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Resumo do Projeto Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos

requisitos necessarios para a obtencao do grau de Engenheiro Quimico.

OTIMIZACAO DE PROCESSO DE HDA

Francisco José Durand do Nascimento
Mariana de Andrade Silva

Margo, 2007.

Orientadores:  Prof. Ofélia de Queiroz F. Aratjo, Ph.D
Prof. Carlos Augusto G. Perlingeiro, D.Sc

A avaliagdo de desempenho de sistemas de controle tem sido uma area constante de pesquisa
nos ultimos anos. Nesta tarefa, ferramentas computacionais tornam-se necessarias devido a
complexidade apresentada pelos processos quimicos, caracterizados por um grande numero de
correntes de processo, equipamentos, freqiiente integra¢do energética e correntes de reciclo, que
implicam em um grande elenco de varaveis controladas e manipuladas, dificultando a defini¢ao de
estratégias de operacgdo e sintese de estruturas de controle. Um importante processo industrial com
estas caracteristicas € o processo de hidrodealquilacdo de tolueno para producdo de benzeno, que
possui integragdo material e energética através do reciclo de reagentes e da recuperacao de calor do

reator para aquecimento.

As etapas de reacdo e separacdo podem ser estruturadas em fluxogramas alternativos que se
diferenciam no desempenho econdmico e sob aspectos de controlabilidade. O objetivo do presente
trabalho ¢ de avaliar o impacto das configuragdes do fluxograma na controlabilidade do processo de
dealquilag@o, utilizando o simulador de processos HYSYS (ASPENTECH). A analise baseou-se no
levantamento dos custos associados a equipamentos ¢ utilidades nas diferentes alternativas, junto
com o calculo de indicadores de controlabilidade. Definiu-se para tal uma configuracdo base do
processo ¢ um estado estacionario correspondente. Da configuragdo basica, alternativas de

fluxogramas do processo foram propostas e avaliadas sob o ponto de vista economico e de controle.
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1. INTRODUCAO

A sintese de processos é normalmente conduzida por procedimentos ad hoc que partem de
solu¢des conhecidas e evoluem para fluxogramas sofisticados empregando-se testes experimentais
e/ou simulacdo para avaliagdo de desempenho das modificagdes introduzidas. Outra caracteristica
deste procedimento € considerar apenas o estado estacionario do processo em desenvolvimento, sem
consideragdes dindmicas. A defini¢do da estrutura de controle é uma tarefa a posteriori. Contudo,
nem sempre a melhor alternativa de processo sob pardmetros econdmicos corresponde ao melhor
projeto do processo sob aspectos de controlabilidade. A execucdo do projeto considerando
simultaneamente o seu desempenho econdmico e a sua controlabilidade deve ser buscada e tem sido

objeto de pesquisa.

A importancia da consideracdo dos aspectos econdomicos e de controle resulta, principalmente,
da necessidade de economia de energia, bem como de garantir a qualidade dos produtos gerados, que
levam ao projeto de processos integrados em termos energéticos (reciclo de energia) em termos de
massa (reciclos de massa). Esta integragdo cria dificuldades no controle uma vez que altera as
constantes de tempo, cria realimentacdo interna e reduz o grau de liberdade (nimero de variaveis

manipuladas) do processo.

Para o estudo do tema, adotou-se o processo HDA (Hidrodealquilagdo de Tolueno) que a
literatura tem servido como bancada experimental para inimeras investigagcdes de projeto ¢ controle
de processos (Douglas, 1988; Qiu, 2001; Qiu et al. 2003; Konda e Rangaiah, 2007). Em todos estes,
tem-se o processo HDA como um fluxograma padrao, aparecendo discussdes de projeto sobre este
mesmo fluxograma, que introduzem modificacdes de processo. Trata-se de um processo complexo e
integrado, que contém um reator (onde o hidrogénio reage com o tolueno, formando o benzeno e os
subprodutos bifenila ¢ metano), equipamentos de trocas térmicas, equipamentos de transporte de
fluidos, separador liquido-vapor, e colunas de destilagdo. Em decorréncia desta integragdo, a
controlabilidade e operacionabilidade do processo sofrem impactos negativos, tornando-se
necessario o estudo de fluxogramas alternativos que promovam a controlabilidade do processo.

Neste trabalho, cinco alternativas de projeto sdo comparadas ao processo convencional (Caso 1a):

1) Caso 1a: um reator e trés colunas de destilacao;

2) Caso 1b: um reator e duas colunas de destilagdo;



3) Caso 2a: dois reatores em paralelo e trés colunas de destilacao;
4) Caso 2b: dois reatores em paralelo e duas colunas de destilagao;
5) Caso 3a: dois reatores em série e trés colunas de destilagao ¢;

6) Caso 3b: dois reatores em série e duas colunas de destilagao.

A alternativa Caso 1b visou a minimizar os custos de investimento com equipamentos,
eliminando a recuperagdo de di-fenil benzeno, mantendo a mesma producdo de benzeno. Evolugdes
do fluxograma base foram propostas substituindo-se o reator PFR do Caso 1a por dois reatores em
série (Caso 3a ¢ Caso 3b) ou em paralelo, com alimentacdes inter-estagios (Caso 2a ¢ Caso 2b).
Nos casos envolvendo dois reatores, buscou-se aumentar a produgdo de benzeno, avaliando-se as
alternativas de configuracdo sem série e em paralelo, para as opc¢des de recuperagdo de di-fenil
benzeno (3 colunas, Caso 2a e Caso 3a) ¢ da climinacdo da recuperacdo destes sub-produto (2

colunas, Caso 2b e Caso 3b).

A avaliacdo dos fluxogramas alternativos baseou-se em ferramenta computacional de
simulacdo de processos (HYSYS, ASPENTECH). A analise envolveu, inicialmente, a definicdo de
um elenco de variaveis controladas e de possiveis varidveis manipuladas. Para cada alternativa de
fluxograma, foram estimados os custos anuais, os parametros indicadores de controlabilidade do
processo, e o emparelhamento das varidveis manipuladas com as controladas. Adicionalmente, foi
realizada a otimizagdo econdmica dos seis fluxogramas, e recalculados os pardmetros indicadores de
controlabilidade visando quantificar o impacto da otimizagdo econdmica sobre a controlabilidade do
processo nas diferentes alternativas. Em todos os casos, para fins de comparagao, fixou-se a vazao de

suprimento de tolueno, variando-se apenas o fornecimento de hidrogénio.

O texto esta organizado em capitulos. No Capitulo 2, as defini¢des que constroem o cenario do
projeto como lucro, indicadores de controlabilidade e simulagdo de processos sdo apresentadas.
Neste capitulo, o processo HDA ¢ introduzido. O célculo de custos de investimento e de operagéo
sdo apresentados no Capitulo 3. As alternativas de fluxograma sdo descritas no Capitulo 4 ¢ os
resultados de simula¢do mostrados no Capitulo 5. No Capitulo 6, é relatada o otimizacdo das
alternativas de fluxograma de processo, e os resultados sdo discutidos no Capitulo 7. As conclusdes

decorrentes dos resultados alcangados sdo mostradas no Capitulo 8.



2. CENARIO DO PROJETO

Neste Capitulo ¢ apresentado o processo HDA, além de defini¢des e conceitos que constroem

o cendrio do projeto.

No processo HDA, tolueno e hidrogénio (aproximadamente 97% de H, e 3% de metano) se
misturam com hidrogénio, tolueno e/ou bifenila reciclados do processo. A corrente resultante ¢ pré-
aquecida pela corrente quente que deixa o reator. A mistura ¢ encaminhada a um forno, onde atinge a
temperatura de entrada no(s) reator(es) (PFR) adiabatico(s). As duas reagdes principais que ocorrem

sao:

C,H,CH,+H, »>C,H, +CH,
2C,H, < C,,H, +H,

O efluente do (ultimo) reator sofre um “quench” para evitar coqueamento e, em seguida, um
resfriamento adicional atingindo a temperatura de entrada no vaso separador gas-liquido. E
necessaria a purga de gas deste processo para evitar acimulo de metano. O liquido que deixa o vaso
passa por um processo de separagdo que inclui pelo menos uma coluna de destilacdo para obtengdo

de benzeno com elevado grau de pureza (acima de 99%).

Nos casos em que existem trés colunas de destilacdo, a corrente liquida do separador segue
para a primeira coluna, a de estabilizagdo, onde hidrogénio residual e metano sdo removidos como
produtos de topo e a mistura benzeno/tolueno/bifenila como produto inferior. Na coluna do produto,
0 benzeno ¢ removido no topo ¢ a mistura de tolueno/bifenila como o produto inferior. Finalmente,
quando existir a coluna de reciclo, o tolueno sera removido como o produto de topo que serd

reciclado para o reator e o bifenila ¢ obtido como subproduto.

2.1. Lucro

O desempenho econdmico previsto para um processo em fase de projeto e o desempenho real
de um processo em operacdo podem ser medidos através de critérios expressos por fungdes do tipo

Lucro ou Custo. O Custo Total é a soma dos custos diversos em que incorre o empreendimento.



Pode ser entendido como a soma dos Custos Diretos “Cgiretos” (R$/an0), dos Custos Fixos “Criyes” (RS

/ ano) e dos Custos Gerais “Cgerais” (R$/ano).

Chotal = Ciretos + Crixos + Cgerais (2.1)

onde os Custos Diretos sdo diretamente proporcionais a produgdo e incluem custos de matérias-
primas, utilidades, manutengdo, suprimentos operacionais, mao de obra, administragdo, laboratorios,
patentes e royalties; os Custos Fixos sdo aqueles que permanecem, mesmo quando ¢ interrompida a
produgdo e incluem impostos, seguros, aluguéis e juros; enquanto os Custos Gerais que

correspondem a despesas administrativas e que se encontram correlacionadas apenas com a Receita.

O investimento em ISBL (InSide Battery Limits) é aquele realizado na aquisi¢@o, no transporte
e na instalagdo dos equipamentos que participam diretamente no processamento. Inclui suportes
estruturais, isolamento, pintura, instrumentacdo, tubulagdes, valvulas, equipamento e material

elétrico. Ele representa cerca de 1/3 do investimento total.

Para um projeto onde a quantidade de matéria-prima a ser consumida é fixada a priori (e.g.,
por disponibilidade de mercado), o aumento de lucratividade do processo decorre da redugdo do
custo anualizado do empreendimento e do aumento da receita maximizando-se a obtencdo de
produtos. Assim, neste estudo, foi adotada uma quantidade fixa de tolueno processado em todas as

configuragdes propostas de fluxogramas para o processo HDA.

2.2. Controlabilidade

A necessaria interacdo entre o controle e o projeto de processos demanda a incorporacao de
medidas de controlabilidade em etapas preliminares da concepgdo de processos. A natureza
combinatorial envolvendo projeto de processos obriga que essa abordagem seja capaz, de forma
rapida e razoavelmente precisa, de verificar como mudangas no projeto afetam a controlabilidade do
processo, tendo como objetivo a obtencdo de uma estrutura aceitivel e com a melhor

controlabilidade possivel.

2.2.1. Indicadores de Controlabilidade

Devido ao grande numero de varidveis de processo em uma planta industrial, existem

numerosas alternativas de estruturas de controle. Medidas de controlabilidade tais como a Matriz de



Ganhos Relativos, o Numero RGA, o Indice de Niederlinski, o Numero de Condicionamento, entre
outros, tém sido muito uteis na eliminacdo de algumas estruturas de controle principalmente ao

longo dos estagios iniciais do projeto.

Os indicadores adotados neste trabalho utilizam-se da matriz de ganhos do processo, definida

oC. .
como Kij = GT’ isto é, a sensibilidade da varidvel controlada i a mudangas na variavel
j

manipulada j.

2.2.1.1. Decomposicio em Valores Singulares (SVD)

O valor singular ¢ um indicador de sensibilidade da varidvel controlada as variaveis de entrada

(manipulaveis) e deve ser geralmente o maior possivel nas freqiiéncias onde ¢ necessario controle.

Pela decomposigdo em valores singulares de uma matriz, K = U % V" onde H = {0 K '1] Seja
K 0

y a resposta do processo e X a entrada manipulada:

y= Zo-i U Vi X
= 2.2)

ou seja, uma pequena mudanga em x pode causar uma grande mudanga em y se G, for grande,

dependendo do angulo entre os vetores X € V.

2.2.1.2. Numero de Condicionamento

O namero de condicionamento de uma matriz ¢ uma medida da dificuldade de inversdo desta

. , . - o , . .
matriz, ¢ ¢ definido como }/(Q = HLHHK 1” =—"%_ onde O, (ﬁ)) ¢ o maior valor singular de
- Gmin
Ke o, 5) ¢ 0 menor valor singular ndo nulo de K .



Se o nimero de condicionamento de uma matriz for alto, maior que 100, por exemplo, esta é

dita “mal-condicionada”. No contexto de controle, um numero de condicionamento alto para K

indica a dificuldade de obter um bom desempenho de controle.

2.2.1.3. Numero RGA

Fornece uma medida escalar de interag@o entre as variaveis manipuladas e controladas. Antes
de calcular o numero RGA deve-se permutar colunas da matriz RGA para que os pares selecionados

posicionem-se na diagonal. O nimero ¢ uma medida da dominancia da diagonal da RGA.

Nuamero RGA = HRGA(Q) - I=HSOMA , onde HQHSOMA =2 ‘aij‘ (2.3)
A norma-soma ¢ simplesmente a soma dos valores absolutos de todos os elementos da matriz.
Tem-se, que € Util, também, na selegdo de variaveis manipuladas para processos sobre-determinado

(NVM>NVC).

2.2.1.4. Indice de Niederlinsk (IN)

E possivel eliminar os pares de variaveis indesejaveis (por exemplo, aqueles que geram
instabilidade ou comportamento de fase ndo-minima) através do indice de Niederlinsk. Este critério é
necessario, mas ndo ¢ suficiente para estabelecer a estabilidade em malha fechada de um sistema de

controle com agdo integral em todos os controladores.

Se o IN ¢ negativo, entdo o sistema ¢ instavel em malha fechada, se é positivo, nada se pode

afirmar. Por defini¢do o IN é dado por:

| det(Ky,

n
K
H Mjj
j=1

2.4)

onde Ky € a matriz dos ganhos estaciondrios da matriz fun¢ao de transferéncia Gy.



2.3. Simulacio do Processo — HYSYS

Neste item s@o discutidos os principais modelos de operagdes unitarias do simulador de

processos HYSYS (ASPENTECH) utilizados na simulag@o do processo de HDA.

2.3.1. Modelo de Operacdes Unitarias

O processo de HDA tem oito operagdes unitarias basicas: reator, fornalha, separador liquido-

vapor, compressor, trocador de calor, valvula, bomba e coluna de destilagao.

Reatores: Os modelos de reatores permitem simular reatores tubulares ou em tanques. O reator
utilizado no processo HDA ¢ do tipo tubular continuo ideal, ou PFR (Plug Flow Reactor). O tempo

de reacdo para um PFR pode ser calculado conforme expressdo a seguir:

Vv " dx
=Y e, 2.5)
0

— A
Vo —Ia

onde: T ¢é o tempo de reacdo;
-T5 € a taxa de reagao;
X € a fragdo molar do composto A;
Cao € a concentragdo inicial do componente A na mistura;
v € o volume do reator;

Vo € 0 vazao volumétrica (volume/tempo).

A taxa de reacdo ¢ funcdo da concentra¢ao dos componentes na mistura. Para as reacdes do
processo HDA, do tipo A+B — produtos ¢ C <> produtos, as taxas de reagdo podem ser expressas
pela pressao de vapor dos componentes na mistura. Modelo, o qual, utilizado pelo simulador de

processos HYSYS:

- E U - E' "
r=Axexp(—)xT* x f(P)- A xex xT# x (P, 2.7
P (P) ey (P) 2.7
onde: E e E’ representam as energias de ativacao da reagdo direta e reversa, respectivamente;

P; e P; as pressoes parciais dos componentes i € j, respectivamente;



B representa um expoente da reacdo direta e B um expoente da reacao reversa.

Vaso de flash: o vaso de separagdo liquido — vapor utilizado pelo HYSYS ¢ um vaso de flash sem

utilizacdo de carga térmica. Sua equacao geral é expressa da seguinte maneira:

©z(-k)
274 pi—n) 29

onde: k; é a constante de equilibrio de fases, a qual é funcdo da Temperatura, Pressdo e
composigdes dos componentes na fase liquida (x;) e vapor (y;);
z; € a composi¢ao do componente i na mistura e;

B representa a fragao de mistura vaporizada.

Colunas de destilacdo: os parametros de projeto das colunas de destilacdo sdo previamente

especificados, cabendo ao simulador de processos HYSYS determinar as propriedades de cada
corrente. Os pardmetros de projeto a serem especificados sdo: numero de pratos tedricos, condi¢ao
operacional do condensador (refluxo total, condensador parcial ou total), pressdes de operagdo e
perdas de carga do condensador e refervedor, razdo de refluxo, composi¢do do componente de

interesse da corrente de topo ou de fundo e prato de alimentagdo da mistura a ser separada.

Trocadores de calor: a equagdo geral do célculo da carga térmica de um trocador de calor casco e
tubo operando em contra-corrente, 0 mesmo utilizado em nossas simulagdes pelo HYSYS, ¢

apresentada a seguir:

(Th2 _Tc2 ) - (ThI _Tcl )

Q=UA (2.9)
T, - T,)
In———"-
(Thl _Tcl)
onde: U ¢ o coeficiente global de transferéncia de calor em referéncia a area A de troca térmica;

A é a area de troca térmica;

T}, € a temperatura de entrada do fluido quente;

T,, € a temperatura de saida do fluido quente;



T, € a temperatura de saida do fluido frio;

T, ¢ a temperatura de entrada do fluido frio.

2.3.2. Modelos Termodinamicos e Cinéticos

Utilizou-se na simula¢do para os calculos das propriedades fisicas o modelo de Peng-
Robinson, adequado para predizer as propriedades da maioria dos liquidos hidrocarbonetos em uma
escala larga de circunstancias de operagdo. E recomendado geralmente para dleo, gas e aplicagdes
petroquimicas pela ASPENTECH. O modelo de Peng-Robinson ¢ suficientemente apropriado para o
processo de HDA (Qiu, 2001).

As expressOes das taxas cinéticas sdo fungdes de pressoes parciais (em kPa) de tolueno (Pr),
de hidrogénio (Py), de benzeno (Pg) e bifenila (Pp), com uma dependéncia da temperatura de
Arrhenius. Elas foram modeladas de acordo com as expressdes cinéticas padrdo de Arrhenius
disponiveis no HYSYS e obtidas a partir da tese de Qui (2006). As seguintes expressoes de taxa

adotadas foram adotadas:

—25,616

r, =1.9563x10% exp( )PP, "’ (2.10)

—25,616

r, =1.2102x10° exp(

)P,> —5.1604x10° exp(@

)P, P, (2.11)

onde: I e I, sdo as taxas de reagdo, em kmol/(h'm3);

T ¢é a temperatura do reator, em K;

2.3.3. Otimizacio

Ao longo da ultima década, a otimizagdo de fluxogramas tem se tornado uma importante
ferramenta para o projeto de processos. A otimizagdo € utilizada para avaliar a sensibilidade do
fluxograma o6timo aos pardmetros de projeto (por exemplo, taxas de alimentagdo, constantes
cinéticas e equagdes de transporte) que podem estar sujeitos a variagdes e incertezas. Com custos
computacionais inexpressivos, pode-se fazer uma analise da sensibilidade 6tima de um fluxograma,

permitindo estimar facilmente as mudangas no processo.



Neste estudo, empregou-se o recurso de otimiza¢do do simulador para definir valores para
pardmetros de projeto e varidveis operacionais visando a minimizagdo dos custos associados ao

processo de HDA.

3. CALCULO DE INVESTIMENTOS

Neste Capitulo s3o apresentadas as expressoes para calculo dos custos associados ao processo

de producdo de HDA

3.1. Custo Fixo

= Trocadores de calor

M&S
280

ISBL = | 1013-4°% (229 + F)

3.1)

F =(F,+F, )F,

onde, A é a area de troca térmica em ft*, FC é uma constante que depende do tipo de trocador (Fd), da
pressdo de operacdo (Fp) e do material utilizado (Fm) e M&S é o indice de Marshall & Swift de
Custo de Construgdo, que esta relacionado a inflagdo e aparece mensalmente na Revista Chemical

Engineering. O valor utilizado foi de 1274.8, correspondente ao quarto trimestre de 2005.

O material escolhido para os trocadores de calor foi o ago carbono, tanto para o casco quanto
para o tubo. Os fatores utilizados no calculo do ISBL de trocadores de calor estdo apresentados na

Tabela 3.1.

Tabela 3.1 — Fatores para calculo do ISBL dos trocadores de calor

Fatores Utilizados
Fc 1,37
Fq 0,85
Fo 0,52
Fm 1,00




Para os calculos das areas dos refervedores e condensadores das colunas, bem como para o
calculo da area do cooler, os coeficientes globais de troca térmica utilizados foram considerados a

média dos extremos da faixa apresentada na Tabela 3.2.

Tabela 3.2 — Coeficiente global de troca térmica dos trocadores de calor*

Equipamentos U (BTU/hr*ft**°F)

Refervedor (HC leve) 50-200
Condensador e cooler 45-120
*HOLMAN, J. P
] Compressores
ISBL =(M &S ).517,5.(bhp)>* .(2,11+F,) (3.2)
280
FC = Fd

Onde bhp ¢ a poténcia dos compressores em hp, ¢ Fd ¢ um fator que depende do tipo de acionamento

do motor e, para motor elétrico de compressor centrifugo, Fq = 1,0.

= Tanques

M &
280

Fe=FnFp

ISBL = ( S ).101,9.D%%° H*** (2,18 + F,) (3.3)

onde D ¢é o didmetro ¢ H ¢ a altura do vaso vertical, ambos em ft. O parametro F; é uma constante
que depende da pressdo de operacdo do equipamento (F,) e do tipo de material (Fy). Os valores

destes parametros sdo mencionados na Tabela 3.3.

Tabela 3.3 — Parametros para calculo de ISBL de vasos

Pressio (psi) Material F, F,, revestido

Valores medianos da faixa

Acgo Carbono 21,07* 1,00
(725,2 — 4351,13)

*Valor médio e extrapolado, mediante os dados fornecidos por Douglas, 1988.



] Colunas de Destila¢ao

Para o calculo do ISBL total de uma coluna de destilacdo, deve-se calcular o ISBL do vaso
externo mediante a formula do item anterior (para tanques) e somar com o ISBL dos internos, cujas

equacdes encontram-se abaixo.

1sBL =M &S).4,7.D1’55.H.FC (3.4)

int ernos 280
FC = Fs + Ft + Fm

onde D ¢ o diametro e H ¢ a altura, medidos em ft e F; € uma constante que depende do espacamento
entre os estagios (Fs), do tipo de bandeja (F;) e do material utilizado (Fp,), cujos valores usados sdao

encontrados na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 — Parametros utilizados para o calculo dos internos das colunas

b ¢ Fy Material  F,, Espagamento s
Interno entre os estagios (in)
Prato
perfurado 0.0 Ago Carbono 0,0 24 2,2

3.2. Custo Operacional

O custo operacional esta relacionado ao consumo de utilidades (dgua e vapor), reagentes e

consumo de energia elétrica.

] Vapor saturado

Foi utilizado vapor a uma pressdo de 150 psig. Em 1988, o preco do vapor aquecido era de
USS$ 3,72 / 1000 1b (453,6 kg) baseado no prego do combustivel da época (US$ 4,0 / 106 BTU).
Utilizando o fator correspondente (0,85) e o preco do combustivel atual, pode-se chegar a expressao

do custo do vapor saturado em US$/kg:



Custovapor = —/2_|( Custocombustivel |, o 1 | (3.5)
4536 |\ US$4,0/10°BTU

O valor do combustivel (gas natural) utilizado foi de US$ 3,3 por milhdo de BTU (Valor
médio de negociagdo com a Bolivia em maio de 2006).

(Fonte: http://www1.folha.uol.com.br/folha/dinheiro/ult91u108163.shtml)

O gas natural seria o mesmo combustivel utilizado na fornalha, porém, como estamos
objetivando o aspecto comparativo entre as configuragdes de fluxograma, considerou-se que o
metano produzido e separado na coluna de estabilizagdo do processo HDA pode ser utilizado para a

queima na fornalha.
n Agua de Resfriamento

O valor da 4gua de resfriamento em 1988 era de US$ 0,03/1000 gal (3.8 m® que
multiplicando pela densidade da dgua, 998 kg/m’, corresponde a uma massa de 3777.8 kg) baseado
no valor do combustivel da época. Utilizando o fator correspondente (0,75) e o preco do combustivel

atual, podemos chegar a seguinte expressdo do custo da agua de resfriamento, em US$/kg.

CustoAgua =

0,03 | ( CustoCombustivel
3777 | US$4,0/10°BTU

].0,75 + 0,25} (3.6)
obs:. Para calculo do custo da agua de resfriamento, a melhor opgdo seria utilizar uma equagéo que

levasse em consideracdo o custo da energia elétrica gasta para operacao da torre de refrigeragdo.
n Energia Elétrica

Os equipamentos que consumirdo energia sdo os compressores de gas ¢ as bombas de
recirculagdo. O valor utilizado foi de R$ 200,03 / MWh, que corresponde a média nacional para uma
area industrial. Este valor foi convertido a délares (sendo US$ 1,00 equivalendo a R$ 2,15) para US$
0.43 / kWh ( Fonte: Agencia Nacional de Energia Elétrica - ANEEL)



] Custo de Matéria-prima e prego dos produtos

Preco do hidrogénio: 1,750 US$/kg;

(Fonte: http://www.hydrogen.energy.gov/)

Prego do benzeno: 1,163 US$/kg;
(Fonte: http://www.icispricing.com/il_shared/Chemicals/SubPage397.asp)

Prego do bifenila: 1,124 US$/kg.

(Fonte: http://www.icispricing.com/il_shared/Samples/SubPagel78.asp, aromatico 150)

4. CONFIGURACOES DE FLUXOGRAMAS PARA O PROCESSO HDA

As diferentes configuragdes propostas para o processo HDA partiram de um caso considerado
base, cujas informagdes basicas da modelagem em estado estacionario foram extraidas em Qiu
(2001). O procedimento da modelagem, as informagdes de projeto detalhadas e os resultados da
simulacdo sdo mostrados a seguir. A Tabela 4.1 apresenta os dados e especificacdes dos
equipamentos exceto as colunas, enquanto a Figura 4.1 mostra o fluxograma completo do processo

HDA construido no HYSYS em estado estacionario, denominado Caso Base (1a).

Tabela 4.1 — Especificacdo dos equipamentos do processo HDA

Equipamento Especificacoes Valor
UA (kJ/°C) 1.151x106
Trocador Volume do tubo (m?) 14,16
Volume do casco (m?) 14,16
Fornalha Volume (m?) 8,5
Resfriador Volume (m?) 8,5
Separador Volume (m?) 2,27
Comprimento (m) 19,51
Reator Diametro (m) 3,05
Numero de tubos 01




O processo HDA possui trés correntes de reciclo de material, onde material a montante ¢
misturado com material a jusante. O HYSYS possui uma ferramenta especialmente para calculos de
reciclos, onde as condi¢des das correntes na entrada do bloco de reciclo sao especificadas primeiro e,
posteriormente, sdo realizados calculos iterativos automaticamente até os valores das correntes
assumidas se igualarem aquelas calculadas, dentro das tolerancias especificadas. Valores iniciais
adequados devem ser escolhidos para estas correntes, caso contrario o sistema ndo vai convergir,

devido a ndo linearidade e instaveis caracteristicas do processo.

Para a simulacdo das trés colunas, foi necessario fornecer duas especificagdes para atingir o
grau zero de liberdade. Na coluna de estabilizagdo e na coluna de obtencdo de produto (benzeno)
foram especificadas a razdo de refluxo no condensador ¢ a composi¢dao do componente de interesse
no fundo da torre. Na coluna de reciclo de tolueno foram especificadas as composigdes de tolueno e

bifenila no fundo e no topo, respectivamente.
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Figura 4.1 — Fluxograma base (Caso 1a) do processo HDA construido em modo estacionario



A coluna de estabilizacdo possui um condensador parcial com refluxo total que ¢ usado para
separar a corrente que contém principalmente metano. As colunas de produto e de reciclo possuem

condensadores totais. As especifica¢des das colunas estdo mostradas na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 — Especificacdes de simulacio das colunas

Coluna de Coluna de Coluna de
Estabilizacio Produto (benzeno) Reciclo de tolueno
Numerc? Qe pratos 05 27 07
teoricos
Prato de 03 14 05
alimentacao
Composi¢ao de Composicao de Composicao de
Especificacao 1 benzeno no fundo=  benzeno no fundo = tolueno no fundo =
0,9950 0,0006 0,0003
. ~ Razdo de Refluxo= Razao de Refluxo = .Con.lp 081620 de_
Especificacao 2 bifenila no topo =

0,50 3,50 0.00002

Para o calculo das colunas de destilagao, o HYSYS disponibiliza um fluxograma a parte para

cada coluna, contendo equipamentos e correntes com suas informagdes interligadas com o
fluxograma principal. A aparéncia de uma coluna de destilagdo no fluxograma principal ¢ de uma
operagdo simples de multi-alimentagdo e multi-obtencdo de produtos, omitindo as correntes
intermedidrias. Os sub-fluxogramas das colunas de destilagdo sdo apresentados nas Figuras 4.2 a 4.4,

a seguir.
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Figura 4.2 — Coluna de Estabilizacio construida no HYSYS.
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Figura 4.4 — Coluna para reciclo de tolueno construida no HYSYS.

A Tabela 4.3 contém os dados das correntes obtidos na simulagdo do processo enquanto a

Tabela 4.4 contém os dados das cargas de energia fornecidas aos equipamentos



Tabela 4.3 — Dados das correntes de processo obtidos na simulacdo do Caso Base (1a)

Descri¢do das Correntes H, Toluene Gas-Recycle Tol-Recycle Cold in
Temperatura (°C) 30,00 30,00 46,65 139,89 48,90
Pressdo (kPa) 3964,00 3964,49 3627,00 4294,92 3534,00
Vazio Molar (kmol/h) 222,44 131,90 1582,28 38,86 1975,52
Hidrogénio (fracdo molar) 0,9700 0,0000 0,3906 0,0000 0,4220
Metano (fragdo molar) 0,0300 0,0000 0,6014 0,0000 0,4850
Benzeno (fragdo molar) 0,0000 0,0000 0,0073 0,0020 0,0059
Tolueno (fragdo molar) 0,0000 1,0000 0,0008 0,9980 0,0871
Bifenila (fragdo molar) 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
. . . . Reactor
Descrigdo das Correntes Furnace in Hot in Hot Out Reactor in
Effluent
Temperatura (°C) 596,67 623,24 103,05 621,60 668,63
Pressdo (kPa) 3534,00 3350,57 3309,20 3450,57 3350,57
Vazdo Molar (kmol/h) 1975,52 2025,34 2025,34 1975,52 1975,52
Hidrogénio (fragdo molar) 0,4220 0,3473 0,3473 0,4220 0,3560
Metano (fragdo molar) 0,4850 0,5393 0,5393 0,4850 0,5517
Benzeno (fragdo molar) 0,0059 0,0872 0,0872 0,0059 0,0712
Tolueno (fragdo molar) 0,0871 0,0253 0,0253 0,0871 0,0204
Bifenila (fragdo molar) 0,0000 0,0008 0,0008 0,0000 0,0007
Descrigao das Correntes Separator in Separator Liq Separgtuotr Gas Quench Purge
Temperatura (°C) 35,55 35,55 35,55 35,55 34,59
Presséo (kPa) 3256,80 3256,80 3256,80 3256,80 2801,75
Vazao Molar (kmol/h) 2025,34 226,71 1798,63 49,88 216,35
Hidrogénio (fragdo molar) 0,3473 0,0043 0,3906 0,0043 0,3906
Metano (fragdo molar) 0,5393 0,0472 0,6014 0,0472 0,6014
Benzeno (fragdo molar) 0,0872 0,7214 0,0073 0,7214 0,0073
Tolueno (fragao molar) 0,0253 0,2198 0,0008 0,2198 0,0008
Bifenila (fragao molar) 0,0008 0,0074 0,0000 0,0074 0,0000
Descri¢do das Correntes Stabilizer Feed Methane S}ga(l):{[ltl(tfrler Product Feed  Product Bottom
Temperatura (°C) 36,10 60,53 188,48 119,54 145,80
Pressdo (kPa) 1034,00 950,00 1034,00 242,72 242,70
Vazdo Molar (kmol/h) 176,66 9,70 166,96 166,96 40,17
Hidrogénio (fragdo molar) 0,0043 0,0776 0,0000 0,0000 0,0000
Metano (fragdo molar) 0,0472 0,8596 0,0000 0,0000 0,0000
Benzeno (fragdo molar) 0,7214 0,0618 0,7598 0,7598 0,0019
Tolueno (fragdo molar) 0,2197 0,0009 0,2324 0,2324 0,9655
Bifenila (fragdo molar) 0,0074 0,0000 0,0078 0,0078 0,0326
Descri¢do das Correntes Benzene Diphenyl S;:l:g:lier Product Reflux  Recycle Reflux
Temperatura (°C) 109,31 295,38 60,53 109,31 137,37
Pressdo (kPa) 228,00 242,70 950,00 228,00 205,80
Vazdo Molar (kmol/h) 126,79 1,32 4,85 443,75 8,20
Hidrogénio (fragdo molar) 0,0000 0,0000 0,0003 0,0000 0,0000
Metano (fragdo molar) 0,0000 0,0000 0,0190 0,0000 0,0000
Benzeno (fragdo molar) 0,9999 0,0000 0,9439 0,9999 0,0020
Tolueno (fragdo molar) 0,0001 0,0076 0,0368 0,0001 0,9980
Bifenila (fragdo molar) 0,0000 0,9924 0,0000 0,0000 0,0000




Tabela 4.4 — Dados das correntes de energia obtidos na simulagio do Caso Base (1a)

Corrente de Energia Valor (KJ/h)
Q-Cond-S 2,06E+05
Q-Reb-S 4,31E+06
Q-Cond-P 1,66E+07
Q-Reb-P 1,46E+07
Q-Reb-R 1,52E+06
Q-Cond-R 1,49E+06
Furnace-duty 3,36E+06
Sep-C-Duty 9,44E+06
Q-100 1,87E+03
Q-101 2,60E+04
Q-Comp 5,80E+05

As especificagdes das correntes e dos equipamentos dos demais fluxogramas elaborados
partiram das especificagdes citadas acima e tiveram seus valores modificados pelo simulador a
medida que o mesmo foi buscando a convergéncia dos casos. Nesse sentido, os valores das
propriedades de algumas correntes foram alterados. As principais diferencas entre os casos e suas

configuragdes sdo apresentadas a seguir na Tabela 4.5 e nas Figuras 4.5 a 4.7.

Tabela 4.5 — Principais diferencas entre as configuragdes de fluxogramas

Caso Base (1a) Caso 1b Caso 2a Caso 2b Caso 3a Caso 3b
Dois reatores em  Dois reatores em  Dois reatores em  Dois reatores em
Um reator Um reator ) ]
paralelo paralelo série série
Trés colunas Duas colunas Trés colunas Duas colunas Trés colunas Duas colunas
Dois Dois

Um compressor Um compressor Um compressor  Um compressor
compressores compressores
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5.  RESULTADOS DE SIMULACAO: CASO BASE PARA AS CONFIGURACOES DE

FLUXOGRAMA

Neste capitulo, sdo apresentados os custos calculados e os indicadores de controlabilidade

para as configuragdes de fluxogramas em condigdes de processo ndo otimizadas. Para os céalculos

dos custos e receitas de matérias-primas e produtos, respectivamente, os pregos foram baseados nos

padrées norte-americanos de producdo industrial, conforme apresentado no item 3.2. A receita do

metano produzido e separado ndo foi contabilizada neste trabalho, por ndo ser relevante

economicamente, ficando como crédito / receita adicional ou para queima para obtencao de energia.

5.1. Custo anualizado

Os custos do processo HDA foram calculados para as configuragdes propostas em nosso

estudo e estao apresentados na Tabela 5.1 a seguir:

Tabela 5.1 — Custo anualizado do empreendimento para as configuracées propostas

Custos
Caso Base (1a) Caso 1b Caso 2a Caso 2b Caso 3a Caso 3b
(US$/ano)
ISBL 3.139.655,45 2.673.900,08 3.692.065,90 3.226.310,53 4.448.852,69 3.981.551,47
Vapor 591.092,98 563.455,18 547.766,10 552.723,29 536.988,09 535.724,82
Agua de
21.808,02 20.923,64 20.405,41 20.700,13 20.361,11 20.485,00
Refrigeragdo
Energia 522.725,20 522.725,20 522.725,20 522.725,20 1.063.155,53 1.061.860,00
Hidrogénio
6.829.746,29 6.829.746,29 6.829.746,29 6.829.746,29 6.829.746,29 6.829.746,29
(Matéria Prima)
Custo anual
11.105.027,94 10.610.750,40  11.612.708,91  11.152.205,45 12.899.103,71  12.429.367,58

Total*

*Nao incluso o custo com Tolueno (matéria-prima).

O custo do hidrogénio (matéria-prima) ndo foi alterado em nenhuma configuracdo, pois a

vazdo de alimentacdo ¢ a mesma em todos os casos. A configuracdo que proporciona menor custo ¢

o Caso 1b, com apenas um reator e duas colunas de destilagdo (as colunas de estabilizacdo e de
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obten¢do de benzeno), enquanto a que apresenta maior custo € o Caso 3a, com dois reatores em série

e trés colunas. O custo de utilidades para o Caso 3a e o Caso 3b ¢ mais elevado devido ao

fornecimento de energia elétrica para um compressor instalado na saida do segundo reator.

Com a quantidade processada de tolueno fixa, a quantidade obtida de produto e subproduto

(benzeno e bifenila, respectivamente), bem como a receita anual obtida na produgdo para cada

fluxograma proposto, sdo apresentados na Tabela 5.2 a seguir:

Tabela 5.2 — Receita no processo HDA.

Caso Base (1a) Caso 1b Caso 2a Caso 2b

Caso 3a Caso 3b

Vazio de
9903.4 10126,7 9581,8 9973.,3
benzeno (kg/h)

Receita anual
(US$)
Vazdo de bifenila
(kg/h)
Receita anual

(US$)

82.961.259,72  84.831.821,36  80.267.091,95  83.547.086,47

202,7 - 501,4 -

1.640.683,28 - 4.059.240,53 -

9425,1 9810,3

78.954.251,85  82.181.407,10

500,5 -

4.051.556,50 -

Receita anual

84.601.943,00 84.831.821,36  84.326.332,48  83.547.086,47
total (US$)

83.005.808,35  82.181.407,10

“-”: O bifenila produzido € recirculado no processo.

Tabela 5.3 — Lucro no processo HDA.

Caso Base
(1a) Caso 1b Caso 2a Caso 2b

Caso 3a Caso 3b

L“%’S?S‘)‘“al 73.496.915,06 74.221.070,96 72.713.623,57 72.394.881,02

70.106.704,64 69.752.039,52
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5.2. Analise de Controlabilidade

Para o célculo das matrizes de ganhos estaticos, torna-se necessaria a definicdo de um elenco

de variaveis manipuladas e de controle. Para tal, considerou-se que:

= Na simulag¢@o em estado estaciondrio, a sensibilidade do tolueno para benzeno € muito
maior do que a do hidrogénio para benzeno. A corrente de alimentacdo do hidrogénio
¢ mais diretamente manipulavel que a corrente de alimentag@o do tolueno.

= Baseado na analise da coluna de benzeno, concluiu-se que a vazdo de refluxo ¢ a
vazdo de destilado sdo igualmente adequadas para controle da composig¢do do benzeno
na corrente de produto.

= O elenco de variaveis manipuladas e controladas escolhido deve ser o mesmo para os

seis diferentes casos.

5.2.1. Variaveis Manipuladas x Variaveis Controladas

Com base nas consideragdes anteriores, no cenario apresentado no Capitulo 2 e no bom
senso de engenharia, foi elaborada a lista descrita no item 5.2.1 das variaveis controladas e
manipuladas utilizadas neste estudo.

A escolha das variaveis manipuladas e controladas foi feita por meio de testes utilizando o
simulador, onde algumas variaveis foram modificadas e observaram-se as variaveis mais sensiveis a

tal modificagao.

Variaveis Manipuladas:

= (Carga térmica da fornalha (ul);

= Carga térmica do cooler (u2);

= Vazio da corrente de Quench (u3);

= Vazdo de alimentagdo de hidrogénio (u4);
= Vazdo de tolueno (matéria-prima) (u5);

=  Temperatura de entrada da fornalha (u6).
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Variaveis Controladas:

= Temperatura do reator (y1);

= Temperatura do separador (y2);

=  Temperatura da corrente apos o Quench (y3);

= Razao hidrogénio/aromaticos na entrada do reator (y4);

= Vazdo de benzeno (produto) (y5);

= Composi¢do de tolueno na saida do reator (no primeiro, quando em série, em ambos, quando

em paralelo, ou no tnico, quando houver apenas um reator) (y6).

5.2.2. Ganhos do Processo

A principio utilizar-se-ia, para o calculo do ganho do processo, variagdes de 10% em cada
variavel manipulada, porém, devido a dificuldade de convergéncia da simulagdo, que contém torres,

reciclos e recuperadores de calor, em alguns casos foi necessario utilizar-se de variagdes menores.

A seguir, serdo apresentadas as matrizes de ganho do processo (K,) para cada caso em
relagdo as variaveis manipuladas propostas. A ordem das variaveis de saida (y1, y2, y3, y4, y5 e y6) e
manipuladas (ul, u2, u3, u4, uS e ub) é a que aparece na lista do item anterior. As planilhas para o
calculo da matriz de ganhos estaticos da configuracdo do caso base sdo apresentadas no Anexo 1. O
calculo das matrizes de ganhos das demais configuragdes seguiu a mesma linha de raciocinio

daquela para o caso base.

Utilizou-se no célculo da matriz de ganhos variaveis adimensionais com o emprego de faixas

de operacdo para as varidveis manipuladas e controladas, apresentadas na Tabela 5.4.

Tabela 5.4 — Faixas de Operacao fixadas para as variaveis de processo

Unmin Uman Ymin Ymax
1 1,68E+06 5,04E+06 310,802 932,405
2 4,72E+06 1,42E+07 17,810 53,430
3 0,110 0,330 311,621 934,864
4 111,220 333,660 2,423 7,270
5 65,975 197,925 63,393 190,179
6 298,335 895,005 0,0102 0,0306
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O ganho adimensional é entdo definido como:

;i
K--AD'M _ yi,max - yi,min

U ou

j

u

j,max

j,min

(5.1)

Na seqiiéncia, K, ¢ usado com a defini¢do da Equagdo 5.1. A diagonal da matriz Kp

corresponde aos ganhos para os emparelhamentos U X Y propostos no item anterior. Analisando-se

cada coluna, em alguns casos existem valores de y para os quais os ganhos foram mais elevados que

o do y proposto.

Caso Base (1a):

Kp=

ul
yl  0,0441
y2  0,5036
y3  0,0727
y4 04314
y5 -0,0106
y6  -1,7948
Caso 1b:
Kp=

ul
yl  0,0263
y2  5,4832
y3  0,0435
y4 -0,2765
y5  -0,1447
y6 -0,1933

u2
0,0056
-4,9613
-0,0027
0,1200
0,0823
-0,5678

u2
0,0044
-3,9970
-0,0010
-0,0399
0,0688
-0,4102

u3
0,0014
-0,9607
-0,0905
0,0443
0,0367
-0,1488

u3
0,0008
-0,5700
-0,0916
-0,0149
0,0138
-0,0582

u4
-0,0212
0,0640
-0,0545
1,5884
0,0466
1,2632

u4
-0,0087
-4,2429
-0,0377
2,2950
0,0828
0,3069

us
-0,0371
7,6600
-0,0689
-2,5361
0,7506
4,1913

us
-0,0165
-1,7721
-0,0494
-1,6685
1,0475
2,0692

ub
1,0196
-12,1323
1,3036
7,3026
-0,4014
-22,9372

ub
0,9441
3,6494
0,9792
2,1118
-0,1098
-9,9955
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Caso 2a:

Kp=

ul
yl  0,0432
y2 05239
y3 0,0410
y4  0,0735
yS -0,0524
y6  -3,0802
Caso 2b:
Kp=

ul
yl  0,0406
y2  0,1586
y3  0,0382
y4  0,0578
y5 -0,0062
y6  -2,9033
Caso 3a:
Kp=

ul
yl  0,0411
y2 0,8014
y3 0,0611
y4  0,0537
yS -0,0798

y6  -1,4748

u2
0,0020
-7,2006
-0,0017
0,0261
0,0510
-0,5841

u2
0,0104
-7,7613
0,0012
-0,0214
0,1349
-2,3692

u2
0,0129
-8,6794
0,0300
1,1582
0,2267
-1,1788

u3
0,0010
-3,2700
-0,0777
0,0161
0,0156
-0,2816

u3
0,0011
-0,8084
-0,0807
-0,0001
0,0157
-0,2746

u3
0,0014
-0,9638
-0,0326
0,1468
0,0479
-0,1656

u4
-0,0270
0,7305
-0,0284
2,1349
0,1409
6,8406

u4
-0,0115
-3,0923
-0,0076
1,9997
0,0590
2,6773

u4
-0,0194
-0,6179
-0,0572
1,9338
0,1100
0,9450

us
-0,0235
3,0792
-0,0268
-1,9911
0,9269
6,1949

us
-0,0327
4,6276
-0,0527
-2,0626
0,9036
9,1729

us
-0,0256
2,0042
-0,0450
-2,1334
0,8639
3,2191

u6
0,9447
1,6972
0,8085
0,7842
-0,7623
16,6367

ub
0,8859
17,6242
0,7272
0,3386
-0,6641
-12,4905

u6
0,9627
-3,7881
1,1269
2,3067
-0,7766
-16,3281
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Caso 3b:

Kp=

yl
y2
y3
y4
yS
y6

ul
0,0384
0,2457
0,0567
-0,0201
-0,0516
-1,2941

u2
0,0169
-4,7497
0,0427
1,4449
0,1898
-1,2481

u3
0,0010
-0,3519
-0,0346
0,0924
-0,0113
-0,0890

u4
-0,0118
-1,2206
-0,0374
2,4424
0,0157
0,4684

5.2.3. Emparelhamento das variaveis

conforme descrito no Anexo 2, empregando-se o Software MATLAB. O RGA ¢ calculado com base

na matriz de ganhos Kp conforme a Equagao (5.1):

Para o emparelhamento das variaveis, utilizou-se a matriz de ganhos relativos (RGA)

RGA =Kp.*(Kp") !

onde o operador “.*” corresponde ao produto

ajj = by *Cj

us
-0,0397
2,7819
-0,0927
-2,9369
0,7748
4,6564

As matrizes RGA obtidas para cada caso foram:

RGA Caso Base (1a):

ul u2
yl  -0,9684 -0,0418
y2  0,0782 0,7861
y3  0,0958  -0,0073
y4  0,1609 0,0037
y5 -0,0416  0,1889

y6

1,6749

0,0704

u3
0,0152
-0,0353
0,9982
-0,0037
-0,0026
0,0282

u4
0,0231
0,0009
-0,0159
0,8127
0,0446
0,1345

us
-0,0409
0,1083
-0,0151
0,0746
0,7604
0,1126

u6
0,8778
10,8331
1,0149
-4,4328
-1,1959
-17,4128

u6
2,0128
0,0616
-0,0557
-0,0484
0,0503
-1,0206

(5.1)

(5.2)
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RGA Caso 1b:

ul
yl 27229
y2 -0,0703
y3 -0,0062
y4  -0,0706
yS  0,0395
y6 -1,6153
RGA Caso 2a:
ul
yl  1,2266
y2  -0,0044
y3  0,0095
y4  -0,0277
yS 0,1276
y6 -0,3316
RGA Caso 2b:
ul
yl -0,2808
y2 00315
y3  0,0098
y4  0,0403
yS -0,0287
y6  1,2279
RGA Caso 3a:
ul
yl  1,8500
y2  0,0319
y3 -0,1512
y4 -0,0106
y5  0,1002
y6 -0,8203

u2
-1,5961
3,7631
0,0129
-0,3577
-1,8505
1,0283

u2
-0,0090
0,9640
-0,0099
0,0021
0,0410
0,0119

u2
0,0233
1,0626
0,0015
0,0051
-0,0076
-0,0849

u2
-0,0697
0,7058
0,1065
0,0348
0,1309
0,0917

u3
0,0077
-0,0165
0,9997
0,0010
-0,0013
0,0094

u3
0,0108
-0,0271
1,0091
0,0004
0,0010
0,0059

u3
0,0102
-0,0157
0,9973
0,0000
-0,0001
0,0082

u3
0,0345
0,0275
0,8912
-0,0513
0,0165
0,0816

u4
0,1139
-0,6129
-0,0017
1,5612
0,2682
-0,3287

u4
-0,0112
0,0055
0,0017
0,8734
0,1201
0,0105

u4
-0,0055
-0,0317
-0,0002
0,9445
0,0526
0,0403

u4
0,0077
-0,0536
-0,0451
0,9556
0,0999
0,0355

us
0,0459
-0,0859
-0,0028
-0,0937
1,6432
-0,5066

us
-0,0191
0,0246
0,0027
0,0782
0,9575
-0,0439

us
-0,0156
0,0731
-0,0009
0,0180
0,8746
0,0508

us
0,0005
0,0611
-0,0320
0,0540
0,9682
-0,0518

u6
-0,2942
-1,9774
-0,0019
-0,0401
0,9009
2,4128

u6
-0,1980
0,0374
-0,0131
0,0738
-0,2471
1,3472

u6
1,2684
-0,1198
-0,0075
-0,0079
0,1092
-0,2423

ub
-0,8231
0,2272
0,2307
0,0176
-0,3157
1,6633
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RGA Caso 3b:
ul u2 u3 u4 us u6

yl -1,2524  0,0458 0,0185  -0,0450 -0,0548 2,2879
y2  0,2425 1,1281 0,0067  -0,2101  0,1919 -0,3590
y3 -0,3845  0,0805 0,9453 0,0306 0,0859 0,2421
y4 -0,0121 -0,1437 -0,0197 11,1792  -0,0766 0,0728
y5 -0,5039  0,0305 -0,0124  0,0143 1,0429 0,4286
y6 29104 -0,1412  0,0615 0,031 -0,1894  -1,6724

O emparelhamento para cada caso foi feito considerando as seguintes regras: (a) Variaveis
com valores negativos na matriz RGA ndo devem ser emparelhadas; (b) Buscar o emparelhamento
de variaveis cujo valor na matriz RGA seja o mais proximo possivel de 1. As tabelas a seguir
ilustram este processo utilizando a seguinte legenda de cores: Vermelho: valores negativos (ndo
passiveis de emparelhamento); Negrito: emparelhamento escolhido; Azul: emparelhamento possivel,

mas ndo escolhido.

RGA Caso Base (1a):
ul u2 u3 u4 us u6

yl -0,9684 -0,0418  0,0152 0,0231  -0,0409 2,0128
y2  0,0782 0,7861  -0,0353  0,0009 0,1083 0,0616
y3 0,0958 -0,0073 09982 -0,0159 -0,0151 -0,0557
y4  0,1609 0,0037  -0,0037  0,8127 0,0746 -0,0484
y5 -0,0416  0,1889  -0,0026  0,0446 0,7604 0,0503
y6  1,6749 0,0704 0,0282 0,1345 0,1126 -1,0206

RGA Caso 1b:
ul u2 u3 u4 us u6

yl -1,5961 -0,2942  0,0077 0,1139 0,0459 2,7229
y2 3,7631 -1,9774 -0,0165 -0,6129 -0,0859  -0,0703
y3 0,0129  -0,0019 09997 -0,0017 -0,0028  -0,0062
y4 -0,3577  -0,0401  0,0010 1,5612  -0,0937  -0,0706
y5 -1,8505  0,9009  -0,0013  0,2682 1,6432 0,0395
y6  1,0283 2,4128 0,0094  -0,3287 -0,5066  -1,6153
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RGA Caso 2a:

ul
yl  -0,1980
y2 0,0374
y3 -0,0131
y4  0,0738
y5  -0,2471
y6  1,3472
RGA Caso 2b:
ul
yl -0,2808
y2 00315
y3  0,0098
y4  0,0403
y5  -0,0287
y6  1,2279
RGA Caso 3a:
ul
yl -0,8231
y2  0,2272
y3  0,2307
y4 0,0176
yS -0,3157
y6  1,6633
RGA Caso 3b:
ul
yl  -1,2524
y2  0,2425
y3 -0,3845
y4 -0,0121
y5 -0,5039
y6  2,9104

u2
-0,0090
0,9640
-0,0099
0,0021
0,0410
0,0119

u2
0,0233
1,0626
0,0015
0,0051
-0,0076
-0,0849

u2
-0,0697
0,7058
0,1065
0,0348
0,1309
0,0917

u2
0,0458
1,1281
0,0805
-0,1437
0,0305
-0,1412

u3
0,0108
-0,0271
1,0091
0,0004
0,0010
0,0059

u3
0,0102
-0,0157
0,9973
0,0000
-0,0001
0,0082

u3
0,0345
0,0275
0,8912
-0,0513
0,0165
0,0816

u3
0,0185
0,0067
0,9453
-0,0197
-0,0124
0,0615

u4
-0,0112
0,0055
0,0017
0,8734
0,1201
0,0105

u4
-0,0055
-0,0317
-0,0002
0,9445
0,0526
0,0403

u4
0,0077
-0,0536
-0,0451
0,9556
0,0999
0,0355

u4
-0,0450
-0,2101
0,0306
1,1792
0,0143
0,0310

us
-0,0191
0,0246
0,0027
0,0782
0,9575
-0,0439

us
-0,0156
0,0731
-0,0009
0,0180
0,8746
0,0508

us
0,0005
0,0611
-0,0320
0,0540
0,9682
-0,0518

us
-0,0548
0,1919
0,0859
-0,0766
1,0429
-0,1894

ub
1,2266
-0,0044
0,0095
-0,0277
0,1276
-0,3316

ub
1,2684
-0,1198
-0,0075
-0,0079
0,1092
-0,2423

ub
1,8500
0,0319
-0,1512
-0,0106
0,1002
-0,8203

u6b
2,2879
-0,3590
0,2421
0,0728
0,4286
-1,6724
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O emparelhamento proposto a priori no item 5.2.1 corresponderia a diagonal da matriz toda
em negrito, porém, em cinco dos seis casos estudados, a manipulada “ul” (carga térmica do forno) ¢
a mais indicada para o emparelhamento com a controlada “y6” (composicao de tolueno na saida do
reator), 0 mesmo se aplica para a manipulada “u6” (temperatura de entrada no forno), mais indicada
para o emparelhamento com a controlada “y1” (temperatura do reator). Como valores negativos nao
devem ser emparelhados, alguns valores mais proximos de 1 (um) no Caso 1b ndo puderam ser

utilizados (“ul” com “y6” e “u2” com “y5”).

Ressalta-se que antes de se calcular o nimero RGA, deve-se permutar colunas da matriz
RGA para que os pares selecionados posicionem-se na diagonal. As matrizes de ganho “Kp” devem
seguir a mesma reordenacdo das matrizes RGA para o calculo do nimero de condicionamento, do
indice de Niderlinski e do indice SVD. Desta forma, de acordo com a analise anterior, as matrizes
RGA reordenadas sdo apresentadas no Anexo 3, assim como as matrizes de ganhos reordenada. O
calculo dos indices de controlabilidade foi realizado utilizando o MATLAB e os resultados obtidos

sao apresentados na Tabela 5.5:

Tabela 5.5 — Resultados da analise de controlabilidade

Parametros de
Caso Base (1a) Casolb Caso2a Caso2b Caso3a Caso3b

controlabilidade
Numero de RGA 5,88 19,06 2,29 2,07 5,81 10,26
Sigma Minimo 0,037 0,011 0,054 0,062 0,024 0,025
Indice de Niederlinski 0,76 0,34 0,84 0,91 0,69 0,36

Numero de condicionamento 763,48 1112,30 361,13 369,29 735,94 848,69
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Estes resultados mostram que:

= A interacdo entre o par de varidveis manipulada x controlada escolhido com as outras
variaveis € baixa;

= Os valores SVD de todos os casos ndo contribuem para uma resposta elevada a um sinal de
entrada de alguma variavel manipulada.

= Nenhuma configuragio proposta apresentou um Indice de Niederlinski negativo, nio
indicando instabilidade nos emparelhamentos;

= O numero de condicionamento para todas as configuracdes, inclusive a do caso base, sdo
relativamente elevados, indicando certa dificuldade em obter um bom desempenho de
controle (os controladores sdo sintetizados pela inversa do processo);

= Dentre as configuracdes propostas, o Caso 2a e o Caso 2b sdo os que apresentam o melhor
conjunto de indicadores de controlabilidade. Ressalta-se que estes dois casos correspondem
a um desempenho economico intermedidrio face ao conjunto de fluxogramas testados. Do

ponto de vista econdmico, o Caso 1b apresentou-se como o mais adequado.

6. OTIMIZACAO ECONOMICA

Neste Capitulo, procedeu-se a otimizagdo do custo anualizado de utilidades (vapor, agua de
resfriamento e energia), de hidrogénio (matéria-prima) e dos equipamentos de operagdes unitarias da
planta, para cada configuracdo de fluxograma. O objetivo da analise foi o de avaliar o impacto de se

mover o ponto de operacdo para o limite econémico da planta sobre a sua controlabilidade.
A otimizagdo econOmica ¢ realizada através de ajustes de vazdes nos divisores de correntes,

de fornecimento de matéria prima, de cargas térmicas nas fornalhas, coolers e compressores, € no

redimensionamento dos equipamentos do processo.
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6.1. Funcio Objetivo

A fungdo objetivo da otimizagdo economica ¢ o Custo Anualizado do empreendimento

(US$/ano), conforme a expressdo a seguir:

CAT (US$/ano) = Custo, . (US$/Kg) * Consumo,,,. (Kg /ano) +

agua agua

Custo,,,,, (US$/Kg)*Consumo

vapor

Custogg,, (US$/Kwh)* Poténcia
ISBL(USS) +
Custo,, (US$/Kg)*Consumo,, (Kg/ano) (6.1)

(Kg/ano) +

vapor

(Kwh/ano) +

consumida

6.2. Variaveis de decisdo e limites de busca

O algoritmo de otimizagdo utilizado foi o modelo de dados original do simulador de
processos do HYSYS, visando a minimizagdo dos custos dos fluxogramas do processo HDA. As
variaveis de decisdo empregadas para a minimizagdo da fung¢do objetivo foram as mais relevantes em
termos de custos (equipamentos e correntes de custos elevados) e de convergéncia das configuracdes
propostas. As variaveis de decisdo, as condi¢des iniciais e os limites de busca da otimizagdo sdo

apresentados nas Tabelas 6.1a € 6.1b.
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Tabela 6.1a — Condic¢des iniciais e limites de busca

Caso Base (1a) Caso 1b Caso 2a
Variaveis de decisdo e — — e — P T - A T
Condicao Limite Limite Condigao Limite Limite Condic¢ao Limite Limite
inicial Inferior Superior inicial Inferior Superior inicial Inferior Superior
Vazido da Corrente de “Quench” (razdo de
0,220 0,110 0,440 0,220 0,110 0,440 0,220 0,110 0,440

fluxo do separador de correntes)

Vazédo Molar de Hidrogénio (Matéria
222,44 190,00 250,00 222,44 180,00 250,00 222,44 205,00 250,00

Prima) (Kgmol/h)
Comprimento do Reator 1 (m) 19,51 18,50 19,60 19,51 17,00 22,00 19,51 15,00 22,00
Comprimento do Reator 2 (m) N.A. N.A. N.A. N.A. N.A. N.A. 19,51 15,00 22,00
Volume do Vaso Separador (m3) 2,270 1,135 4,540 2,270 1,135 4,540 2,270 1,135 4,540

Carga Térmica do Resfriador (KJ/h) 9,44E+6 9,00E+6 1,89E+7 9,44E+6 9,00E+6 1,89E+7 9,44E+6 9,00E+6 1,89E+7

Carga Térmica da Fornalha (KJ/h) 3,36E+6 3,30E+6 4,00E+6 3,36E+6 3,30E+6 6,72E+6 3,36E+6 3,30E+6 6,72E+6
Energia Elétrica do Compressor do Gas
) N.A. N.A. N.A. N.A. N.A. N.A. 5,80E+5 5,30E+5 1,16E+6
de Reciclo (KJ/h)
Vazio da Corrente de Entrada do Reator
2 (razdo de fluxo do separador de N.A. N.A. N.A. N.A. N.A. N.A. 0,50 0,25 1,00

correntes dos reatores em paralelo)

N.A. — Nao Aplicado.
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Tabela 6.1b — Condicoes iniciais e limites de busca (Continuacio)

Caso 2b Caso 3a Caso 3b
Variaveis de decisdo — — — — — — — — —

Condicao Limite Limite Condigao Limite Limite Condigao Limite Limite

inicial Inferior Superior inicial Inferior Superior inicial Inferior Superior
Vazido da Corrente de “Quench” (razdo de
0,220 0,110 0,440 0,220 0,150 0,300 0,220 0,11 0,25
fluxo do separador de correntes)
Vazédo Molar de Hidrogénio (Matéria
222,44 205,00 240,00 222,44 215,00 250,00 222,44 200,00 250,00
Prima) (Kgmol/h)

Comprimento do Reator 1 (m) 19,51 15,00 22,00 19,51 15,00 23,00 19,51 18,50 25,00

Comprimento do Reator 2 (m) 19,51 15,00 22,00 19,51 15,00 23,00 19,51 18,50 25,00

Volume do Vaso Separador (m®) 2,270 1,135 4,540 2,270 1,600 4,540 2,270 1,135 4,540
Carga Térmica do Resfriador (KJ/h) 9,44E+6 9,00E+6 1,00E+7 9,44E+6 9,10E+6 1,00E+7 9,44E+6 9,00E+6 1,89E+7
Carga Térmica da Fornalha (KJ/h) 3,36E+6 3,30E+6 5,00E+6 3,36E+6 3,36E+6 5,00E+6 3,36E+6 3,30E+6 6,72E+6

Energia Elétrica do Compressor do Gas
) 5,80E+5 5,20E+5 8,00E+5 5,90E+5 5,30E+5 8,00E+5 5,90E+5 5,00E+5 1,18E+6
de Reciclo (KJ/h)
Vazao da Corrente de Entrada do Reator
2 (razdo de fluxo do separador de 0,50 0,25 1,00 N.A. N.A. N.A. N.A. N.A. N.A.

correntes dos reatores em paralelo)

N.A. — Nao Aplicado.
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6.3. Resultados de otimizacao

A Tabela 6.2 apresenta os resultados das variaveis de decisdo obtidos.

Tabela 6.2 — Resultados de otimizacdo para as variaveis de decisao

Variaveis de decisao Caso1la | Caso1lb | Caso 2a Caso 2b Caso 3a Caso 3b
Vazio da Corrente de “Quench” (razéo 0.187 0,257 0.297 0.250 0.255 0.250
de fluxo do separador de correntes)
Vazio Molar de Hidrogénio (Matéria | 19 0 | 18000 | 20500 | 20500 | 21500 | 200,00
Prima) (Kgmol/h)
Comprimento do Reator 1 (m) 18,50 17,00 15,00 15,00 15,00 18,50
Comprimento do Reator 2 (m) N.A. N.A. 19,51 15,00 15,00 18,50
Volume do Vaso Separador (m3) 1,135 1,260 1,135 2,025 1,600 1,139
Carga Térmica do Resfriador (KJ/h) 9,69E+6 | 9,33E+6 | 9,41E+6 | 9,00E+06 | 9,76E+06 | 9,61E+06
Carga Térmica da Fornalha (KJ/h) 3,39E+6 | 3,30E+6 | 3,30E+6 | 3,30E+06 | 3,36E+06 | 3,30E+06
Energia Elétrica do Compressor do Gas
de Reciclo (KJ/h) N.A. N.A. 5,30E+5 | 5,20E+05 | 5,30E+05 | 5,00E+05
Vazdo da Corrente de Entrada do Reator
2 (razdo de fluxo do separador de N.A. N.A. 0,567 0,573 N.A. N.A.

correntes dos reatores em paralelo)

A Tabela 6.3 fornece a estimativa de custos apos a otimizagdo econdmica.
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Tabela 6.3 — Custo anualizado do empreendimento apés a otimizacao econdomica

Custos a

(USS$/ano) Caso 1a Caso 1b Caso 2a Caso 2b Caso 3 Caso 3b
ISBL 3.102.530,26 | 2.603.821,57 | 3.415.843,39 | 2.950.892,49 | 4.142.265,37 | 3.759.515,35
Vapor 589.130,93 569.244,43 550.154,70 | 549.920,51 577.477,09 | 552.475,63
Agua de 21.726,61 20.926,04 20.430,20 20.382,76 21.550,15 20.817,39
Refrigeragdo

Energia 52272520 | 522.72520 | 479.72520 | 471.12520 | 989.631,45 | 928.122,69
Hidrogénio

(Matéria | 5.833.716,04 | 5.526.678,35 | 6.294.272,57 | 6.294.272,57 | 6.601.310,26 | 6.140.753,73
Prima)
Custo Total | 10.069.829,04 | 9.243.395,59 | 10.760.426,06 | 10.286.593,52 | 12.332.234,31 | 11.401.684,78
Receita

85.198.459,04 | 85.206.996,12 | 84.803.063,11 | 83.676.093,37 | 85.005.454,85 | 83.335.759,32

anual (USS)
Lucro anual | /5 158 630,00 | 75.963.600,53 | 74.042.637,05 | 73.389.499,85 | 72.673.220,54 | 71.934.074,54

(US$)

Obs.: O lucro anual citado ndo leva em conta o custo com tolueno.

6.4.

Analise de Controlabilidade

Neste item, sdo calculados os indicadores controlabilidade para os fluxogramas

otimizados economicamente.

6.4.1.

Ganhos do Processo

Seguindo o mesmo raciocinio apresentado anteriormente, foram calculadas as matrizes

de ganhos relativos serdo apresentadas a seguir as matrizes de ganho do processo (Kp) para cada

caso otimizado em relagdo as variaveis manipuladas propostas. A memoria de calculo esta

mostrada no Anexo 4. Os emparelhamentos das variaveis para as configuragdes otimizadas

economicamente seguiram a mesma tendéncia dos casos nao otimizados.

Os parametros de controlabilidade obtidos sdo apresentados na Tabela 6.4:

41




Tabela 6.4 — Resultados da analise de controlabilidade para as configuracées otimizadas

Parametros de
Casola Casolb Caso2a Caso2b Caso3a Caso3b

controlabilidade
Numero de RGA 7,14 13,46 7,06 12,35 8,24 8,64
Sigma Minimo 0,036 0,017 0,044 0,021 0,028 0,021
indice de Niederlinski 0,69 1,63 0,84 1,06 0,53 1,29

Numero de condicionamento 967,26 1192,40 1047,30 1218,30 859,60 1630,90

7.  DISCUSSAO DE RESULTADOS

A otimizacdo econdmica simulada no HYSYS foi realizada determinando-se o limite
minimo de produgdo de benzeno para cada caso (producdo de benzeno na otimizagdo maior ou
igual & producao para as configuragdes nao otimizadas). Com isso, exceto para o Caso Base, no
qual a vazdo de benzeno obtida foi ligeiramente menor apods a otimizagdo (implicando em
13 : LS L) X : :

aumento de receita negativa”), obteve-se aumento da vazdo de produto em cinco dos seis
fluxogramas, obtendo assim uma receita incremental. O total otimizado, portanto, ¢ a soma das
reducdes dos custos com o incremento de receita proveniente do aumento de produgédo (Tabela

7.1):

Tabela 7.1 — Valor Total otimizado

Caso Base (1a) Caso 1b Caso 2a Caso 2b Caso 3a Caso 3b

Reducgdo de Custo (US$/ano)  1.035.198,90  1.367.354,80  852.282,85  865.611,93  566.869,40  1.027.682,80

Aumento de Receita com

-17.386,43 375.174,76 160.469,31 129.006,89 3.317.662,31 1.154.352,22
benzeno (US$/ano)

Aumento de Receita com

Bifenila (US$/ano)

613.902,47 - 316.261,33 - -1.318.015,80 -

Total otimizado (US$/ano) 1.631.714,94  1.742.529,57 1.329.013,48 994.618,82 2.566.515,90 2.182.035,02

“-” O bifenila produzido ¢ recirculado no processo.
A Tabela 7.1 acima e a Figura 7.1 abaixo mostram claramente que os casos com dois
reatores em série aumentam significativamente a receita de produtos, de acordo com o objetivo

proposto.
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Resultados da Otimizacdo Econdmica
$3.000.000,0
@ Redugéo de
$2.500.000,0 custo
. (US$/ano)
$2.000.000,0 -
] m Aumento de
$1.500.000,0 [ | Receita
(US$/ano)
$1.000.000,0
O Total
$500.000,0 - — — Otimizado
(US$/ano)
$0|0 n T T T T T
Caso Casolb Caso2a Caso2b Caso3a Caso3b
Base (1a)

Figura 7.1 — Resultados da Otimizacio Econdmica para cada configuraciao de fluxograma.

A tabela 7.1 pode ser analisada por lucros antes ¢ ap6s a otimizagdo econdmica, o que

produz os mesmos resultados apresentados na tabela 7.2 a seguir:

Tabela 7.2 — Aumento de lucro apés a otimizacio econdmica

Caso Base (1a) Caso 1b Caso 2a Caso 2b Caso 3a Caso 3b

Lucro anual antes da

S 73.496.915,06 74.221.070,96 72.713.623,57 72.394.881,02 70.106.704,64 69.752.039,52
otimizagdo (US$/ano)

Lucro anual apds a otimizacao

75.128.630,00 75.963.600,53 74.042.637,05 73.389.499,85 72.673.220,54 71.934.074,54
(US$/ano)

Aumento de lucro apos a

otimizacio (US$/ano) 1.631.714,94  1.742.529,57 1.329.013,48 994.618,83  2.566.515,90  2.182.035,02

A tabela 7.2 comprova a vantagem econdmica do Caso 3a em relacdo aos outros casos.

Deve-se ressaltar, no entanto, que o processo HDA ¢ originalmente obtido pela
configuracdo do caso base (Caso 1a) e que, portanto, deve-se analisar a diferenca em relagdo ao
investimento inicial do Caso 1a para as diferentes configuragdes propostas. A Tabela 7.3 faz
uma analise dos custos adicionais ou da redugdo de custo obtida para as plantas do processo

antes e apds a otimizag@o econdmica.
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Tabela 7.3 — Custos adicionais das configuracdes propostas em relacio ao caso base

Caso 1b Caso 2a Caso 2b Caso 3a Caso 3b

Custo adicional antes da
o -494.277,54 507.680,97 47.177,51 1.794.075,77  1.324.339,64
otimizagdo (US$/ano)

Custo adicional apos
o -605.092,17 810.382,43 684.273,63 859.274,81 774.019,56
otimizagdo (US$/ano)

O custo adicional ¢ calculado pela diferenga entre o custo anualizado das configuragdes
propostas € o custo do caso base, antes e apds a otimizacdo. Os resultados apresentados na
Tabela 7.2 acima e ilustrados na Figura 7.2 a seguir indicam redu¢ao de custos para o Caso 1b ¢

incremento de custos para os demais devido a otimiza¢do econdmica.

Custos adicionais em relacdo ao Caso Base
$2.500.000,0
$2.000.000,0 - o Cu_s'Fo
adicional
$1.500.000,0 aﬂtes da~
otimizagé&o
$1.000.000,0 (US$/ano)
500.000,0 |
’ m Custo
$0,0 adlf:lonal
apos
$500.000.0 otimizagao
T (US$/ano)
-$1.000.000,0
Caso 1b Caso 2a Caso 2b Caso 3a Caso 3b

Figura 7.2 — Custos adicionais em relacio ao caso base.

Comparando-se os resultados, fica claro que o Caso 1b é o que necessita de menor
investimento inicial, porém o Caso 3a ¢ o mais vantajoso economicamente. Deve-se, no
entanto, avaliar a controlabilidade de cada configuragdo. Na Tabela 7.4 é possivel visualizar

todos os indicadores de controlabilidade calculados antes e ap6s a otimizagao.
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Tabela 7.4 — Comparacio entre os parametros de controlabilidade antes e apés a

otimizacao
: Numero de
Numero RGA Sigma Minimo Indice de Niederlinski
Condicionamento
Configuracdes
Antes da Apos a Antes da Apbs a Antes da Apds a Antes da Apos a
otimizagdo | otimizacdo | otimizagdo | otimizagdo | otimizacdo | otimizagdo | otimizagdo | otimizacao
Caso Base (1a) 5,88 7,14 0,037 0,036 0,76 0,69 763,5 967,26
Caso 1b 19,06 13,46 0,011 0,017 0,34 1,63 1112,3 1192,4
Caso 2a 2,29 7,06 0,054 0,044 0,84 0,84 361,1 1047,3
Caso 2b 2,07 12,35 0,062 0,021 0,91 1,06 369.,3 1218,3
Caso 3a 5,81 8,24 0,024 0,028 0,69 0,53 735,9 859,6
Caso 3b 10,26 8,64 0,025 0,021 0,36 1,29 848,7 1630,9

Todos os Indices de Niederlinski

calculados s3o positivos, ndo implicando em

instabilidade para nenhuma configura¢do de fluxograma com o emparelhamento de variaveis

manipuladas x controladas utilizado. Os outros indices podem ser melhor visualizados com os

graficos apresentados a seguir.

NUmero RGA

18,0 A

15,0 A

9,0

6,0

3,0 4

0,0 +
Caso Base
(1a)

Caso 1b

Caso 2a

Caso 2b

Caso 3a

Caso 3b

@ Numero
RGA antes
da
otimizag&o

m Numero
RGA apos a
otimizacéo

Figura 7.3 — Comparacio entre os numeros RGA antes e apos a otimizacio econémica

A otimizagdo econdmica aumentou os valores dos nimeros RGA em 4 dos 6 casos

estudados, ou seja, aumentou a interacdo entre as malhas de controle, deteriorando o

desempenho dindmico do processo. Os Casos 1b e 3b apresentaram reducdo nos seus niimeros

RGA diminuicdo da interacdo entre variaveis ndao desejadas). Os Casos 2a ¢ 2b que
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apresentavam os melhores indices tiveram seus numeros RGA aumentados. Apods a otimizacdo

pode-se concluir que os Casos 1a, 2a, 3a ¢ 3b apresentam os nimeros RGA satisfatorios.

Sigma Minimo
0,10
0,08
@ Sigma minimo

antes da

0,06 - otimizag&o

0,04 ] Slqma minimo
apos a
otimizagéo

0,02

0,00 : ’_I : :

Caso Base Casolb Caso 2a Caso 2b Caso 3a Caso 3b
(1a)

Figura 7.4 — Comparacio entre os valores SVD antes e apds a otimizacio econdmica

Os Casos 1b ¢ 3a foram os Unicos a terem seus valores SVD aumentados apds a
otimizacdo econdmica, ou seja, a magnitude das respostas das varidveis controladas teve seu
valor aumentado para um mesmo valor de entrada das variaveis manipuladas. O Caso 2b

apresentou redugdo brusca no valor SVD ap06s a otimizagao.

Numero de Condicionamento

2000

1600

@ Ndmero de
condicionamento

1200 | antes da
otimizacéo
@ Nimero de

800 | condicionamento
apos a
otimizag&o

400 -

0 T T T T

Caso Casolb Caso2a Caso2b Caso3a Caso3b
Base (1a)

Figura 7.5 — Comparacio entre os nimeros de condicionamento antes e apo6s a otimizacao

econdomica
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Os numeros de condicionamento para todas as configuracdes apds a otimizagdo
aumentaram, aumentando a dificuldade em obter um bom desempenho de controle. Os Casos
2a e 2b, que antes apresentavam os numeros de condicionamento mais satisfatdrios tiveram

seus valores aumentados bruscamente.
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8. CONCLUSAO

O objetivo do presente trabalho ¢ de avaliar o impacto das configuragdes do fluxograma
na controlabilidade do processo de dealquilacdo, utilizando o simulador de processos HYSY'S
(ASPENTECH). A analise baseou-se no levantamento dos custos associados a equipamentos e
utilidades em diferentes alternativas, junto com o calculo de indicadores de controlabilidade.
Definiu-se para tal uma configuragdo base do processo ¢ um estado estacionario correspondente.
Da configuragdo basica, alternativas de fluxogramas do processo foram propostas e¢ avaliadas

sob o ponto de vista econdmico e de controle.

A andlise dos resultados da otimizagdo econdmica do processo HDA demonstrou um
conflito entre objetivos econdmicos e de controle: quanto maior a maximizagao do desempenho
econdmico, piores sdo os indicadores de controlabilidade. A solucdo satisfatoria passaria, por
exemplo, para uma otimizagdo multi-critério, na qual seriam combinados os dois objetivos, ou
seja, as formulas de estimativas de custos da planta e as formulas de calculo dos parametros
indicadores de controlabilidade (utilizando ferramentas como o software Matlab, por exemplo).
Neste contexto, a simulagdo buscaria equilibrar um bom desempenho econémico com bons

parametros de controlabilidade.

Piores indicadores de controlabilidade indicariam, a principio, que a planta seria mais
dificil de ser operada. Uma avaliagdo final das alternativas de fluxograma deve envolver
simulagdo dindmica, 0 que ndo é, no entanto, o objetivo deste trabalho, e apresenta-se como

uma sugestao para desenvolvimento futuro.

Possivelmente, um método hibrido, onde a evolugdo do fluxograma seria feita com base
econdmica ¢ com os indicadores de controlabilidade, e a aplicagdo da simulagdo dindmica
apenas entre as configuragdes de fluxogramas do processo HDA que apresentaram o melhor
desempenho no escopo deste trabalho, como as alternativas 1b (por apresentar maior reducdo de
custos para investimento inicial da planta, tanto por corte de custos ao retirar um equipamento,
quanto pela otimizagdo econdmica apresentada) e 3a (por apresentar o conjunto mais

satisfatorio de indicadores de controlabilidade apos a otimizagao e maior receita).

A escolha real de uma alternativa satisfatoria em termos de custos, aumento de receita e
melhor controlabilidade deve envolver estudos mais amplos do cenario economico da regido de
instalagdo da planta, visando uma estimativa mais realista dos custos com obtengdo de

utilidades, matéria-prima e da receita com os produtos.
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ANEXO 1

PLANILHAS PARA O CALCULO DA MATRIZ DE GANHOS ESTATICOS DA
CONFIGURACAO BASE DO PROCESSO HDA
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Manipuladas Min. Valor Base Max.
ul Carga Térmica do Forno (KJ/h) 1,68E+06 | 3,36E+06 | 5,04E+06
u2 Carga Térmica do Resfriador (KJ/h) 4,72E+06 | 9,44E+06 | 1,42E+07
u3 Vazao da Corrente de Quench 0,110 0,220 0,330
u4 Vazdo de Entrada do H2 (Kgmol/h) 111,220 222,440 333,660
us Vazao de Tolueno MP (Kgmol/h) 65,975 131,950 197,925
u6t Temperatura de Entrada no Forno (°C) 298,335 596,670 895,005

Controladas Min. Valor Base Max.
yl Temperatura do Reator (°C) 310,802 621,603 932,405
y2 Temperatura do Separador (°C) 17,810 35,620 53,430
y3 | Temperatura da Corrente apds o Quench (°C) | 311,621 623,243 934,864
v4 Razdo aromaticos/hidrogénio 2,423 4,847 7,270
y5 Vazio de Benzeno Produto (Kgmol/h) 63,393 126,786 190,179
y6 | Composi¢do de Tolueno na saida do Reator 0,0102 0,0204 0,0306

Variando ul

u y
3,696E+06 624,345
9,440E+06 37,414
0,220 627,773
222,440 5,056
131,950 126,652
596,670 0,0167

Variando u3

u y
3,360E+06 621,690
9,440E+06 32,198
0,242 617,605
222,440 4,868
131,950 127,251
596,670 0,0201

Variando u5

u Y
3,3600E+06 621,142
9,4400E+06 41,077

0,220 622,384
222,440 4,601
134,589 128,689
596,670 2,210E-02

Variando u2

u y
3,3600E+06 621,953
1,0384E+07 17,948

0,220 623,072
222,440 4,905
131,950 127,829
596,670 0,0192

Variando u4

u y
3,3600E+06 621,208
9,4400E+06 35,689

0,220 622,225
229,113 5,078
131,950 126,963
596,670 0,0212

Variando u6

u y
3,3600E+06 646,956
9,4400E+06 18,334

0,220 655,742
222,440 6,2625
131,950 124,7503
620,537 0,0017
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ANEXO 2

CALCULO DA MATRIZ DE GANHOS RELATIVOS (RGA)
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Dado um processo 2x2:

i,

—_— -
. | G
—_— —

Tem-se que y;=f1(u;,u,) € y,=f(uy,u,).

Na vizinhanga de um ponto de operacao, pode-se escrever:

oy oy
Ayl za_UiAUI +£AU2 = KllAul + Kleuz

oy oy
Ay, ZG_UTAUI +£AU2 =Ky Au, + KyAu,

Define-se: K =G(0)

O ganho Kjj pode ser obtido de modelos matematicos ou experimentos (pulso ou degrau)

na planta:
K _ Ayl _ AyZ
11— AU s T N21 T Au
1u2 Iu2
, A ,
Definindo-se um segundo ganho: a,, = 2 , tem-se uma medida de como u, afeta y;
1 y2

se y, estivesse sob controle perfeito (isto é, mantido constante).

A relagdo entre estes dois ganhos €, entdo, uma medida de como a segunda malha (y,-u,)

afeta a primeira malha:
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Comparando-se os /1”- , pode-se apontar qual o u; que tem maior efeito sobre um dado y;, e

decidir-se sobre o melhor emparelhamento u;-y;.

Calculando-se todos os 4; para o sistema 2x2:

Ay, = K,,Au, + K, Au,
Ay, = K, Au, + K, Au,

Para controle perfeito:

Ay, =0=K,Au, + K,Au,

K21

22

Au, =— Au,

Substituindo na equagdo para y;:

K,,K (R - K;éKz] A KL KK
AY1 :(Kn A FAAY]| )Aul ca, = 22 _ Dty T Ihp T
Kzz Aul Kzz
Logo:
y) Kn K11K22
1 = -
a, K11K22 - K12K21
Analogamente:
a. = Ay1| — K12K21 — KnKzz N — K12K21
12 21
AU2 ‘yl K12 K12K21 - Kll K22
e
a. = Ay2| _ KnKzz _K12K21 N - KnKzz
2 = - 2 =
Auz‘ K11 K11K22 - K12K21

yl
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Em forma matricial, tem-se:

A= |:/111 2’12 :|
j’21 122

Esta ¢ a Matriz de Ganhos Relativos ou RGA (Relative Gain Array).

A matriz de ganhos relativos ¢é utilizada para capturar qualitativa e/ou quantitativamente
as interagdes do processo. Fisicamente, cada elemento da RGA que relaciona uma variavel
controlada yi ¢ uma variavel manipulada uj, representa o quociente entre o ganho em cadeia
aberta Gij entre a varidvel de entrada j e a de saida 1, e o ganho em cadeia fechada com todas as

outras variaveis de saida e de entrada perfeitamente controladas.

}L’]]

1 ¥i
L I

- 1,

Substituindo-se as expressoes na RGA observa-se que:

= A soma dos termos de cada linha vale 1;

= A soma dos termos de cada coluna vale 1.

Estas observagoes obtidas para um sistema 2x2 sdo gerais para qualquer sistema nxn:

> 7y =1

n
i=1

Generalizando-se a defini¢do para um sistema nxn:
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Note-se, pela definicdo, que:

/Iij = Ganho da controlada i a variacOes na manipulada j, com todas as demais malhas

ABERTAS
Ganho da controlada i a variagdes na manipulada j, com todas as demais malhas

FECHADAS (controle perfeito)

Assim, A;j ¢ uma medida de interagdo entre as malhas de controle em uma determinada

configuragao.

Para matrizes ndo-quadradas, o conceito ¢ estendido com o uso de PSEUDOINVERSA.

A matriz RGA tem as seguintes propriedades e caracteristicas:

= Quanto mais proximo o elemento de +1 menor a interagdo entre as malhas;

= Elementos com valores muito grandes em modulo indicam forte interagdo entre as
malhas;

= Elementos com valores muito grandes em modulo indicam que o sistema pode ser
bastante sensivel a mudangas nos pardmetros (pequena robustez);

= Se algum elemento da diagonal principal for negativo o sistema pode apresentar
instabilidade integral;

= Recomenda-se que os elementos da diagonal sejam maiores que 0,5 e menores

que 4.
Valores elevados dos elementos da RGA indicam baixo desempenho com todos os anéis
de controle fechados ou instabilidade com os outros anéis abertos. E os valores baixos dos
elementos da RGA indicam baixo desempenho com todos os outros anéis de controle abertos ou

instabilidade com os outros anéis fechados.

Interpretacdo da RGA:
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* Para A; = 1, o ganho em cadeia aberta ¢ igual ao ganho em cadeia fechada. A
variavel controlada i ndo sofre interagcdes de outras variaveis manipuladas. Mas
ndo se sabe nada acerca da interacdo entre as outras variaveis manipuladas e as
outras controladas. No entanto, o emparelhamento da variavel controlada i com a
variavel manipulada j ¢ desejavel;

* Para ;= 0, O ganho em cadeia aberta ¢ zero. A varidvel manipulada, j, ndo tem
efeito na varidvel controlada, i. Claro que u; podera influenciar outras variaveis
controladas. Nao faz sentido emparelhar a variavel controlada i com a variavel
manipulada j;

= Para 0 < Aj; < 1, ha interagcdes dos outros anéis. Alguns ganhos do processo
devem ter sinais opostos;

* Para );; <0, os ganhos em cadeia aberta e em cadeia fechada tém sinais opostos
ou efeitos opostos. A influéncia global dos outros anéis de controlo esta em
oposi¢do ao efeito de u; em y;. A interagdo indesejavel ¢ forte. O sistema
multiloop pode ficar facilmente instavel se abrir um dos seus anéis de controle;

* Para );; > 1, ha interagdes dos outros anéis de controle, mas todos os ganhos do
processo tém o mesmo sinal. Evitar emparelhar a variavel controlada com a

variavel manipulada j se for muito maior que 1.

Notas sobre a RGA:

=  Grandes elementos na RGA em torno da freqiiéncia de quebra indicam plantas de
dificil controle devido a sensibilidade a incertezas de entrada (evitar
desacopladores ou controladores baseados em inversa do modelo da planta, G-1);

= Se os sinais dos elementos da RGA mudam quando s varia de 0 a 1, significa que
ha pelo menos um zero no semi-plano direito;

= Se os elementos de uma coluna forem muito menores que 1, considerar remover a
entrada correspondente;

» Se todos os elementos de uma linha forem pequenos, a saida correspondente nao

pode ser controlada.
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ANEXO 3

MATRIZ DE GANHOS RELATIVOS (RGA) E MATRIZES DE GANHOS
REORDENADAS
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RGA reordenada Caso Base (1a):

yl
y2
y3
v4
yS
y6

RGA reordenada Caso 1b:

ul
2,0128
0,0616
-0,0557
-0,0484
0,0503
-1,0206

u2
-0,0418
0,7861
-0,0073
0,0037
0,1889
0,0704

ul u2
yl  2,7229  -1,5961
y2 -0,0703  3,7631
y3 -0,0062  0,0129
y4 -0,0706  -0,3577
y5 0,0395  -1,8505
y6 -1,6153 1,0283
RGA reordenada Caso 2a:

ul u2
yl  1,2266  -0,0090
y2  -0,0044  0,9640
y3  0,0095  -0,0099
y4 -0,0277  0,0021
y5  0,1276 0,0410
y6 -0,3316 0,0119
RGA reordenada Caso 2b:

ul u2
yl  1,2684 0,0233
y2 -0,1198  1,0626
y3 -0,0075  0,0015
y4 -0,0079  0,0051
y5 0,1092  -0,0076
y6 -0,2423  -0,0849

u3
0,0152
-0,0353
0,9982
-0,0037
-0,0026
0,0282

u3
0,0077
-0,0165
0,9997
0,0010
-0,0013
0,0094

u3
0,0108
-0,0271
1,0091
0,0004
0,0010
0,0059

u3
0,0102
-0,0157
0,9973
0,0000
-0,0001
0,0082

u4
0,0231
0,0009
-0,0159
0,8127
0,0446
0,1345

u4
0,1139
-0,6129
-0,0017
1,5612
0,2682
-0,3287

u4
-0,0112
0,0055
0,0017
0,8734
0,1201
0,0105

u4
-0,0055
-0,0317
-0,0002
0,9445
0,0526
0,0403

us
-0,0409
0,1083
-0,0151
0,0746
0,7604
0,1126

us
0,0459
-0,0859
-0,0028
-0,0937
1,6432
-0,5066

us
-0,0191
0,0246
0,0027
0,0782
0,9575
-0,0439

us
-0,0156
0,0731
-0,0009
0,0180
0,8746
0,0508

ub
-0,9684
0,0782
0,0958
0,1609
-0,0416
1,6749

u6
-0,2942
-1,9774
-0,0019
-0,0401
0,9009
2,4128

ub
-0,1980
0,0374
-0,0131
0,0738
-0,2471
1,3472

u6
-0,2808
0,0315
0,0098
0,0403
-0,0287
1,2279
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RGA reordenada Caso 3a:
ul u2 u3 u4 us u6

yl  1,8500 -0,0697  0,0345 0,0077 0,0005 -0,8231
y2  0,0319 0,7058  0,0275  -0,0536  0,0611 0,2272
y3 -0,1512  0,1065 0,8912  -0,0451 -0,0320 0,2307
y4 -0,0106 0,0348 -0,0513  0,9556  0,0540 0,0176
y5  0,1002 0,1309 0,0165 0,0999 0,9682 -0,3157
y6 -0,8203  0,0917 0,0816  0,0355 -0,0518 1,6633

RGA reordenada Caso 3b:
ul u2 u3 u4 us u6

yl  2,2879 0,0458 0,0185  -0,0450 -0,0548  -1,2524
y2 -0,3590 1,1281 0,0067  -0,2101  0,1919 0,2425
y3  0,2421 0,0805 0,9453 0,0306 0,0859 -0,3845
y4 0,0728  -0,1437 -0,0197 1,1792 -0,0766  -0,0121
y5  0,4286 0,0305  -0,0124  0,0143 1,0429 -0,5039
y6 -1,6724 -0,1412  0,0615 0,0310  -0,1894 2,9104

Reordenando as matrizes de ganho com a mesma configuragao das matrizes RGA, obtém-se:

Caso Base (1a):

Kp reordenada =
ul u2 u3 u4 us u6

yl  1,0196 0,0056 0,0014  -0,0212  -0,0371 0,0441
y2 -12,1323  -49613 -0,9607  0,0640 7,6600 0,5036
y3 1,3036  -0,0027 -0,0905 -0,0545 -0,0689 0,0727
y4  7,3026 0,1200 0,0443 1,5884  -2,5361 0,4314
y5 -0,4014  0,0823 0,0367 0,0466 0,7506 -0,0106
y6 -229372 -0,5678 -0,1488  1,2632 4,1913 -1,7948



Caso 1b:
Kp reordenada =
ul u2 u3 u4 us ub

yl  0,9441 0,0263 0,0008  -0,0087  -0,0165 0,0044
y2  3,6494 5,4832  -0,5700 -4,2429 -1,7721 -3,9970
y3  0,9792 0,0435  -0,0916 -0,0377 -0,0494  -0,0010
y4 21118 -0,2765 -0,0149 22950 -1,6685  -0,0399
y5 -0,1098 -0,1447  0,0138 0,0828 1,0475 0,0688
y6 -9,9955 -0,1933 -0,0582  0,3069 2,0692 -0,4102

Caso 2a:
Kp reordenada =
ul u2 u3 u4 us u6

yl 09447 0,0020 0,0010  -0,0270  -0,0235 0,0432
y2 1,6972  -7,2006 -3,2700  0,7305 3,0792 0,5239
y3 08085 -0,0017 -0,0777 -0,0284 -0,0268 0,0410
y4  0,7842 0,0261 0,0161 2,1349  -1,9911 0,0735
yS -0,7623  0,0510 0,0156 0,1409 0,9269 -0,0524
y6 -16,6367 -0,5841 -0,2816  6,8406 6,1949 -3,0802

Caso 2b:
Kp reordenada =
ul u2 u3 u4 us u6

yl  0,8859 0,0104 0,0011  -0,0115  -0,0327 0,0406
y2 17,6242 -7,7613  -0,8084  -3,0923  4,6276 0,1586
y3 07272 0,0012  -0,0807 -0,0076  -0,0527 0,0382
y4 03386 -0,0214 -0,0001 1,9997  -2,0626 0,0578
y5 -0,6641  0,1349 0,0157 0,0590 0,9036 -0,0062
y6 -12,4905 -2,3692 -0,2746  2,6773 9,1729 -2,9033



Caso 3a:
Kp reordenada =
ul u2 u3 u4 us ub

yl  0,9627 0,0129 0,0014  -0,0194 -0,0256 0,0411
y2 -3,7881 -8,6794 -0,9638 -0,6179  2,0042 0,8014
y3  1,1269 0,0300  -0,0326  -0,0572  -0,0450 0,0611
y4 23067 1,1582 0,1468 1,9338  -2,1334 0,0537
y5 -0,7766  0,2267 0,0479 0,1100 0,8639 -0,0798
y6 -16,3281 -1,1788 -0,1656  0,9450 3,2191 -1,4748

Caso 3b:
Kp reordenada =
ul u2 u3 u4 us u6

yl  0,8778 0,0169 0,0010 -0,0118 -0,0397 0,0384
y2 10,8331 -4,7497 -0,3519 -1,2206  2,7819 0,2457
y3  1,0149 0,0427  -0,0346  -0,0374  -0,0927 0,0567
y4  -4,4328  1,4449 0,0924 2,4424  -29369  -0,0201
ys -1,1959  0,1898 -0,0113  0,0157 0,7748 -0,0516
y6 -17,4128 -1,2481 -0,0890  0,4684  4,6564 -1,2941



ANEXO 4

MATRIZ DE GANHOS RELATIVOS (RGA) PARA OS FLUXOGRAMAS OTIMIZADOS
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Caso Base (1a) otimizado:

Kp=

yl
y2
y3
v4
yS
y6

ul
0,0474
2,9938
0,0704
0,3037
-0,0638
-2,0062

u2
0,0036
-8,5370
-0,0004
0,0463
0,0542
-0,4228

Caso 1b otimizado:

Kp=

yl
y2
y3
yv4
y5
y6

ul
0,0373
1,4232
0,0396
-0,2245
-0,0190
-0,3220

u2
0,0025
-1,7332
0,0001
-0,0222
0,0209
-0,2576

Caso 2a otimizado:

Kp=

yl
y2
y3
y4
y5
y6

ul
0,0469
8,3708
0,0498
-0,2926
-0,0625
-3,4143

u2
0,0095
-11,4855
-0,0038
-0,6359
0,0267
-2,0767

u3
0,0006
-1,8137
-0,0755
-0,0004
0,0233
-0,0550

u3
0,0013
-0,8544
-0,1319
-0,0437
0,0068
-0,0685

u3
0,0015
-0,8686
-0,1330
-0,2870
0,0298
-0,3618

u4
-0,0326
9,9241
-0,0642
1,7027
0,0118
2,5784

u4
-0,0152
1,8620
0,0045
3,0701
-0,0407
0,1579

u4
-0,0143
-1,5343
-0,0048
1,6096
0,1184
1,9244

us
-0,0503
19,4720
-0,1042
-3,5500
0,8982
7,8567

us
-0,0144
4,1798
-0,1062
-1,0391
0,8964
6,1376

us
-0,0242
19,8895
-0,0384
-2,4917
0,8860
6,9807

ub
0,9943
-13,4632
1,1110
5,1108
-0,7032
-23,1545

u6
0,8668
17,8092
0,7907
1,3969
-0,8100
-8,7046

ub
0,9672
17,7820
0,8925
-0,2772
-0,9648
-41,4449
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Caso 2b otimizado:

Kp=

yl
y2
y3
v4
yS
yo

ul
0,0289
3,7584
0,0313
0,0749
-0,1173
-0,6827

u2
0,0066
-3,2788
0,0021
0,0650
0,0922
-1,0051

Caso 3a otimizado:

Kp=

yl
y2
y3
v4
yS
y6

ul
0,0443
2,2929
0,0745
0,1983
-0,0646
-1,3567

u2
0,0046
-6,0118
0,0077
0,2897
0,0518
-0,3182

Caso 3b otimizado:

Kp=

yl
y2
y3
v4
yS
y6

ul
0,0388
1,2538
0,0563
-0,1262
-0,0189
-1,3738

u2
0,0027
-1,4601
0,0061
0,1812
0,0530
-0,2338

u3
0,0019
-0,8566
-0,1058
0,0249
0,0450
-0,2985

u3
-0,0089
4,4991
-0,0711
-0,3764
-0,0567
0,5826

u3
0,0023
-1,2265
-0,0479
0,0916
0,0542
-0,2489

RGA Caso Base (1a) otimizado:

yl
y2
y3
v4
y5
y6

ul
-0,9070
0,2673
0,0492
0,1602
-0,4768
1,9071

u2
-0,0422
0,4917
-0,0015
0,0335
0,3730
0,1455

u3
0,0065
-0,0292
1,0070
0,0000
0,0044
0,0112

u4
-0,0197
1,2799
-0,0097
2,0669
-0,0383
2,6086

u4
-0,0240
3,7071
-0,0618
1,4869
-0,0213
0,8115

u4
-0,0203
2,1174
-0,0506
1,7870
-0,0537
1,0966

u4
0,0283
0,0957
-0,0107
0,8010
0,0164
0,0693

us
-0,0532
7,4352
-0,1232
-2,7350
0,7003
12,8880

us
-0,0349
11,0249
-0,0682
-2,7783
0,7426
3,4876

us
-0,0580
9,7841
-0,1525
-4,2343
0,6844
7,2365

us
-0,0306
0,1286
-0,0159
0,0735
0,8818
-0,0373

ub
0,8860
14,4780
0,7864
1,7359
-0,5926
-19,1390

ub
0,9813
-12,3962
1,3094
4,1867
-0,7768
-16,0994

ub
0,8226
28,3136
0,8432
-6,2586
-1,4184
-16,2655

ub
1,9450
0,0459
-0,0281
-0,0681
0,2013
-1,0958
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RGA Caso 1b otimizado:

ul u2
Y1 -1,7441 -0,0197
Y2 1,6273 0,1446
Y3 -0,1298  0,0002
y4  0,0485  -0,0072
y5 -0,5978  0,3273
y6  1,7958 0,5549
RGA Caso 2a otimizado:
ul u2
yl -0,8974  -0,0812
y2  0,5033 0,4897
y3  0,0339  -0,0057
y4 -0,0759  0,0090
y5 -0,1607  0,0723
y6  1,5968 0,5159
RGA Caso 2b otimizado:
ul u2
yl -0,8807 -0,1787
y2  2,6825  -1,6278
y3  0,1032 0,0134
y4 0,0713 0,0742
y5  -1,7313 11,6475
y6 0,755 1,0715
RGA Caso 3a otimizado:
ul u2
yl  -0,3759  0,0548
y2  0,2523 0,4225
y3 -0,6681 -0,1541
y4  0,0238 0,0559
y5 -0,3089  0,2833
y6  2,0768 0,3375

u3
0,0041
-0,0616
1,0253
-0,0008
0,0086
0,0245

u3
0,0096
-0,0057
1,0100
-0,0165
-0,0015
0,0041

u3
0,0145
0,0025
1,0057
0,0009
-0,0283
0,0046

u3
-0,1690
0,0255
1,3351
0,0893
-0,0179
-0,263

u4
0,0645
0,1887
-0,0017
0,9549
-0,1285
-0,078

u4
0,0472
0,0014
0,0012
0,9181
0,3199
-0,2879

u4
0,0038
0,0327
-0,0020
0,9221
-0,0358
0,0791

u4
-0,0504
0,1221
0,0927
0,8094
-0,0257
0,0519

us
-0,0261
-0,0530
-0,0048
-0,0150
0,3051
0,7939

us
-0,0323
0,0549
-0,0098
0,1637
0,6813
0,1423

us
0,0052
0,2618
-0,0293
-0,0176
0,8395
-0,0596

us
-0,0573
0,1362
0,0394
0,0013
0,9419
-0,0614

ub
2,7213
-0,8460
0,1108
0,0196
1,0854
-2,0911

u6
1,9541
-0,0436
-0,0296
0,0016
0,0888
-0,9712

ub
2,0358
-0,3517
-0,0910
-0,0509
0,3084
-0,8506

u6
1,5977
0,0414
0,3550
0,0202
0,1274
-1,1418
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RGA Caso 3b otimizado:

yl
y2
y3
v4
y5
yo

ul
-0,9988
0,4744
0,1108
-0,0232
-0,1116
1,5485

u2
0,1030
0,6223
0,0904
0,1501
0,3011
-0,2669

u3
0,0190
-0,0289
0,8675
-0,0120
0,0341
0,1203

u4
-0,1230
0,1372
0,0282
0,8217
-0,0353
0,1713

RGA reordenada Caso Base (1a) otimizado:

yl
y2
y3
y4
A
y6

ul
1,9450
0,0459
-0,0281
-0,0681
0,2013
-1,0958

u2
-0,0422
0,4917
-0,0015
0,0335
0,3730
0,1455

u3
0,0065
-0,0292
1,0070
0,0000
0,0044
0,0112

RGA reordenada Caso 1b otimizado:

yl
y2
y3
v4
y5
yo

ul
2,7213
-0,8460
0,1108
0,0196
1,0854
-2,0911

u2
-1,7441
1,6273
-0,1298
0,0485
-0,5978
1,7958

u3
0,0041
-0,0616
1,0253
-0,0008
0,0086
0,0245

RGA reordenada Caso 2a otimizado:

yl
y2
y3
y4
y5
Y6

ul
1,9541
-0,0436
-0,0296
0,0016
0,0888
-0,9712

u2
-0,0812
0,4897
-0,0057
0,0090
0,0723
0,5159

u3
0,0096
-0,0057
1,0100
-0,0165
-0,0015
0,0041

u4
0,0283
0,0957
-0,0107
0,8010
0,0164
0,0693

u4
0,0645
0,1887
-0,0017
0,9549
-0,1285
-0,078

u4
0,0472
0,0014
0,0012
0,9181
0,3199
-0,2879

us
-0,0811
0,1806
-0,0143
0,0592
0,4809
0,3747

us
-0,0306
0,1286
-0,0159
0,0735
0,8818
-0,0373

us
-0,0197
0,1446
0,0002
-0,0072
0,3273
0,5549

us
-0,0323
0,0549
-0,0098
0,1637
0,6813
0,1423

ub
2,0809
-0,3854
-0,0826
0,0042
0,3308
-0,9479

u6
-0,9070
0,2673
0,0492
0,1602
-0,4768
1,9071

ub
-0,0261
-0,0530
-0,0048
-0,0150
0,3051
0,7939

u6
-0,8974
0,5033
0,0339
-0,0759
-0,1607
1,5968
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RGA reordenada Caso 2b otimizado:

yl
y2
y3
v4
y5
yo

ul
2,0358
-0,3517
-0,0910
-0,0509
0,3084
-0,8506

u2
-0,8807
2,6825
0,1032
0,0713
-1,7313
0,755

u3
0,0145
0,0025
1,0057
0,0009
-0,0283
0,0046

RGA reordenada Caso 3a otimizado:

yl
y2
y3
y4
yS
y6

ul
1,5977
0,0414
0,3550
0,0202
0,1274
-1,1418

u2
0,0548
0,4225
-0,1541
0,0559
0,2833
0,3375

u3
-0,1690
0,0255
1,3351
0,0893
-0,0179
-0,263

RGA reordenada Caso 3b otimizado:

yl
y2
y3
v4
y5
y6

Caso Base (1a) otimizado:

ul
2,0809
-0,3854
-0,0826
0,0042
0,3308
-0,9479

u2
0,1030
0,6223
0,0904
0,1501
0,3011
-0,2669

Kp reordenada =
ul

yl  0,9943

y2 -13,4632

y3 L1110

y4  5,1108

yS -0,7032

y6

-23,1545

u2
0,0036
-8,5370
-0,0004
0,0463
0,0542
-0,4228

u3
0,0190
-0,0289
0,8675
-0,0120
0,0341
0,1203

u3
0,0006
-1,8137
-0,0755
-0,0004
0,0233
-0,0550

u4
0,0038
0,0327
-0,0020
0,9221
-0,0358
0,0791

u4
-0,0504
0,1221
0,0927
0,8094
-0,0257
0,0519

u4
-0,1230
0,1372
0,0282
0,8217
-0,0353
0,1713

u4
-0,0326
9,9241
-0,0642
1,7027
0,0118
2,5784

us
0,0052
0,2618
-0,0293
-0,0176
0,8395
-0,0596

us
-0,0573
0,1362
0,0394
0,0013
0,9419
-0,0614

us
-0,0811
0,1806
-0,0143
0,0592
0,4809
0,3747

us
-0,0503
19,4720
-0,1042
-3,5500
0,8982
7,8567

ub
-0,1787
-1,6278
0,0134
0,0742
1,6475
1,0715

u6
-0,3759
0,2523
-0,6681
0,0238
-0,3089
2,0768

ub
-0,9988
0,4744
0,1108
-0,0232
-0,1116
1,5485

u6
0,0474
2,9938
0,0704
0,3037
-0,0638
-2,0062
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Caso 1b otimizado:

Kp reordenada =
ul u2

yl  0,8668  0,0373
y2 17,8092  1,4232
y3  0,7907  0,0396
y4  1,3969  -0,2245
y5 -0,8100 -0,0190
y6  -8,7046  -0,3220

Caso 2a otimizado:

Kp reordenada =
ul u2

yl  0,9672 0,0095
y2 17,7820 -11,4855
y3  0,8925  -0,0038
y4 -0,2772  -0,6359
yS  -0,9648  0,0267
y6 -41,4449 -2,0767

Caso 2b otimizado:
Kp reordenada =
ul u2

yl  0,8860 0,0289
y2 14,4780  3,7584
y3 0,7864 0,0313
y4  1,7359 0,0749
y5 -0,5926 -0,1173
y6 -19,1390 -0,6827

u3
0,0013
-0,8544
-0,1319
-0,0437
0,0068
-0,0685

u3
0,0015
-0,8686
-0,1330
-0,2870
0,0298
-0,3618

u3
0,0019
-0,8566
-0,1058
0,0249
0,0450
-0,2985

u4
-0,0152
1,8620
0,0045
3,0701
-0,0407
0,1579

u4
-0,0143
-1,5343
-0,0048
1,6096
0,1184
1,9244

u4
-0,0197
1,2799
-0,0097
2,0669
-0,0383
2,6086

us
0,0025
-1,7332
0,0001
-0,0222
0,0209
-0,2576

us
-0,0242
19,8895
-0,0384
-2,4917
0,8860
6,9807

us
-0,0532
7,4352
-0,1232
-2,7350
0,7003
12,8880

ub
-0,0144
4,1798
-0,1062
-1,0391
0,8964
6,1376

u6
0,0469
8,3708
0,0498
-0,2926
-0,0625
-3,4143

ub
0,0066
-3,2788
0,0021
0,0650
0,0922
-1,0051
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Caso 3a otimizado:

Kp reordenada =
ul u2

yl 09813 0,0046
y2 -12,3962 -6,0118
y3  1,3094  0,0077
y4  4,1867  0,2897
y5 -0,7768  0,0518
y6 -16,0994 -0,3182

Caso 3b otimizado:

Kp reordenada =
ul u2

yl  0,8226 0,0027
y2 283136 -1,4601
y3  0,8432 0,0061
y4 -6,2586  0,1812
y5 -1,4184  0,0530
y6 -16,2655 -0,2338

u3
-0,0089
4,4991
-0,0711
-0,3764
-0,0567
0,5826

u3
0,0023
-1,2265
-0,0479
0,0916
0,0542
-0,2489

u4
-0,0240
3,7071
-0,0618
1,4869
-0,0213
0,8115

u4
-0,0203
2,1174
-0,0506
1,7870
-0,0537
1,0966

us
-0,0349
11,0249
-0,0682
-2,7783
0,7426
3,4876

us
-0,0580
9,7841
-0,1525
-4,2343
0,6844
7,2365

ub
0,0443
2,2929
0,0745
0,1983
-0,0646
-1,3567

u6
0,0388
1,2538
0,0563
-0,1262
-0,0189
-1,3738
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