds a perturbacéo. Observa-se que o incremento

de etanol na alimentagcdo propicia o incremento deste mesmo componente nos estagios da

coluna. Este valor é mais acentuado na secdo de esgotamento (aqui representado pela base) em

virtude da fase liquida ser maior nesta regido da coluna.
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Figura 7.8 Comparacéao entre o valor das fragbes volumétricas dos produtos de base e topo no estado
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Os novos valores de composigao ilustrados na Figura 7.8 foram obtidos cerca de 1 (uma)

hora e meia apds a perturbacdo. Este valor esta de acordo com o obtido por Fieg (2002) que
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obteve uma transicdo de 1,5 a 2,5h para uma perturbagdo efetuada na composicdo de
alimentacdo de uma coluna multicomponente.

7.2.2.3 Degrau positivo no calor do refervedor

Segundo Buckley et al. (1985) é necesséario estudar perturbacdes no refervedor pois
estas representam mudangas nas taxas de evaporagdo no interior da coluna. Na unidade
experimental, a quantidade de calor fornecido ao refervedor é representada por meio da abertura
da valvula de vapor no trocador de calor.

Na Figura 7.9 é apresentada a perturbacao realizada — um degrau positivo na abertura
da valvula de vapor — e o efeito gerado na temperatura do refervedor. Observa-se o aumento da
temperatura tanto no estagio da base, quanto no ultimo prato, conforme mostrado na Figura
7.10. Pode-se observar que existe uma diferenca na magnitude provocada pela perturbacdo nos
dois extremos da coluna. Enquanto que no refervedor a mudanca gerou em torno de 6°C de
incremento, no topo da coluna foram acrescidos 10°C.

Kisbaslar et al. (1998) também observaram este comportamento. Os autores realizaram
um estudo paramétrico de uma coluna binéria através da identificagédo por pulsos. Por analogia,
observa-se nos resultados deste estudo que a alteracdo no valor do calor fornecido propaga-se
por toda a coluna refletindo em uma perturbacdo maior na secdo de retificacdo. De fato,
observou-se um atraso de apenas 3 segundos na resposta na temperatura da base e de cerca

de 30 segundos na temperatura do prato 13.

Temperatura do refervedor
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Figura 7.9 Resposta da temperatura do refervedor (—) a um degrau aplicado no calor deste estagio (—).
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Figura 7.10 Resposta da temperatura do ultimo prato em relagdo a uma perturbacao no calor do refervedor.

O incremento maior observado na temperatura do Ultimo prato da coluna é devido a fase

vapor no interior da coluna que € aumentada com a perturbacao positiva no refervedor. Quando

esta fase se propaga pela secao de retificagdo provoca efeitos maiores nas temperaturas, pois

esta regido da coluna é naturalmente mais rica em vapor.

7.2.2.4 Degrau positivo na vazao de refluxo

A vazao de refluxo consiste em uma variavel com grande influéncia na dindmica da

7

destilacdo. Do ponto de vista do controle € importante estudar alteragbes nesta variavel pois

frequentemente esta é utilizada para manter a temperatura do Ultimo estagio no valor desejado.

Na Figura 7.11 é apresentado o degrau aplicado na vazao de refluxo e o efeito gerado na

temperatura do

86 ———

Ultimo prato da coluna de destilagédo.
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Figura 7.11 Resposta da temperatura do Ultimo prato (—) a uma perturbagéo na vazao de refluxo (—).
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Percebe-se o decréscimo, conforme esperado na temperatura. Esta perturbacao
propaga-se no sentido do refervedor e é absorvida por este estagio certo tempo depois de ter

sido realizada (cerca de 18 segundos), conforme ilustrado na Figura 7.12.
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Figura 7.12 Resposta da temperatura do refervedor em relacdo a uma perturbagéo na vazéo de refluxo.

Segundo Rademaker et al. (1975) a resposta da temperatura a perturbacdes na vazéo de
refluxo é pequena se comparada a mudancas no refervedor. Este comportamento também foi
observado na dindmica da unidade experimental. Explica-se este fato por meio da analise
realizada por Shinskey (1984) que afirma que a mudanca da vazado de refluxo causa alteracbes
na composi¢cdo do vapor que retornard aos estagios superiores como uma mudanca ha

composicao de refluxo, modificando assim, mais lentamente as temperaturas da coluna.

Os resultados apresentados definem o comportamento da coluna de destilacao.
Conforme foi observado, sua dindmica é lenta com presenca de atrasos nas respostas. Estas
caracteristicas associadas ao tempo necessario para a obtencdo do novo estado estacionario

quando perturbada consistem no fator motivador para a implementacdo da abordagem

distribuida.
7.2.3 Dinamica da acéo distribuida em malha aberta

Visando avaliar se o0 aquecimento em um prato da coluna e sua influéncia na dindmica do
processo foi aplicado um degrau no calor cedido ao prato 2. No instante de tempo t, iniciou-se o
fornecimento de calor no prato 2 por meio do acionamento de 50% da capacidade da resisténcia
elétrica, ou seja, 1,75kW. Nas Figuras 7.13, 7.14 e 7.15 é apresentado o perfil de temperatura do
prato 2, 3 e 1, respectivamente.

A comparacdo entre os perfis apresentados ilustram que o impacto da perturbacéo foi

ligeiramente maior em relagdo ao prato 3 (cerca de 2,5°C) do que ao prato 1 (cerca de 1,5°C).
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Isso indica que a introducdo do calor no interior da coluna se propaga em relagcdo a todos os

pratos, porém com um ganho ligeiramente maior para 0s pratos superiores.
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Figura 7.13 Resposta da temperatura do prato 2 a uma perturbacéo no calor cedido a este prato.
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Figura 7.14 Resposta da temperatura do prato 3 em relagédo ao calor cedido ao prato 2.
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Figura 7.15 Resposta da temperatura do prato 1 em rela¢éo ao calor cedido ao prato 2.
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A diferenca de magnitude apresentada anteriormente se propaga pelos pratos
provocando um ganho bem maior em relagéo ao Ultimo prato da coluna do que se comparado
com o refervedor. Este comportamento também foi observado quando o calor no refervedor foi
perturbado conforme discutido no item 7.2.2.3. Na Figura 7.16 é apresentada a resposta da
temperatura do refervedor onde encontra-se um ganho de aproximadamente 1,8°C para a
perturbacéo introduzida no prato 2. Este ganho € 5 vezes maior para o Ultimo prato (10°C)
conforme mostrado na Figura 7.17.

No entanto, o resultado mais interessante observado quando foi perturbado o calor
cedido ao prato 2 é a reducédo do tempo morto em relagédo ao Ultimo prato da coluna. Quando
perturbado o refervedor, este tempo morto foi de aproximadamente 30 segundos. Ja para a

introducao de calor no prato este valor caiu para cerca de 7 segundos.
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Figura 7.16 Resposta da temperatura do refervedor em relacéo ao calor cedido ao prato 2.
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Figura 7.17 Resposta da temperatura do Gltimo prato em relagdo ao calor cedido ao prato 2.

Comparando-se a Figura 7.17 com a Figura 7.10, observa-se uma reducéo significativa

no tempo morto. Quando o refervedor é perturbado, 0 atraso na resposta do Ultimo prato da
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coluna é de 30 segundos. Entretanto quando a perturbacdo foi introduzida no prato 2, pelo
acionamento do aquecimento por meio da resisténcia elétrica, o tempo morto associado a
resposta do prato 13 apresentou um valor em torno de 7 segundos. Isto indica que a o
aquecimento da coluna de forma distribuida pode apresentar ganhos significativos no tempo de
resposta do processo.

Esta minimizacdo do atraso pode ser representada pela derivada da temperatura do
prato 13 (Ultimo prato) em relacdo ao tempo conforme mostrado na Figura 7.18. O novo estado
estacionario foi alcancado cerca de 0,9h para a perturbacgéo realizada no aguecimento do prato e
para a perturbacdo no refervedor o novo valor foi obtido apenas 1,5h depois. Este resultado
incentiva a aplicagdo do controle distribuido pois a agdo no interior da coluna reduz o efeito do

atraso hidraulico presente sempre em colunas de destilacao.

Derivada da Temperatura do Prato 13 em relacdo ao tempo
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Figura 7.18 Derivada da temperatura do Ultimo prato da coluna para a perturbacéo realizada no aguecimento no

prato 2 (—) e no refervedor (—).

E importante ressaltar que a abertura da valvula de vapor para o ensaio com acgio
distribuida apresentou um pequeno desvio em relagdo ao experimento no qual foi perturbado o
refervedor. Esta diferenca é visualizada no estado estacionario da temperatura do refervedor,
que é diferente nos dois ensaios. No entanto, esta andlise é realizada em malha aberta e
estudada em relagdo ao tempo. Portanto considera-se valida para a verifica¢do do efeito da acdo

distribuida.

7.3 Ajuste dos controladores

Tendo caracterizada a dindmica da coluna, obtendo-se parametros como os tempos de

resposta, atrasos e ganhos foi possivel realizar o ajuste dos controladores para as temperaturas
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da coluna. Esta etapa foi dividida na implementagdo do controle com a¢Bes na base e no topo
da coluna, que aqui serd denominado convencional e no controle com acdes distribuidas pela
introducdo do aquecimento diretamente nos pratos ao longo da coluna, que por simplicidade
serd denominado controle distribuido. Este Ultimo requereu a definicdo dos pratos utilizados, o

gual foi realizado por meio de uma anélise de sensibilidade.

7.3.1 Convencional

O controle da qualidade dos produtos de uma coluna de destilagdo é essencialmente
multivaridvel. Neste trabalho, a qualidade dos produtos é representada pelo controle das
temperaturas do refervedor e Ultimo prato da coluna. Devido as interagfes existentes entre estas
malhas, quatro fungBes de transferéncia sdo identificadas. O resumo destas é apresentado na
Tabela 7.2.

Tabela 7.2 Resumo das fung8es de transferéncia obtidas na caracterizagédo da dindmica do processo.

Parametro do processo Gpu Gp12 Gp2 Gpa22
Ko (°C.(% abertura da valvula)™ 0,235 -0,006 0,220 -0,062
T (S) 54 453,2 792 154,2

0 (s) 7,2 28,8 18 10,8

Gp11 — Funcgéo de transferéncia da temperatura do refervedor por meio da abertura da valvula de vapor;
Gpi12 — Funcgéo de transferéncia da temperatura do Ultimo prato por meio da abertura da véalvula de vapor;
Gp11 — Funcgéo de transferéncia da temperatura do refervedor por meio da abertura da valvula de refluxo;
Gp11 — Funcgéo de transferéncia da temperatura do Ultimo prato por meio da abertura da valvula de refluxo;

Para realizar o ajuste dos parametros dos controladores foi efetuado o desacoplamento
de acordo com o descrito em Stephanopoulos (1984). Foi avaliada a estabilidade do sistema, os
parametros foram inicialmente calculados através do critério da integral do erro absoluto (ITAE) e
foi realizado um ajuste fino na planta. Na Tabela 7.3 é apresentado o ajuste final utilizado nos

ensaios experimentais.

Tabela 7.3 Parametros dos controladores PID utilizados nos ensaios experimentais.

Parametro do controlador Temperatura do Refervedor Temperatura do prato 13

K. (°C.(% abertura da valvula)™ 21,5 -10,0
ti(S) 50,0 80,0
14(S) 7,0 8,0

A definicdo por um controlador PID é adequada pois estes controladores consistem em
90% da aplicacao industrial (ASTROM e HAGGLUND, 2001). Ainda, o objetivo deste trabalho
nao consiste em aplicar a melhor técnica de ajuste existente, mas sim estudar a possibilidade de

se atuar na dinamica da coluna por meio do aquecimento distribuido.
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7.3.2 Controle Distribuido

Conforme j& discutido, a implementagéo do controle distribuido foi realizada nos pratos
gue apresentaram maior sensibilidade as perturbacdes que normalmente ocorrem em uma
coluna de destilagdo, ou seja, nas variaveis da alimentacdo. Sendo definidos quais pratos seriam
utilizados, testes foram conduzidos em malha aberta para verificar a dindmica nas secdes de
esgotamento e retificacao.

Por fim, as funcdes de transferéncia foram obtidas e o controlador pdde ser ajustado.
Cabe ressaltar que o estudo realizado durante a formulag¢édo da proposta indicou a possibilidade

de considerar as malhas intermediarias descentralizadas em relagéo a base e ao topo da coluna.

7.3.2.1 Analise de sensibilidade

Como ja apresentado no Capitulo Ill, as metodologias utilizadas para esta andlise foram

trés: pratos sucessivos, simetria de sensibilidade e maxima sensibilidade. Para realizar este
estudo foram perturbadas as composi¢Bes e vazdes da alimentacao.

Para o calculo através da técnica de pratos sucessivos, foram realizados experimentos
onde trés fragcbes volumétricas de alimentacdo foram testadas: 15% (Figura 7.19), 25% (Figura
7.20) e 35% (Figura 7.21) de etanol na entrada da coluna. Nestas figuras é apresentado o perfil
de temperatura no estado estacionario e a diferenca entre dois estagios consecutivos. Dessa
forma, a temperatura do acumulador foi desconsiderada e o refervedor foi considerado o prato

de referéncia. Os pratos indicados no eixo x correspondem ao prato considerado sensivel.
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Figura 7.19 Perfil de temperatura ao longo dos estagios da coluna (a) e andlise de pratos sucessivos (b) para o
experimento conduzido com 15% de fra¢&@o volumétrica de etanol na alimentacéo.
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Figura 7.20 Perfil de temperatura ao longo dos estagios da coluna (a) e andlise de pratos sucessivos (b) para o

experimento conduzido com 25% de frac@o volumétrica de etanol na alimentacéo.
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Figura 7.21 Perfil de temperatura ao longo dos estagios da coluna (a esquerda) e andlise de pratos sucessivos (a

direita) para o experimento conduzido com 35% de fragdo volumétrica de etanol na alimentacéo.

Os testes realizados perturbando-se a vazdo de alimentacdo foram utilizados para a
analise de simetria de sensibilidade e matriz sensibilidade. Os experimentos foram conduzidos
com 15% de fracdo volumétrica de etanol na alimentacdo. Na Figura 7.22 € apresentado o
resultado dos perfis de temperatura para os ensaios realizados. Nas Figuras 7.23 e 7.24 séo

ilustrados os resultados obtidos para as técnicas aplicadas de simetria e matriz de sensibilidade.
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Figura 7.22 Perfil de temperatura para os ensaios realizados para a aplicagcao da técnica de simetria de
sensibilidade e matriz sensibilidade: (—) condi¢&o padréo — 4001.h™ de vazao de alimentacéo; (—) condi¢édo

maxima — 6001.h™ de vaz&o de alimentac&o; (—) condigdo minima — 2001.h™ de vaz&o de alimentago.
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Figura 7.13 Aplicagdo da técnicas de simetria de sensibilidade: (—) condi¢do padrao — 4001.h™ de vazao de
alimentacao; (—) condigdo maxima — 600l.h™ de vazao de alimentacao; (—) condi¢cdo minima — 2001.h™ de vazao

de alimentacéo.
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Figura 7.24 Aplicagdo da técnica de matriz de sensibilidade.
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Na Tabela 7.4 s&o apresentados os resultados obtidos. E importante ressaltar que os

métodos podem produzir respostas diferentes conforme ilustrado na tabela.

Tabela 7.4 Pratos indicados como sensiveis através das técnicas propostas.

Método Pratos
Alimentacdo 35% de etanol - Pratos sucessivos 3eb5
Alimentagéo 25% de etanol - Pratos sucessivos 1,3e5
Alimentagdo 15% de etanol - Pratos sucessivos 1,3e5
Simetria de sensibilidade 2e3
Matriz de sensibilidade 5e7

Para a selecdo final dos pratos foram realizados testes com perturbagces em malha
aberta na unidade experimental e a dindmica da mesma foi observada. Foi possivel perceber
que em virtude das limitagGes de vazdes na sec¢do de retificacdo, os pratos 5 e 7 ndo poderiam
ser utilizados. Nestes pratos foi visualizado um aquecimento pontual, sem a propagac¢éo do calor
para os pratos adjacentes. O prato 1 foi descartado pois este prato recebe a corrente de vapor
(boilup) do refervedor. Os resultados obtidos para os pratos 2 e 3 foram similares e foram
discutidos no item 7.3. Assim, os testes foram conduzidos utilizando-se os pratos 2 e 3 para o

estudo do aquecimento distribuido.

7.3.2.2 Controladores

As fung@es de transferéncia e o ajuste dos controladores foram obtidos da mesma forma

que para a abordagem convencional. Uma vez que a malha foi considerada descentralizada, o
célculo dos parametros dos controladores dos pratos foi realizado com base no critério de ITAE e

posteriormente ajustado na planta, conforme apresentado na Tabela 7.5.

Tabela 7.5 Pardmetros dos controladores PID utilizados nos ensaios experimentais.

Parametro do controlador Temperatura do Prato
K. (°C.(% abertura da valvula)™ 100
T (S) 16
4 (S) 5

Finalizadas as atividades relacionadas ao ajuste dos controladores, deu-se continuidade,

comparando-se as abordagens convencional e distribuida.

7.4 Implementacao do Controle Distribuido

Testes preliminares foram realizados por meio de simula¢des com o objetivo de avaliar e

formular a estratégia de controle distribuido (MARANGONI, 2003). Observou-se que a forma
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mais adequada para a utilizacdo do aquecimento distribuido consiste em fazé-lo desde o inicio
do processo e que o local e 0 niUmero de pratos utilizados podem influenciar no resultado final.

A partir dos resultados da andlise de sensibilidade (que indicaram os pratos 2 e 3 para a
utilizacdo de controle distribuido) foram realizados ensaios experimentais com 15% (v/v) de

etanol na alimentacado para avaliar a influéncia do local de aquecimento na abordagem proposta.

7.4.1 Avaliacao dos pontos de aquecimento

Os testes descritos nesta secdo foram realizados visando-se avaliar qual o melhor ponto
para a utilizacéo da estratégia distribuida comparando-se trés estratégias de controle para uma
perturbacéo realizada na temperatura da alimentacao:

(1) convencional: atuando-se na base e no topo da coluna;
(2) distribuida 1: atuando-se na base, no topo e no prato 2;
(3) distribuida 2: atuando-se na base, no topo e no prato 3.

Para garantir a comparacdo entre as abordagens, todos os experimentos foram

conduzidos partindo-se de estados estacionarios muito proximos. Na Figura 7.25 séo

apresentadas as perturbacdes aplicadas para cada um dos experimentos realizados.
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Figura 7.25 Perturbagfes na temperatura de alimentacao aplicadas para a comparacao entre (—) controle

convencional (—) distribuido no prato 2 e (—) distribuido no prato 3.

Na Figura 7.26 é ilustrado o efeito da perturbacado (temperatura de alimentacdo) no perfil
de temperatura do refervedor quando esta variavel foi controlada através das estratégias
testadas. As oscilacdes observadas na variavel controlada (neste grafico e em todos os
seguintes) no periodo do estado estacionario sédo devido ao fornecimento de vapor no trocador

de calor e também a caracteristica oscilatoria do processo.
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Variavel Controlada - Temperatura do refervedor
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Figura 7.36 Efeito da perturbagéo (temperatura de alimentagdo) na malha de controle da temperatura do
refervedor quando aplicado (—) controle convencional (—) distribuido no prato 2 e (—) distribuido no prato 3.

Acima os perfis da variavel controlada e o (—) valor de referéncia, abaixo os perfis da variavel manipulada

Ap0s a perturbacao, observa-se maior oscilagdo no controle convencional em relagéo ao
controle distribuido, independente do prato aplicado. Esta oscilacdo pode ser representada por
meio da derivada da temperatura do refervedor em relacdo ao tempo, conforme ilustrado na
Figura 7.27. A abertura da valvula de vapor apresentou a a¢do mais rapida quando foi utilizada a

abordagem distribuida com acé&o no prato 2.
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Figura 7.27 Derivada da temperatura do refervedor em relagdo ao tempo para a perturbacdo na temperatura da

alimentacéo quando aplicado (—) controle convencional (—) distribuido no prato 2 e (—) distribuido no prato 3.

Implementagéo de uma Estratégia de Controle com Acéo Distribuida em uma Coluna de Destilagdo



Capitulo VII — Resultados e Discusséo 92

Percebe-se, tanto na Figura 7.26Figura 7.3 quando na 7.27, que a curva azul que
representa o controle distribuido no prato 3 apresenta menor oscilagcdo, aproximando-se da
curva verde que ilustra a acdo no prato 2. Porém, ambas sdo bem menos oscilatérias que a
curva vermelha, a qual indica a aplicacdo do controle convencional.

A perturbacdo introduzida refere-se a um degrau negativo na alimentacdo, a qual é
subresfriada. Como a corrente de alimentacdo entra no prato 4, a introducdo de um ponto de
aguecimento logo abaixo, no caso o prato 3, reduz o impacto nos pratos inferiores. Desta forma,
a propagacdo até o refervedor é amortecida, o que é visualizado através da reducdo nas
oscilacdes na temperatura do refervedor. Se a introdugédo do aquecimento € realizada no prato 2
observam-se oscilagdes maiores do que quando o aquecimento € realizado no prato 3. Isto
indica que se a acdo de controle for realizada o mais proximo possivel do ponto de introducéo da
perturbacdo esta é atenuada até o refervedor. Dessa forma, o prato 3 € o indicado quando
analisa-se a malha de controle da temperatura do refervedor.

Na Figura 7.28 é apresentada a resposta da malha de controle do prato 13 para o degrau
aplicado na temperatura de alimentacdo. Neste caso, a abordagem com melhor desempenho
consistiu na distribuida com acdo no prato 2 por ter apresentado-se mais proxima do estado
estacionario. Porém ainda para a malha de controle da temperatura do prato 13 as abordagens

distribuidas apresentaram melhor desempenho em relacdo a convencional.

Variavel Controlada - Temperatura do prato 13
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Figura 7.28 Efeito da perturbacéo (temperatura da alimentag&o) na malha de controle da temperatura do prato
13 quando aplicado (—) controle convencional (—) distribuido no prato 2 e (—) distribuido no prato 3. Acima os

perfis da variavel controlada e o (—) valor de referéncia, abaixo os perfis da variavel manipulada.
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Conforme é observado no circulo destacado no grafico as duas estratégias distribuidas
apresentaram menor sobre-elevacdo quando o processo foi perturbado. No entanto a estratégia
2 (acdo na base, topo e prato 2) é mais rapida, retornando antes para o valor de referéncia.

Como discutido no capitulo VI, os valores pequenos de abertura da valvula sdo em
virtude da limitacdo na fase vapor e consequentemente na producdo de refluxo. No entanto,
ainda é possivel observar que a estratégia 2 opera com aberturas maiores da valvula, indicando
a possibilidade de incrementos na fase vapor. Por esta analise, o prato 2 deve ser definido com
base nas observagdes da resposta da malha de controle do dltimo prato.

Visando avaliar melhor qual ponto de aquecimento favorece a minimizacdo dos
transientes (prato 2 ou prato 3) foi calculado o desvio do estado estacionario para as

temperaturas do refervedor e ultimo prato, respectivamente, mostrados nas Figuras 7.29 e 7.30.

Desvio do estado estacionario normatizado para o refervedor
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Figura 7.29 Desvio do estado estacionario normatizado para o refervedor quando aplicada a abordagem de

controle (—) convencional (—) distribuida no prato 2 e (—) distribuida no prato 3

Observa-se que a curva da abordagem convencional apresenta o atraso existente que é
minimizado quando utilizada qualquer uma as estratégias distribuidas. A estratégia 2 possui a
acdo mais rapida, no entanto apresenta algumas oscilagbes apds certo periodo. Estas
oscilagbes ndo séo atribuidas a ruidos pois sdo encontradas na abordagem convencional e na
distribuida utilizando o prato 2, mas ndo sdo visualizadas quando faz-se uso do prato 3. Além
disso, a estratégia 3 (base, topo e prato 3) é a que apresenta menor sobre elevacgao, indicando a
possibilidade de que para o controle do refervedor é mais vantajoso utilizar a acao distribuida
perto do ponto de alimentacdo que neste caso € onde foi aplicada a perturbacéo.

A mesma andlise foi realizada para o comportamento do Ultimo prato da coluna. Da
mesma forma que para a temperatura do refervedor visualiza-se que as estratégias distribuidas
minimizam o atraso também para a sec¢do superior da coluna. No entanto, observou-se que
quando utilizou a acdo distribuida no prato 2 houve uma aproximacdo maior do estado

estacionario do que com a estratégia 3.
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Desvio do estado estacionario normatizado para o Prato 13
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Figura 7.30 Desvio do estado estacionario normatizado para o Gltimo prato quando aplicada a abordagem de

controle (—) convencional (—) distribuida no prato 2 e (—) distribuida no prato 3

Para corroborar este resultado foi realizada a mesma andlise para o prato 1 (secdo de
esgotamento) e prato 7 (secdo de retificacdo), mostrados, respectivamente, nas Figuras
7.31Figura 7. e 7.32. Além do comportamento que se assemelha ao ja discutido para o

refervedor e para o Ultimo prato, observam-se caracteristicas da dinamica no interior da coluna.
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Figura 7.31 Desvio do estado estacionario normatizado para o prato 1 quando aplicada a abordagem de controle

(—) convencional (—) distribuida no prato 2 e (—) distribuida no prato 3

O perfil de temperatura do prato 1 mostra que todas as estratégias apresentam desvios
do estado estacionario que ndo foram reduzidos, conforme esperado ja que a perturbacdo na
temperatura da alimentacao resulta no decréscimo do perfil de temperatura da coluna. Porém,
pode-se perceber que a estratégia que apresenta o maior desvio é quando utilizada a

abordagem convencional. A reducdo nas temperaturas observada na se¢do de esgotamento era
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esperada uma vez que perturbacéo aplicada (degrau negativo na temperatura da alimentagéo)
induz a este comportamento. Porém, é interessante observar que as estratégias distribuidas
tornam este desvio menor, indicando que a acdo no interior da coluna é mais adequada a

dindmica do processo.

Desvio do estado estacionario normatizado para o Prato 7
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Figura 7.32 Desvio do estado estacionario normatizado para o prato 7 quando aplicada a abordagem de controle

(erro/valor de referéncia)

(—) convencional (—) distribuida no prato 2 e (—) distribuida no prato 3

Quando identificado o comportamento da secéo de retificagdo, aqui representada pelo
prato 7 (prato este mais proximo da alimentacdo do que o topo da coluna) percebe-se desvios
bem maiores em relacdo ao estado estacionario dos que os ressaltados anteriormente. Isto é
resultado do pouco holdup formado nos pratos desta secdo que provoca oscilagdes acentuadas
guando o processo é perturbado. No entanto, ainda observa-se que a estratégia 3 (distribuida no
prato 3) apresenta desvios maiores em relacéo a estratégia 2 (distribuida no prato 2).

Estes resultados evidenciam que é mais apropriado utilizar pontos de aquecimento perto
da perturbacéo (no caso, o prato 3) para favorecer o controle da temperatura do refervedor da
coluna, e pontos mais distantes (prato 2) para favorecer o controle do Ultimo prato. Assim, pode
ser possivel obter melhor minimizagdo dos transientes de operacdo com a utilizagdo simultanea
dos pratos na abordagem distribuida.

De forma geral, a resposta das temperaturas nos extremos da coluna mostra que a
introducdo da acao de controle distribuida contribuiu para a rejeicao da perturbacdo. O controle
tornou-se menos oscilatério e, em alguns casos, s6 foi possivel manter a variavel de controle no
valor de referéncia com a abordagem distribuida.

Conforme ja discutido, com a introducdo do degrau negativo na alimentacdo todas as
temperaturas decaem em relagédo ao seu estado estacionario por conta da perturbacdo aplicada.
Quando existe a acdo intermediaria o efeito da perturbacédo é menor pois logo se restabelece o
perfil de temperatura desejado. Este efeito pode ser também visualizado na Figura 7.33 onde é

apresentado o perfil de temperatura do prato 3 para as estratégias testadas.
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Conforme esperado, a acéo no prato 3 manteve a temperatura deste estagio no valor de
referéncia em virtude da malha de controle implementada no prato. Porém, cabe ressaltar o
resultado obtido quando utilizado o controle distribuido no prato 2. Este apresentou melhor
desempenho em relagdo ao convencional que ilustra claramente o decréscimo observado nas

temperaturas no interior da coluna.
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Figura 7.33 Efeito da perturbac&o na malha de controle da temperatura do prato 3 quando aplicado (—) controle
convencional (—) distribuido no prato 2 e (—) distribuido no prato 3 (—) valor de referéncia. Abaixo, o perfil da

variavel manipulada.

A comparacdo entre as estratégias utilizadas analisando-se o perfil de temperatura ao
longo dos pratos da coluna é apresentada na Figura 7.34Figura 7.. E desejavel que as curvas se
mantenham préximas a do estado estacionario, pois neste caso a perturbacdo seria
completamente rejeitada e o transiente seria minimo. Observa-se que a curva que representa a
acdo distribuida no prato 2 mantém este comportamento para os pratos 1, 2, e 3. Quando
utilizada a estratégia com agdo no prato 3, visualiza-se que todo o perfil de temperatura se
aproxima mais do valor desejado, ou seja, do estado estacionario anterior a perturbacao.

Este resultado evidencia que ambas as estratégias com controle distribuido permitem a
reducdo nas alteragbes das temperaturas provocadas pela perturbacdo aplicada. Assim,
mantendo-se estas variaveis no valor desejado, existe a minimizacdo do periodo operando fora
da especificagdo. Este comportamento ndo foi observado com a abordagem convencional, onde

todas as temperaturas no interior da coluna decresceram.

Implementagéo de uma Estratégia de Controle com Acéo Distribuida em uma Coluna de Destilagdo



Capitulo VII — Resultados e Discusséo 97

o5 Perfil de temperatura ao longo da coluna
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Figura 7.34 Perfil de temperatura ao longo dos pratos da coluna no estado estacionario (—) e ap6s a perturbagéo
na composicdo da alimentagédo quanto utilizados o controle convencional (—) e o controle distribuido no prato 2

(—) e distribuido no prato 3 (—).

Diante dos resultados apresentados definiu-se a utilizacdo dos pratos 2 e 3
simultaneamente. Estudos prévios demonstram que € possivel obter melhor desempenho do
controle distribuido quando se utiliza mais de um ponto de aguecimento (MARANGONI et al.,
2004). Dessa maneira, deu-se continuidade no estudo da abordagem distribuida (utilizando-se

os dois pratos citados) perturbando-se a temperatura e a composi¢ao da alimentacéo.

7.4.2 Comparagao entre as estratégias

A abordagem distribuida ja apresentou melhor desempenho quando utilizado apenas um
prato da coluna. Porém, estudou-se ainda a resposta das malhas de controle da coluna de
destilagdo com a aplicagcdo do aquecimento nos pratos 2 e 3 com a concentracao inicial de 15%
(v/v) de etanol na alimentacdo. Estes testes foram realizados perturbando-se a temperatura e a

composi¢ao da alimentacdo (separadamente).

7.4.2.1 Temperatura de alimentacao

A perturbacdo na temperatura da alimentacédo foi realizada por meio do resfriamento
desta corrente. Na Figura 7.35Figura 7. € mostrado o perfil de temperatura de alimentagéo para
a aplicacéo das duas abordagens de controle. Percebe-se que a perturbagdo aplicada no teste
conduzido com o controle distribuido foi ligeiramente maior, o que nao interfere nos testes

realizados.
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Perturbacéo Aplicada - Temperatura da Alimentagédo
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Figura 7.35 Perturbacdes na temperatura de alimentacéo aplicadas para a comparacao entre o controle

convencional (—), e o controle distribuido aplicado no prato 2 e no prato 3 (—).

Na Figura 7.36 € ilustrada a resposta da temperatura do refervedor quando aplicada a
perturbacdo na temperatura da alimentacdo. Observa-se que existe menor oscilacdo quando
aplicado a abordagem distribuida. Este resultado é corroborado pela derivada da temperatura
neste estagio em relacdo ao tempo conforme ilustrado na Figura 7.37Figura 7.. A oscilacédo
também é observada na acdo de controle, que também é menor para a abordagem distribuida,
conferindo menor desgaste da valvula. Além disso, conforme esperado, por conta da distribuicao
do calor, a véalvula de vapor operou com aberturas menores durante os primeiros 30 minutos
apo6s a perturbagdo. Este resultado confirma que ocorreu a distribuicdo do calor fornecido a

unidade de destilagéo.
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Figura 7.36 Resposta da malha de controle da temperatura do refervedor em relacé@o a perturbagéo na
temperatura da alimentagdo para a comparagao entre o controle convencional (—), e o controle distribuido

aplicado no prato 2 e no prato 3 (—).
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Derivada da temperatura do refervedor em relagéo ao tempo
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Figura 7.37 Derivada da temperatura do refervedor em relagéo ao tempo para o processo perturbado na
temperatura da alimentacdo quando aplicado 0 controle convencional (—), e o controle distribuido aplicado no

prato 2 e no prato 3 (—).

Este mesmo comportamento é observado analisando-se a Figura 7.38, onde é ilustrado o
efeito da perturbagdo no controle da temperatura do prato 13. A abordagem distribuida rejeita
mais rapidamente e com menor oscilagdo o decréscimo da temperatura de alimentacdo em
relacdo a abordagem convencional. Além disso, a abordagem distribuida se manteve mais

préxima do valor de referéncia do que a convencional.
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Figura 7.38 Efeito da perturbacdes na temperatura de alimentacdo no controle da temperatura do prato 13 para a

comparacao entre o controle convencional (—), e o controle distribuido aplicado no prato 2 e no prato 3 (—).

A aplicacdo do controle nos estdgios da coluna manteve as variaveis nas faixas dos
valores desejados e com isso permitiu a minimizagéo do transiente provocado pela perturbacdo

nas variaveis dos extremos da coluna. Este comportamento também pode ser observado na
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Figura 7.39Figura 7. onde é apresentado o perfil de temperatura ao longo dos pratos da coluna
antes e ap0s a perturbagdo com o controle convencional e distribuido.
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Figura 7.39 Perfil de temperatura ao longo dos pratos da coluna no estado estacionario (—) e ap6s a perturbagéo

na temperatura da alimentacgao utilizando o controle convencional (—) e o controle distribuido no prato 2 e 3 (—).

A abordagem convencional permite que ocorram alteragbes nas temperaturas no interior
da coluna, uma vez que o controle sO € aplicado nos extremos do equipamento. J4 a estratégia
distribuida mantém as temperaturas dos pratos 2 e 3 (onde estdo aplicadas as malhas de
controle) no valor do estado estacionario anterior a perturbacdo. Porém, observa-se que as
temperaturas dos outros pratos da coluna também se apresentam mais préximos do valor
desejado. Com isso, o perfil todo da coluna se altera muito pouco quando aplicado o controle
distribuido. Este resultado indica que a agédo de controle distribuida mantém o perfil de

temperatura no interior da coluna e com isso permite a reducao dos transientes formados.

7.4.2.2 Composicao da alimentacao

Uma perturbagdo do tipo degrau foi aplicada na composicdo de alimentagdo (Figura
7.40Figura 7.) e foi observado o comportamento das malhas de temperatura quando aplicado o
controle convencional e o controle distribuido utilizando-se o prato 2 e 3.

Perturbagéo - Volume de etanol na alimentacéo
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Figura 7.40 Perturbacé@o na composicao da alimentacdo aplicada para avaliar a nova abordagem de controle.
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E importante ressaltar que perturbacbes na composicdo da alimentagdo resultam em
novos ajustes do ponto de operacdo do processo. Conforme demonstrado na andlise da
dindmica do processo, este tipo de perturbacdo conduz a novos valores de composi¢cdes no
produto de base e de topo, ou seja, a um novo estado estacionario. Em geral, para efetuar esta
nova condi¢céo faz-se uso de sistemas de controle préprios para este periodo de transicdo. Esta
nao foi a situacéo estudada neste trabalho. Neste caso mantiveram-se os valores de referéncia
para as malhas de controle e observou-se o comportamento do processo para as abordagens
estudadas.

Na Figura 7.41Figura 7. é apresentado o efeito da perturbacdo aplicada na malha de
controle da temperatura do refervedor para os ensaios conduzidos com a abordagem
convencional de controle e a proposta distribuida. A Figura 7.42Figura 7. ilustra o perfil

detalhando-se apenas cerca de 35 minutos apds a perturbacéo.

Variavel Controlada - Temperatura do refervedor
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Figura 7.41 Efeito da perturbac¢des na composi¢éo de alimentacéo no controle da temperatura do refervedor para

a comparacéo entre o controle convencional (—), e o controle distribuido aplicado no prato 2 e no prato 3 (—).

Ha uma acentuada diferenc¢a entre a dinamica do controle com a utilizagdo de uma malha
intermediaria e a aplicacdo centralizada na base e topo. A curva vermelha, que representa o
controle convencional apresenta maiores oscilagdes e sobre elevagao ao contrario da curva azul,
que representa o controle distribuido. Este resultado fica mais evidente quando observada a
reducdo da sobre elevagdo por meio da Figura 7.42Figura 7. e das oscilagbes, na Figura
7.43Figura 7.. Ao ser perturbado o sistema, sdo apresentadas muitas oscilacbes quando
utilizado o controle convencional que tendem a diminuir apenas cerca de 1 hora e meia apés

alteracdo na composicdo da alimentacdo. Ao contrario, o perfil da derivada da temperatura do
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refervedor se apresenta quase sem oscilagfes e sempre em torno do ponto de referéncia (neste
gréfico, o valor zero).

A analise da acao de controle (Figura 7.41) demonstra que foi exigido menos da valvula
de vapor quando aplicado o controle distribuido. A abordagem convencional é mais oscilatdria.
Além disso, observa-se que ocorreu uma demora na abertura da valvula de vapor quando
utilizado o controle distribuido. Este comportamento demonstra que a introducao de calor no
interior da coluna por meio da acao distribuida reduz o impacto inicial da perturbacdo, mantendo

0 processo no seu ponto de operacao e exigindo a acdo no refervedor apenas mais tarde.

Tempertura do Refervedor
T N T T T T

102 4

;

{----------

Temperatura (°C)
¢ . 8

b3

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7
Tempo (h)

Figura 7.42 Perfil instantdneo da temperatura do refervedor para a comparagéo entre o controle convencional

(—), e o controle distribuido aplicado no prato 2 e no prato 3 (—).
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Figura 7.43 Derivada da temperatura do refervedor em relacéo ao tempo quando o processo foi perturbado na
composicdo da alimentagéo e controlado por meio da abordagem convencional (—), e distribuida aplicada no

prato 2 e no prato 3 (—).

Na Figura 7.44 é apresentado o efeito da perturbacdo realizada na composicdo de

alimentacdo na malha de controle da temperatura do prato 13. Da mesma maneira que
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apresentado para a temperatura do refervedor, na Figura 7.45Figura 7. é ilustrado o perfil
instantaneo da temperatura do Ultimo estagio da coluna e na Figura 7.46Figura 7., a derivada da
temperatura em relacdo ao tempo. Nenhuma das duas abordagens conseguiu rejeitar
eficientemente a perturbacao aplicada. Este fato € decorrente da limitacdo da vazdo de refluxo e

de alterac6es no equilibrio liquido-vapor por conseqiiéncia da perturbacéo aplicada.

Variavel Controlada - Temperatura do Prato 13
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Figura 7.44 Efeito da perturbac¢des na composi¢céo de alimentagdo no controle da temperatura do prato 13,

controle convencional (—), e o controle distribuido aplicado no prato 2 e no prato 3 (—).
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Figura 7.45 Perfil instantaneo da temperatura do Ultimo prato, controle convencional (—), e o controle distribuido

aplicado no prato 2 e no prato 3 (—).

A vazao na corrente de refluxo, mesmo com aberturas elevadas da valvula definida para
0 controle deste estagio, é insuficiente para reduzir a temperatura. Por outro lado, o valor da
temperatura é incrementado pois com o aumento da concentracdo de etanol na alimentacao

existe a tendéncia a decair os perfis de temperatura. Como o controle da temperatura mantém o
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valor da temperatura do refervedor mais alta em relagdo ao estado estacionario em malha
aberta, tém-se valores elevados de calor na coluna que se propagam até a secao de retificagao,
aumentando o valor das temperaturas nestes estagios. Este valor foi mais elevado quando
utilizada a abordagem distribuida em virtude da introducdo adicional de calor no interior da
coluna.

Mesmo com a limitacdo na vazao de refluxo (observada pela saturagédo da valvula de
controle), ao ser observada esta variavel, percebe-se que a acéao distribuida foi mais rapida. A
saturacdo da valvula ocorreu cerca de 50 minutos antes quando aplicado o controle distribuido.
Este resultado é evidenciado pela inclinagdo da curva azul que é maior. E possivel que a agéo
distribuida tenha minimizado o efeito provocado pelo atraso hidraulico, ou seja, o tempo
necessario para que as perturbacdes bem como as ac¢des de controle se propaguem por toda a
coluna (SHINSKEY, 1984).

Derlvada da temperatura do ultimo prato em relagao ao tempo
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Figura 7.46 Derivada da temperatura do ultimo prato em relagéo ao tempo quando o processo foi perturbado na
composigdo da alimentag&o e controlado por meio da abordagem convencional (—), e distribuida aplicada no

prato 2 e no prato 3 (—).

A andlise da derivada da temperatura do Ultimo prato em relacdo ao tempo mostra que,
mesmo ndo tendo ocorrido a manutengdo desta variavel no valor de referéncia, as oscilagbes
sdo bem menores quando utilizada a a¢&o de controle intermediaria.

O comportamento das malhas de controle distribuidas de temperatura no interior da
coluna perante a perturbacdo na composicdo da alimentacdo é representado pelo perfil de

temperatura no prato 3, que é ilustrado na Figura 7.47Figura 7..
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Variavel Controlada - Temperatura do Prato 3

96 — —
{ 1
—~ ! -
O g ]
© i |
5 NN A g N
g 2 |7 v .
() ! -
o _
€ | |
O 90 1 .
= : Transiente 7
T (1 » 4
Il o Ll
88 N T T T T T T T T T T T T
0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0 35
Variavel Manipulada (Energia fornecida ao prato 3)
45 ] : — — T T T T ]
|
s 1 1
S 304 | .
o] I
3 {0 ]
€ 15 | .
(o] [
* o SN A ]
0 ——— AN T N W AL MAA
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 25 3.0 35

Tempo (h)
Figura 7.47 Efeito da perturbacdes na composigdo de alimentagdo no controle da temperatura do prato 3,

controle convencional (—), e o controle distribuido aplicado no prato 2 e no prato 3 (—).

Observa-se que a temperatura do prato 3, quando utilizado o controle convencional,
decresce em virtude da perturbacao e migra para o valor do novo estado estacionario, inferior ao
anterior & alteracdo na composicdo da alimentacdo. Este periodo transiente (cerca de 1 hora e
meia) ndo é observado quando aplicada a acdo distribuida, mesmo com a temperatura se
mantendo no valor de referéncia devido a malha de controle. Assim, a atuacao distribuida nos
pratos da coluna minimiza os transientes, uma vez que mantém os valores do perfil da
temperatura ao longo da coluna mais proximos dos desejados.

Este resultado pode ser visualizado observando-se a Figura 7.48 onde séo
apresentadas trés curvas: o perfil de temperatura ao longo dos pratos da coluna no estado
estacionario e os perfis ap0s a perturbacdo quando aplicado o controle convencional e o controle
distribuido. E possivel perceber que as temperaturas da se¢éo de esgotamento se aproximam do
estado estacionario anterior a perturbacao quando utilizado o controle distribuido ao contrario do
observado com a acao de controle apenas na base e no topo da coluna. Na secao de retificacdo
as temperaturas sdo mais elevadas (tanto utilizando a estratégia convencional, quanto a
distribuida) em virtude da perturbacdo realizada. A alteragdo na composicdo da alimentacdo
conduz a um novo estado estaciondrio e por consequiéncia a necessidade do ajuste de novos
pontos de referéncia no sistema de controle. Uma vez que este procedimento néo foi realizado, o

resultado final é a elevacao das temperaturas na se¢do acima da alimentacéo.
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o Perfil de temperatura ao longo da coluna
-—T—T—TTTTT 77T

©
o
|

Temperatura (°C)
&
1
1

Alimentacao
80 1

S B e e e e e e LA Es S m e e e s e o e e S B
o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14

Estagios da Coluna

Figura 7.48 Perfil de temperatura ao longo dos pratos da coluna no estado estacionario (—) e ap6s a perturbagéo

na composigao da alimentagéo utilizando o controle convencional (—) e o controle distribuido no prato 2 e 3 (—).

Ainda, observa-se nesta figura que as temperaturas do prato 1 ao prato 7 se mantém
mais proximas do valor desejado (estado estacionario antes da perturbacéo) quando utilizada a
acao distribuida. O controle distribuido permite que ndo ocorram alteracbes das temperaturas em
pratos que ndo sdo os que possuem malhas implementadas. Dessa maneira, o perfil da coluna
como um todo se mantém estavel e o transiente é reduzido.

Da mesma forma que observado para os perfis de temperatura do refervedor e do ultimo
prato da coluna, a estratégia distribuida apresenta oscilagbes menores no controle da
temperatura dos pratos da coluna. Isto pode ser visualizado através da Figura 7.49, onde é
mostrada a derivada da temperatura do prato 3 em relacdo ao tempo. Observa-se no circulo
destacado que o desvio inicial em relacéo ao estado estacionario € bem menor quando aplicado

o controle distribuido do que o convencional.

Derivada da temperatura do prato 3 em relagéo ao tempo
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Figura 7.49 Derivada da temperatura do prato 3 em relagédo ao tempo quando o processo foi perturbado na
composigdo da alimentag&o e controlado por meio da abordagem convencional (—), e distribuida aplicada no

prato 2 e no prato 3 (—).
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A analise das curvas apresentadas demonstra que a introdugdo de pontos de
aquecimento distribuidos ao longo da coluna podem ser utilizados para o controle do processo e
por conseguinte promover a minimizacao dos transientes de uma unidade industrial.

Esse resultado é evidente na Figura 7.50Figura 7., onde é apresentada a temperatura de
alimentacdo. O decréscimo observado € conseqliéncia da perturbacéo aplicada. Foi introduzido
material frio no tanque pulméo para elevar o valor da composicdo de alimentacdo. Esta acao
refletiu em uma queda momenténea da temperatura deste estagio. Em seguida o sistema tendeu

para um novo estado estacionario, uma vez que nesta variavel ndo foi aplicado nenhum controle.
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Figura 7.50 Perfil de temperatura da alimentagdo para a comparagédo das técnicas de controle convencional e

distribuido. (— abordagem distribuida — controle convencional)

A comparacdao entre as curvas obtidas entre o ensaio realizado com a¢édo concentrada na
base e topo (convencional) e ensaio distribuido (com atuagéo intermediaria) ilustra que a acéo
distribuida antecipou cerca de 1 (uma) hora a estabilidade do sistema. De fato, este resultado
também pode ser visualizado na Figura 7.51Figura 7. através da derivada das curvas da

temperatura da alimentacao acima descritas.

Derivada da curva da temperatura da alimentacao em relagdo ao tempo
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Figura 7.51 Derivada da curva de temperatura da alimentagdo em relacéo ao tempo. Comparacgédo das técnicas

de controle convencional e distribuido. (— abordagem distribuida — controle convencional)
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Antes da perturbacéo, a variagdo da temperatura em relacdo ao tempo é nula pois o
sistema se encontra no estado estacionario. Com a perturbacgédo, existe a alteracéo nos valores
desta variavel, que ocorrem com mais rapidez no ensaio realizado com a abordagem distribuida.
Como resultado, o estado estacionario é obtido antes com a abordagem distribuida do que a
convencional.

Por fim, na Figura 7. 7.52 é apresentada a curva ajustada da fracdo volumétrica de etanol
na base da coluna. Nao foram observadas mudanc¢as na composicdo no topo. Provavelmente o
transiente neste caso foi menor do que 30 minutos, periodo de amostragem utilizado para a

medi¢do da composicao.

Fracdo Volumétrica de Etanol na Base
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Figura 7.52 Perfil de fracdo volumétrica de etanol para a comparacgéo das técnicas de controle convencional e

distribuido. (— abordagem distribuida — controle convencional).

A andlise da Figura 7.52 mostra que o controle distribuido é mais rapido para rejeitar a
perturbacdo que o controle convencional. Quando utilizada acdo na base, topo e pratos da
coluna foi necessario menos de uma hora para alcancar o novo estado estaciondrio, enquanto
que, quando utilizada a abordagem convencional, este tempo se estendeu a cerca de uma hora
e meia. Conforme discutido anteriormente, a perturbagdo na composicéo da alimentagdo conduz
a um novo estado estacionario. Dessa maneira, observa-se na figura a elevacdo na composicao

de etanol na corrente do fundo da coluna em relagéo ao estado estacionario.

7.5 Conclusoes

Neste capitulo foram apresentados os resultados referentes a analise da dindmica da

coluna, o ajuste dos controladores e discutido sobre a implementagéo da estratégia de controle
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com acao distribuida. Pode-se concluir que a abordagem de controle distribuida apresenta
melhores resultados do que a convencional, independente do ponto implementado.

Em relagdo a dindmica em malha aberta observou-se o comportamento lento,
caracteristico do processo. A perturbagdo em um ponto intermediario da coluna por meio da
introducao de calor mostrou que a tendéncia do comportamento do processo em relagédo a esta é
a mesma que de uma perturbagdo no refervedor. No entanto, observou-se reducdo do atraso em
relacdo ao prato 13 quando perturbado o calor em um dos pratos da coluna. Este resultado
indica que a acao distribuida minimiza o atraso hidraulico.

A avaliacdo do ponto a se implementar a acdo distribuida de controle demonstrou que
guanto mais proximo da perturbagéo estiver o controlador intermediario, a malha da temperatura
do refervedor sera favorecida. O contrario € valido para a temperatura do Ultimo estdgio da
coluna. Assim, a aplicacdo de mais de uma malha de controle com acgéo distribuida é indicada
para minimizar os transientes de operacao.

A comparagdo entre a abordagem convencional e a distribuida demonstrou que a acéo
intermediaria reduziu as oscilagbes, sobre-elevacdes e atrasos na dinamica tanto para a

perturbacdo na temperatura quanto na composi¢ao da alimentacao.
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Conclusoes

“The truth is rarely pure and never simple.”
Oscar Wilde

Atualmente os sistemas de controle tendem a se tornar complexos, com um grande
ndmero de variaveis, agdes e intertravamentos. Conseqilentemente, um controle centralizado se
torna exageradamente complexo, caro e, possivelmente, lento. Neste sentido a abordagem de
um sistema de controle com agéo distribuida é um incremento no sistema de controle, sem impor
acOes complexas e dificeis de serem executadas. Em relacdo a implementacdo da abordagem
proposta observou-se a minimizacdo dos transientes quando o sistema foi perturbado. Foram
obtidas reducgbes de cerca de 1 hora para perturbacdes na composicdo da alimentacdo —
alteracdo muito comum para colunas de destilacdo com grande dificuldade para ser rejeitada.
Dessa maneira, acredita-se que a proposta de introduzir a acdo de controle intermediaria em
colunas de destilacdo permite um incremento no sistema de controle, sem a necessidade de
técnicas avangcadas ou complexas para o ajuste do mesmo. Os resultados apresentados
permitiram concluir que a acao distribuida no controle de colunas de destilacdo minimiza os
transientes existentes na operacéo. Esta abordagem também apresentou melhor desempenho
através de menores oscilagdes na acdo de controle e sobre-elevacoes.

Em relacao a unidade piloto de destilagdo, concluiu-se que esta € uma oportunidade para
a implementacdo e o estudo de técnicas avancadas de controle e instrumentacdo. Sua
construcdo permite alteracdes no projeto conferindo flexibilidade e permitindo estudo com
diversos sistemas de separacdo. A instalagcdo do sistema de controle em fieldbus permitiu
flexibilidade no projeto da instrumentagdo da unidade de destilacdo. Esta tecnologia possibilita
gue um sensor ou atuador possa ser substituido por um outro similar com uma maior
funcionalidade. Além disso podem receber e transmitir informacdes de vérias variaveis
comunicando-se diretamente um com outro sobre o barramento, permitindo que outros
dispositivos sejam adicionados ao processo sem interrupcdo do controle. O sistema também

permite que variaveis multiplas de cada instrumento possam ser trazidas ao sistema de controle
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da planta para analise, arquivo ou estudos de otimizag&o. Este acesso permite um bom ajuste no
processo para melhor operacgéo, reduzindo o tempo ocioso da planta.

Neste trabalho comprovou-se a viabilidade da proposta e verificou-se uma dinamica mais
rapida no controle do processo de destilagdo. A minimizacdo dos transientes gera beneficios
econbmicos pois reduz o tempo de producao fora da especificacdo desejada.

A potencialidade desta proposta € a implementacdo de um controle supervisério com
pontos de operacgdo pré-definidos. Perturbagbes na composi¢cdo conduzem a novos valores de
referéncia na coluna que séo alcancados lentamente. Com a introdu¢do de uma proposta de
acao de controle distribuida é possivel conduzir a transicdo entre os pontos de operagdo em um

tempo mais rapido do que o obtido atualmente.

8.1 Sugestodes

Este trabalho consistiu na proposta de uma nova abordagem para o controle de um
processo j& estabelecido e durante sua execugdo foram identificados alguns aspectos que
devem ser melhor explorados. Estes sdo apresentados na forma de sugestbes que foram
divididas em quatro tipos: em relagdo ao sistema de controle, a instrumentacgdo, a partida e a

operacdo da coluna e a implementacgéo da proposta de controle com acao distribuida.

Em relacdo ao sistema de controle da unidade experimental:

1. Implementacé@o de um controlador para o nivel do acumulador em cascata com a vaz&o
de destilado.

2. Implementacdo de um controle antecipativo para o nivel do acumulador com a vazao de
alimentacao. Foi observado que alteraces nesta variavel refletem na vazéo de vapor no
interior da coluna e, com isso, o nivel do acumulador € prejudicado; por consequéncia
existe a auséncia de destilado em alguns momentos.

3. Implementacdo da malha de controle da temperatura de alimentacdo. Se a entrega da
alimentacdo for com entalpia constante, havera favorecimento da fase vapor e a
existéncia de menores perturba¢cbdes na coluna.

4. Verificacdo do controle da temperatura do refervedor por meio da manipulacdo da
pressdo de vapor proveniente da caldeira, evitando assim algumas oscilagcdes presentes
no comportamento.

Estudo de técnicas inferenciais para a composicao.

Estudo de um algoritmo de controle 6timo.
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Em relagao a instrumenta¢éo da unidade experimental:

7.

Aquisicao de um sensor de vazao fieldbus para ser instalado na vazao de refluxo e
permitir o estudo de técnicas avancadas de controle também nesta corrente.

Aquisicdo de sensores de densidade fieldbus para obter uma medida indireta em linha da
concentragao.

Aquisicao de um cromatégrafo a gas para a andlise precisa da composi¢cdo, em especial

para a destilagdo de hidrocarbonetos.

Em relacao a partida e a operacao da unidade experimental:

10.

11.

Estudar se existe a minimizacdo do tempo de partida quando utilizadas as resisténcias
elétricas no interior da coluna. O maior tempo gasto na partida da coluna é o
aguecimento do equipamento e com a utilizacdo do aquecimento distribuido acredita-se
gue é possivel minimizar esta variavel.

Realizar estudos com misturas multicomponentes.

Em relacdo a proposta de acao de controle distribuida:

12.

13.

14.
15.

16.

17.

18.

Implementar algoritmos de controle avangcado nas malhas de temperatura e verificar se
existe algum incremento na proposta com acado distribuida associada a técnicas mais
complexas.

Realizar um ajuste dos controladores da temperatura do refervedor e do Ultimo prato
considerando a abordagem de acao distribuida. Foi implementada a proposta distribuida
mantendo-se o ajuste utilizado nos testes convencionais. Acredita-se que neste caso a
minimizacao dos transientes sera maior.

Otimizar energeticamente a técnica proposta.

Testar a abordagem distribuida com a possibilidade de aguecimento ou de resfriamento
nos pratos.

Estudar a utilizacdo de novas formas de acao distribuida como trocadores de calor nos
pratos.

Considerar 0 processo como um sistema acoplado em série e verificar a abordagem
distribuida sob este ponto de vista.

Estudar o comportamento fluidodindmico do processo.
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Apéndice A

Refino de petroleo

“Every great advance in science has issued
from a new audacity of the imagination.”

John Dewey

Neste apéndice € descrito uma contextualizagdo do processo de destilagdo no refino de
petroleo. Este trabalho foi desenvolvido como parte integrante do Programa de Recursos

Humanos da Agéncia Nacional de Petréleo- PRH 34.

A.1 O Incentivo de Pesquisas em Destilacao

Uma das principais etapas de transformacéo do Petr6leo em produtos comercializaveis é
a separacdo de suas fracdes realizada por meio do refino do 6leo cru. Dentre os derivados
produzidos por uma refinaria, encontram-se gasolina e diesel, 6leos combustiveis industriais e
domésticos, querosene (maritima e de aviacao) e gas liquefeito de petroleo. Produtos especiais
como propileno e benzeno sdo utlizados na indastria de detergentes ou fibras e o
processamento do coque na manufatura de a¢o e aluminio.

No cenario mundial de refino, o Brasil ocupa a 12% posicdo, com 14 refinarias e
capacidade efetiva total de refino de 1,89 mil barris por dia, conforme ilustrado na Figura A.1.
Segundo dados da Agéncia Nacional de Petréleo (ANP), a capacidade efetiva instalada mundial
de refino manteve-se na faixa de 82 milhdes bpd no ano de 2003, para uma produc¢do mundial

de petréleo de 76 milhdes bpd.
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Figura A.1 Participacéo dos paises na capacidade total efetiva de refino (Fonte: Anuério Estatistico do Petréleo e
do Gas Mundial, 2004).

Ainda segundo a ANP, no ano de 2003, foi produzida pelo parque de refino nacional uma
média diaria de aproximadamente 97 mil m® de derivados, volume este 0,7% superior ao
processado em 2002. A quantidade de petréleo nacional e importado processado se mantém
constante nos Ultimos anos, conforme apresentado na Figura A.2. Estes dados apontam para a
necessidade de promover melhorias nos processos de refino ou a instalacdo de novas refinarias,
conforme vem sendo discutido ultimamente (FAIRBANKS, 2003).
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Figura A.2 Capacidade de refino no Brasil nos Ultimos 10 anos -  nacional; | | importada (Fonte: Anuéario

Estatistico do Petréleo e do Gas Mundial, 2002).

De acordo com Fairbanks (2002a), estes numeros demandam investimentos para
eliminar gargalos operacionais e aprimorar a qualidade de seus produtos. A projecdo de
investimentos no setor de refino de petroleo para os proximos anos € de cerca de 11 bilhdes de
dolares conforme ilustrado na Figura A.3 (FAIRBANKS, 2004). Como vem sendo apresentado
nos ultimos anos, estes investimentos serdo conduzidos de modo a converter as unidades de

processamento para receber os 6leos nacionais, que sdo mais viscosos, descobertos com a
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exploracdo em aguas profundas. Na Figura A.4 é apresentada uma projecao de investimentos no
setor de petréleo e gas natural. Um fator relevante consiste nos investimentos destinados a
seguranca e automacdo. A tendéncia para garantir e melhorar estes aspectos é a
implementagdo do protocolo de comunicacdo fieldbus, que tem sido uma preferéncia da
Petrobras em todos os setores da cadeia de petréleo e gas natural. De fato, € ilustrado na Figura

A.4 que 9% do investimento no setor de refino esta sendo investido a automagéo de processos.

Total de investimento U$ 53.6 bilhdes

21%

@Refino mGas e Energia 0O Distribuic&o
oOAreas Comporativas m Petroquimica o Exploracéo e Producéo

Figura A.3 Projecéo de investimentos no setor de petrdleo segundo Fairbanks, 2004.
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Figura A.4 Projecdo de investimentos no setor de refino segundo Fairbanks, 2002.

E importante lembrar que as refinarias foram construidas nas décadas de 70 e 80 e
foram projetadas para processar 6leos comuns da época. Neste sentido 37% dos investimentos
sdo direcionados para a instalacdo de processos de conversdo e melhorias no processo em
algumas refinarias. Atualmente, o parque instalado pode refinar a maior parte da producdo
nacional, misturando os tipos pesados com outros mais leves. Porém este fato acontece até um
limite técnico que ja estd em operacdo. Segundo a Petrobras, conforme observado na Figura
A.4, 44% dos investimentos serdo realizados no aprimoramento da qualidade da gasolina e do
diesel (FAIRBANKS, 2002a).

Estes e outros derivados de petrdleo séo obtidos através de processos de destilagéo, os

quais existem sempre, independente das unidades presentes na refinaria. Consistem no principal
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processo de separacgdo do 6leo cru. E em unidades nas quais a destilacdo nédo é utilizada como
processo principal de separacgéo é utilizada para purificacdo dos derivados obtidos.

Assim, mudancas permanentes das condi¢cdes de mercado e a operacdo das plantas em
condi¢cBes limites tornam extremamente dificil a manutencdo dos processos nos pontos de
maxima lucratividade. Morari et al. (1988) citam a integracdo da medicdo, controle, otimizagéo e
logistica como o modo mais eficaz de gerar lucros atendendo as variagbes de mercado, com o
minimo de investimentos.

No entanto, apesar dos avancos obtidos na engenharia de controle e da tecnologia
envolvida em refinarias, ainda sdo encontradas algumas dificuldades para controlar unidades de
destilagéo. Estas dificuldades resultam em processos com elevado transiente quando o sistema
€ perturbado. Como resultado obtém-se produtos fora da especificacdo, conseqlientemente de

baixa qualidade gerando desperdicio para a refinaria.

A.2 A Destilagao no Refino de Petrdleo

Conforme ja discutido, o processo de separacdo mais amplamente utilizado nas
industrias quimicas e petroquimicas consiste na destilagdo. A caracteristica marcante das
colunas de destilacao em refinarias consiste na sua operacéo de forma continua, exibindo assim
um comportamento dependente das perturbacfes ocorridas durante o processo de separacao.
Estas unidades devem possuir flexibilidade suficiente para suportar tais perturbacdes, muitas
vezes decorrentes da economia de mercado. Por se tratar de uma rede integrada de processos,
€ importante que cada unidade opere corretamente e sem alteragdes durante o processo, de
maneira que ndo afete as proximas unidades. Esta integracdo de processos € ilustrada através
da Figura A.5, onde é apresentado um fluxograma geral as etapas de producédo dos derivados de
petréleo.

Além da integracdo dos processos da refinaria impondo a necessidade de que cada
unidade opere corretamente, em um contexto mais amplo existe a necessidade de atender a
demanda de mercado, influenciando as condi¢bes de operacao destas industrias.

A atividade petroquimica estd sujeita a ciclos alternados de alta e baixa rentabilidade
setorial. Segundo Fairbanks (2002b), esta légica é explicada pelo descompasso entre oferta e
demanda provocado pelo incremento de capacidades produtivas. Soma-se a isso, a influéncia de
tendéncias mundiais na producéo dos derivados, como o protocolo de Kyoto que pode influenciar
na utilizagcdo de um derivado de petréleo ou outro. Outro exemplo é a atual elevacéo dos precos
mundiais do petréleo que pressiona para cima as tabelas dos fornecedores de solventes

industriais (FAIRBANKS, 2004) valorizando a producéo deste tipo de derivado.
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Figura A.5 Diagrama esquematico dos processos de uma refinaria de petréleo.

De fato a demanda de mercado altera a produgdo conforme ilustrado na Figura A.6.
Observa-se que projecao da producao de derivados para o ano de 2010 reduz a producao de
gasolina de 7 para 5%. Estes fatores associados a outros operacionais, como caracteristicas
composicionais diferentes de acordo com o poco explorado, imp6e a necessidade de
flexibilizacdo nos pontos de operacdo de uma refinaria. Neste sentido, um sistema de controle

capaz de eliminar periodos de producdo fora da especificacdo, quando as necessidades de

mercado mudam os pontos de operagdo, consiste em um diferencial.

Gasolina

Diesel e QAV
43%

Outros

GLP
12%

Demanda 2003 - 1700 bilhdes bpd

Oleos

18%

13%

Combustiveis

Projecao 2010 - 2000 bilhdes bpd

Qutros
13%

Gasolina
5%

Diesel e QAV
43%

GLP
1%

Oleos

16%

Figura A.6 Demanda de mercado (2003) e projecéo da producgéo de derivados de petréleo para 2010.
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A abertura do mercado na area de petrdleo e gas salientou a necessidade de melhorar o
desempenho operacional, a tecnologia e a gestdo de atividade, de maneira a tornar as refinarias
mais competitivas (FAIRBANKS, 2003). Um dos pontos-chaves para atender a demanda
nacional do refino brasileiro consiste na automagao e controle das unidades. Com investimentos
sendo realizados nesta area com o intuito de conferir qualidade aos produtos e seguranca ao

processo é facil perceber a necessidade de se estudar e aprimorar as técnicas ja existentes.

Implementagéo de uma Estratégia de Controle com Acéo Distribuida em uma Coluna de Destilagdo



Apéndice B

Desenhos de Projeto

“Science is organized knowledge. Wisdom is organized life.”

Immanuel Kant

Neste apéndice sédo ilustrados os desenhos de projeto dos moédulos da unidade
experimental. Sdo apresentados os desenhos do prato, de um modulo padrédo, do mdédulo da
alimentacao e do refervedor.
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Figura B.1 Desenho de projeto do prato.
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Figura B.2 Desenho de projeto do médulo padrao.
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Figura B.3 Desenho de projeto do médulo da alimentacao..
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Figura B.4 Desenho de projeto do modulo do refervedor.
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Instrumentacao

Science is what you know. Philosophy is what you don't know.

Russel

Neste apéndice é apresentado o desenho completo da instrumentag¢do da planta piloto
de destilagéo.
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