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RESUMO

Entre outras finalidades, sistemas de controle sdo empregados visando a
minimizacdo de periodos de operacdo fora da condicdo desejada devido a
ocorréncia de alguma perturbacdo no processo. Em unidades de destilacdo, este
periodo de transicdo ndo pode ser completamente eliminado, mesmo com a
aplicacdo de controladores avancados, pois a operacdo em estagios impde a
propagacédo da acao corretiva por toda a unidade. Baseado na proposta do uso de
aquecimento distribuido visando & minimizacdo de transientes de operacdo, neste
trabalho, foi avaliada a aplicacdo da estratégia de controle distribuido atuando com o
aguecimento em um prato na regido de esgotamento e resfriamento em um prato na
regido de retificacdo da coluna, com o auxilio do simulador comercial Hysys®.
Andlises de sensibilidade foram realizadas para verificar qual o estadgio mais
indicado para a aplicacdo da estratégia proposta em cada uma das secles da
coluna. A partir desta definigéo, foi implementado um sistema de controle com acao
corretiva de aquecimento distribuida entre o calor cedido no refervedor e em um
prato da secao de esgotamento seguido se um com acéo distribuida de resfriamento
usando a vazao de refluxo e o calor retirado em um prato da secao de retificacdo e
comparou-se com um sistema convencional de controle dual de temperatura. As
propostas foram avaliadas considerando-se somente 0 aquecimento ou
resfriamento, conforme exigido pela perturbacéo realizada, e com agédo simultanea
de ambos os sistemas. Em todos os casos buscou-se minimizar o efeito de
perturbacdes na temperatura de alimentacdo que variaram de *#2°C até +20°C.
Quando analisado a proposta de controle usando somente a distribuicdo de
aguecimento (refervedor + prato 3) em comparagdo ao sistema convencional com
perturbacdes de 14 °C na temperatura da alimentacdo, observou-se a maior reducéo
no tempo de transicdo para a malha de controle de temperatura do ultimo estagio da
unidade (prato 13), que foi de 0,32 h (19,2 minutos). Mesmo comportamento foi
observado quando empregada a estratégia com aplicacdo distribuida de
resfriamento (refluxo + prato 11), onde reducbes de 0,32 h (19,2 minutos) foram
determinadas também na malha de controle da temperatura do prato 13. Com
perturbacdes na temperatura da alimentacdo de até 8 °C n&o foram observadas
diferencas entre a proposta deste trabalho e o sistema de controle convencional. Ja
A andlise da aplicacdo simultdnea da distribuicdo de aquecimento e resfriamento
demonstrou que quando aplicada a perturbacdo de — 14 °C existe uma reducdo de

0,15 h (9 minutos) no tempo de transicdo da malha de controle da temperatura no
topo da coluna comparado ao sistema convencional. Com +14 °C, esta reducéo foi
de 0,37 h (22,2 minutos) para a mesma analise. Em todos os testes determinou-se
gue as variagdes nos fluxos internos assim como temperaturas e composi¢cées sao
pontuais (onde existe a acdo de controle) e ndo alteram o estado estacionario final
apos a rejeicdo da perturbacdo quando comparado com o controle convencional.
Também foi verificado que na abordagem distribuida, as quantidades de calor
cedido no refervedor e de vazao de refluxo foram reduzidas, devido a associagao
com o calor cedido/retirado no prato, sugerindo a distribuicdo da acdo de controle.
Assim, pode-se concluir que a abordagem de controle com acgéo corretiva entre um
extremo da unidade (refervedor e refluxo) associada a troca de calor nos estagios da
unidade de destilacdo permite a redugcdo de transientes tanto quando a acgao
necessaria € de aquecimento ou resfriamento, independente do acionamento
simultaneo ou ndo das malhas de controle internas da unidade.



ABSTRACT

Among other purposes, control systems are employed in order to minimize periods of
operation outside the desired condition due to the occurrence of a disturbance in the
process. In distillation, this transition can’t be completely eliminated, even with the
application of advanced controllers, because the operation in stages enforces
corrective action spread throughout the unit. Based on the proposed use of
distributed heating in order to minimize transient operation, in this work, we evaluated
the application of the control strategy working with distributed heating on a plate in
the region of depletion and cooling on a plate in the region of rectification column with
the aid of the commercial simulator Hysys®. Sensitivity analyzes were performed to
verify that the most appropriate stage for the implementation of the strategy proposed
in each section of the column. From this definition , a control system was
implemented corrective action heating distributed between the heat transferred in the
reboiler and a plate of the stripping section is followed with action distributed cooling
using the reflux flow and heat removed in a dish the rectifying section and compared
with a conventional dual temperature control system . The proposals were evaluated
considering only heating or cooling as required by the disturbance made , and
simultaneous action of both systems. In all cases we attempted to minimize the effect
of disturbances in feed temperature ranging from + 2 °C to 20 °C. When analyzing
the proposed control using only the distribution of heating (reboiler more plate 3)
compared to the conventional system with disturbances of 14 °C in the feed
temperature, we observed the greatest reduction in transition time for the
temperature control loop the last stage of the unit (plate 13), which was 0,32 h (19,2
min). Same behavior was observed when the strategy employed with distributed
application cooling (reflux more plate 11), where 0,32 h (19,2 minutes ) reductions
were also determined in the control loop of the tray 13 temperature. With disturbance
in the feed temperature of 8 °C until no differences between the proposal of this work
and the conventional control system were observed. Have The analysis of the
simultaneous application of the distribution of heating and cooling showed that when
applied to perturbation - 14 ° C there is a reduction of 0,15 h (9 minutes) in transition
time control loop temperature at the top of the column compared the conventional
system. To +14 °C, this reduction was 0,37 h (22,2 minutes) to the same analysis . In
all tests it was determined that variations in internal flows as well as temperatures
and compositions are point (where there is the control action) and not change the
final steady state following the rejection of disturbance when compared with
conventional control. It was also found that the distributed approach, the amount of
heat transferred in the reboiler and reflux flow were reduced due to association with
the heat transferred / withdrawn in the dish, suggesting the distribution of control
action. Thus, it can be concluded that the approach to control corrective action
between one end of the unit (reboiler and reflux) associated with heat exchange
stages of the distillation unit allows both the reduction of transients when the action is
required heating or cooling regardless of whether or not simultaneously drive the
meshes of internal control unit.
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1. INTRODUCAO

Colunas de destilagdo sdo um dos equipamentos de separacdo mais
empregados na industria quimica e seu controle tem sido objeto de muitos trabalhos.
Grande parte das plantas industriais possui uma ou mais unidades de separacao
para obter produtos assim como recuperar subprodutos e matérias-primas. Desta
forma, a destilagdo consiste em um processo de separagao que se destaca e, entre
as vantagens de sua utilizac&o, pode-se citar a flexibilidade de operacéo em relacao
a pressfes bem como temperaturas e, principalmente, a grande diversidade de
aplicacoes para as mais variadas misturas.

Uma vez que a coluna de destilagdo pode ser considerada um dos
equipamentos mais importantes dentro de uma industria constituindo a grande
fracdo do investimento fixo e dos custos operacionais para fornecer os produtos
finais dentro das especificacbes adequadas, varias técnicas de controle s&o
estudadas. Os sistemas para controlar variaveis em colunas em destilacdo sao
desenvolvidos com 0s mais variados objetivos, tais como: aumentar a producéao,
minimizar transientes de operacdo assim como 0 consumo energético e produtos
fora de especificacdo, reduzir os custos envolvidos no processo, eliminar riscos
inerentes a este, e melhorar a qualidade dos produtos finais.

O rapido alcance do estado estacionario minimiza 0 tempo necessario para
atender as especificacbes desejadas do produto quando o sistema € perturbado.
Entretanto, indmeras dificuldades existentes no controle destas unidades séo o fator
responsavel pela geracdo de transientes longos no processo. O resultado que se
observa é que a coluna opera por um determinado tempo fora do seu equilibrio,
produzindo consequentemente produtos fora do especificado e de baixa qualidade
egerando com isso desperdicio para o processo, mesmo empregando-se sistemas
de controle bem ajustados.

O comportamento dinamico de unidades de destilacéo € bastante lento, o que
aumenta a importancia de um sistema de controle adequado as caracteristicas do
processo e que minimize os estados transientes oriundos de alteracées nos pontos
de operacdo seja por uma mudanca desejada de condi¢cbes (alteracdo de um
set point), ou seja, pela incidéncia de perturbacfes externas. Além disso, colunas de

destilacdo possuem caracteristicas inerentes ao processo que consistem em um
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desafio para a reducao dos transientes e a aplicagéo de sistemas de controle. Pode-
se citar o comportamento ndo linear, associado ao acoplamento das variaveis,
restricbes impostas na operacao, constantes de tempo elevadas e a presenca de
atraso na resposta. Tais fatores geram transientes dificeis de serem eliminados
quando o processo é perturbado. Este comportamento é decorrente da configuracéo
da coluna em estagios, necessitando de acfes sucessivas de aquecimento e
resfriamento para ocorrer a transferéncia de calor e massa nos estagios e, portanto
tem-se a propagacao da acao de controle por toda a unidade visando estabelecer os
padrdes de qualidade dos produtos.

A solucdo mais abordada para reduzir o tempo de operacgao fora da condicao
desejada consiste na implantacdo de técnicas de controle, mais especificamente as
gue consideram a dinamica da unidade em sua estrutura. Porém, tais sistemas
tendem a serem dificeis de serem implementados, e industrialmente controladores
simples, como PID (proporcional-integral-derivativo) ainda sao largamente
empregados. Outra proposta que vem sendo utilizada é a mudanca da condicéo de
operacdo convencional da coluna. Modificacbes em sua estrutura fisica podem
melhorar o desempenho do processo e, por consequéncia, a qualidade dos produtos
de interesse. Dentre estas opc¢Oes, podem-se citar as unidades intensificadas
energeticamente, mais especificamente as diabaticas, que operam com o0
fornecimento de calor do refervedor distribuido nos estagios da secdo de
esgotamento e a retirada deste nos pratos da secéo de retificacao.

Aliando este conceito de distribuicdo de calor nos pratos com o objetivo de
minimizar transientes de operacdo, uma proposta de controle com acédo distribuida
foi proposta e avaliada por Marangoni (2005). Para isso, foi construida uma unidade
piloto prevendo a utilizacdo apenas de pontos de aquecimento nos pratos da coluna
visando testar experimentalmente a técnica proposta. Posteriormente, Werle (2007)
avaliou dentro da mesma estratégia, diferentes condi¢cdes de operacdo bem como o
consumo energético, novamente obtendo resultados positivos para a abordagem
proposta.

Os autores citados observaram que a introducédo de aquecimento distribuido
ao longo da coluna mostrou-se como uma opcao valida para a reducédo de
transientes, possibilitando uma dindmica mais rapida e menores volumes
processados fora dos parametros de qualidade pré-definidos, consequentemente,

obtendo um menor consumo energéetico com reprocessamento. No entanto, em
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todos os testes realizados, somente pontos de aquecimento na secdo de
esgotamento da unidade foram considerados. Conforme ja citado, estudos de
destilacdo diabatica demonstram que, do ponto de vista energético, deve-se
distribuir tanto o fornecimento de calor do refervedor como a retirada pelo
condensador (JIMENEZ et al., 2004). Devido ao carater experimental da unidade
construida, a avaliacdo de retirada de calor fazendo-se uso de pratos da unidade
nao pode ser avaliada. Experimentalmente, o calor cedido aos pratos da secéao de
esgotamento foi realizado por meio da insercédo de resisténcias elétricas nos pratos
da unidade. Porém, para operar com o resfriamento, seria necessario, por exemplo,
a concepcdo de um estagio em que uma serpentina (interna ou superficial) com um
fluido de resfriamento pudesse proporcionar tal acéo.

Desta forma, a configuracdo proposta neste trabalho da continuidade de
forma simulada a este tema. Para tanto, a unidade experimental avaliada nos
estudos de Marangoni (2005) e Werle (2007) foi simulada, validando-se os testes
com controle convencional. O objetivo foi avaliar a abordagem operacional utilizando
aguecimento e resfriamento nos pratos de uma coluna de destilacdo para fins de
controle, buscando a reducdo do tempo hidraulico. Cabe ressaltar, que estudos
simulados também permitem a observacdo das variaveis internas do processo, que
nao foram estudadas experimentalmente pelos autores citados. Assim, com este
trabalho buscou-se contribuir para a consolidacdo da estratégia que vem sendo
proposta, desenvolvendo uma abordagem mais adequada a dinamica da coluna por
meio da minimizacdo dos transientes e consumo energético, garantindo a economia

NO Processo.

1.1 Objetivos

O objetivo geral deste trabalho foi avaliar o tempo de transicdo em uma
coluna de destilagdo com acéo de controle distribuida, operando com aquecimento e
resfriamento nos pratos quando o processo sofre perturbacbes na temperatura de

alimentacao.
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1.1.1 Objetivos especificos

Os objetivos especificos deste trabalho foram:

1. Simular a unidade experimental utilizando o software Hysys® em estado
estacionario e dinamico;

2. Selecionar pratos para a aplicacdo da estratégia de controle com acao
distribuida através de estudos de andlise de sensibilidade;

3. Aplicar a proposta de controle com distribuicdo de troca de calor com
controladores PID, utilizando apenas um prato na se¢ao de retificacdo e
um na secdo de esgotamento separadamente;

4. Testar diferentes magnitudes de perturbacdes para ambos os casos;

5. Aplicar a estratégia de controle com acéo distribuida simultaneamente em
ambas as secdes da coluna;

6. Comparar a proposta de distribuicdo do controle com a estratégia

convencional;



2. REVISAO DA LITERATURA

Uma coluna de destilacdo é um complexo sistema de escoamento. Na base
da unidade, vapor com uma pressao suficientemente elevada tem que ser gerado
para poder superar a forca exercida pelo peso da coluna de liquido em cada prato,
da base até o topo da coluna (FOUST e MACEDO, 1982).

Estima-se que 95% dos processos de separacao para as industrias de refino
e quimica do mundo fazem uso de colunas de destilacdo (RIGGS e ENAHANDULA,
2006). Este processo consiste em uma das operacdes de separagcdo mais comuns
nas indastrias de processamento, mas também € conhecido por consumir elevadas
guantidades de energia, sendo por vezes, Iineficaz termodinamicamente
(SVENSSON et al., 2002). Além disso, em alguns casos, a unidade de destilacdo
pode ser responsavel por até 50% dos custos de funcionamento de uma planta
(SEGOVIA-HERNANDEZ et al., 2002).

Segundo Rocha (2008), o consumo de energia empregado para aquecimento
e resfriamento sucessivo em cada prato € elevado, e esta € uma caracteristica
construtiva de unidades de destilagdo. Desta forma, a melhor maneira de reduzir os
custos operacionais € aumentar sua eficiéncia de operacdo, o que na maioria das

vezes é obtido por meio de otimizacdo e controle do processo.

2.1 Funcionamento de colunas de destilacao

A destilacdo é usada quando se deseja separar uma mistura (liquida,
parcialmente liquida ou vapor) em duas outras misturas, utilizando-se calor como um
agente de separacgédo, devido a diferenca de volatilidade entre os componentes da
mistura (BRASIL, 2004). Consequentemente, por envolver a vaporizagdo e a
condensacao da mistura, sdo necessarias grandes quantidades de energia (BRAVO,
2005).

Conforme citado por Soares (2000) e também por Roitman (2002), a mistura a
ser destilada é introduzida num ponto definido da coluna, denominado ponto de

alimentacdo (F). No seu interior, a mistura ira descer até atingir a base da coluna
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onde encontrarq aquecimento do refervedor. Nesta etapa, é fornecido calor como
agente de separacdo para proporcionar a geracdo de uma nova fase (vapor no
refervedor ou boil-up - V), que ascende na unidade e interage com o liquido na
superficie de cada prato, permitindo o enriqguecimento do componente mais volatil no
vapor. Deste modo, os componentes mais pesados, ou menos volateis, permanecem
na fase liquida, cuja concentragdo aumenta em diregdo a base da coluna. Nestas
operacodes, o vapor e o liquido fluem em contracorrente, visando a transferéncia de
massa e calor mediante contato intenso entre as duas fases presentes. A
transferéncia de massa entre as fases ocorre através da interface (liquido/vapor)
formada, proporcionando o aumento da concentragcdo do componente mais volatil na
fase vapor e o0 seu consequente esgotamento na fase liquida. Os vapores
ascendentes atingem o topo da coluna e seguem para um condensador, onde séo
liquefeitos e deixam a coluna como produto de destilacdo (D). Na Figura 1 é
apresentada uma ilustracdo de uma coluna de destilagdo fracionada, indicando as

correntes citadas.

Pt “‘“_m‘ R l.

L=

B

Figura 1: Diagrama esquematico de uma coluna de destilacéo fracionada continua.
Fonte: Adaptado de Roitman (2002)

A unidade geralmente possui um refervedor e um condensador localizados na
base e no topo da coluna, respectivamente. A maior pressdo € oriunda do
refervedor, cuja funcéo € produzir o vapor que sobe pela coluna. O liquido retirado
do refervedor é conhecido como produto de cauda ou de fundo (B). O condensador

condensa o0s vapores que chegam ao topo da coluna, que seguem para um
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acumulador; deste, parte retorna para o topo da coluna como refluxo (R) e o restante
é retirado como produto de topo (D). O refluxo é responsavel pela corrente de liquido

acima da alimentacao.

2.2 Transientes de operacao

Diversas perturbacdes podem alterar o estado estacionario de uma unidade
de destilacdo, conduzindo a um periodo transiente. Por exemplo, alteracbes
climaticas brutas modificam a carga térmica da alimentacéo, dificultando o controle
da unidade. Para colunas com baixa razédo de refluxo, mudancas na carga térmica
também podem alterar significativamente as razfes internas de liquido/vapor na
coluna, causando o deslocamento do perfil de composicdo dos pratos. Tais
situagdes promovem uma grande modificacdo na composicdo do produto, fazendo
com que a unidade opere em regime transiente por um determinado periodo
(WERLE, 2007).

Periodos transientes na operacdo de uma coluna de destilacdo existem
mesmo quando um sistema de controle € bem ajustado. Este aspecto é decorrente
do fato de que a destilacdo é uma operacdo realizada em estagios. Quando uma
perturbacdo ocorre no processo de forma indesejada, ou ainda que necessaria
(alteracdo de condicao de operacao), mesmo com um sistema de controle eficiente e
adequado a dindmica da unidade, um determinado tempo sera necessario para que
0S ajustes sejam realizados em todos os estagios da unidade de forma que se
alcance uma nova condicdo de equilibrio. E importante ressaltar que colunas de
destilacdo requerem sistemas de controle ajustados para rejeitar rapidamente
perturbacdes em virtude dos volumes processados e dos custos operacionais
envolvidos (VOLK et al., 2005). Associado as caracteristicas que dificultam o
desempenho de controladores como o acoplamento das variaveis, a néo linearidade
do processo, atrasos e constantes de tempo elevadas e restricdes do processo, tém-
se um consumo elevado de energia, juntamente com a baixa eficiéncia
termodinamica do processo (SCHERER, 2009). Dessa forma, minimizar transientes
resulta em menos produtos fora do especificado, assim como um menor consumo de

energia.
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2.2.1. Dindmica e atraso hidraulico

Conforme j& citado, a separacdo em uma unidade de destilacdo € realizada
em estagios e quando o processo é perturbado, sdo exercidas mudangcas em cada
prato conferindo um novo ponto de equilibrio, e com isso, o tempo morto é
incrementando a cada estagio da coluna gerando o atraso hidraulico. Sendo assim,
um dos problemas de uma planta industrial que utiliza a destilagdo € o tempo que a
coluna leva para alcancar um novo estado de equilibrio quando ocorre uma
determinada modificacéo ou interferéncia no processo.

Desta forma, quando perturbada, o equilibrio da unidade é afetado e observa-
se um efeito em série em cada estdgio. Segundo Kalid (1999), estima-se que o
tempo morto em cada prato numa coluna de destilacdo é em torno de 3 a 6
segundos. O resultado final consiste em um tempo de resposta muito elevado para a
unidade como um todo (HANKIS, 2007). De fato, enquanto n&o ocorrer a
estabilizacdo das composi¢cfes nos pratos, o0 novo estado estacionario ndo sera
alcancado. O que se observa, ao final, é o atraso hidraulico em virtude da separacao
em estagios, conforme ilustrado na Figura 2. Por este motivo, a eficiéncia dos
sistemas de controle destas unidades € prejudicada diante de perturbacdes, pois
mesmo com 0s controladores bem ajustados e sistemas que consideram a dinamica

do processo, o transiente formado ndo € completamente eliminado (FIEG, 2002).

Nova composicao

em funcéo da fase vapor -

Propagacéo da mué’
para 0s pratos supe_
por meio da fase ga

Mudangas por meio da
fase liquida apés a perturbagao
na fase vapor

Nova composicao
b= em funcéo da perturbacéo
Mudanca na composigao

da alimentacéo

Propagacéo da mudang
para os pratos inferiofes
por meio da fase liquida

Figura 2: llustracdo do comportamento dinAmico de uma coluna de destilagdo decorrente de uma
mudanca na composicéo da alimentacao.
Fonte: Marangoni (2005).



27

Na destilacdo, os efeitos de perturbacdes no processo sao observados
diretamente nas composi¢coes dos produtos de topo e fundo, afetando a operacao da
coluna e a qualidade do produto final. Assim, € comum encontrar processos com
sistemas de controle operando com duas ou mais variaveis manipuladas e
controladas apresentando interacdes, visando o atendimento a qualidade dos
produtos gerados nos extremos da unidade (BARALDI, 1995). Este acoplamento
entre as malhas de controle de um dado sistema impde que este seja tratado como
um sistema multivariavel (RIGGS, 1998).

Colunas de destilacdo sao sistemas com dinamica complexa. O efeito das
variacdes no refervedor € observado mais rapidamente na composicao de fundo que
na composicao de topo da coluna. Da mesma forma, variacbes na vazéao de refluxo
tém seus efeitos observados mais rapidamente na composicdo de topo que na
composicdo de fundo. Ja a resposta hidraulica de um prato depende do acumulo de
liguido neste e também do projeto dos mesmos (LAURANDI, 2006).

O comportamento dindmico das operac¢des em colunas de destilacdo é
bastante lento devido as sucessivas evaporag¢des e condensacfes que correm nos
pratos, aumentando a importancia de um sistema de controle apropriado e que
minimize o0s estados transientes oriundos de alteracdes entre condi¢cdes de
operacédo, seja por uma mudanca desejada dessas condi¢cdes, seja pela incidéncia
de perturbacbes imprevistas. Desta forma, a busca por um controle de processo
eficaz é fundamental para atingir um produto final dentro de uma determinada
especificacdo e com o menor consumo de energia possivel (FRANCHI e
RAVAGNANI, 2011).

2.2.2 Restricdes operacionais em colunas de destilagao

Colunas de destilagdo apresentam restricbes hidraulicas, na separacdo e de
transferéncia de calor, além das restricbes operacionais tipicas de todo processo
guimico, como por exemplo, vazao, temperatura e/ou pressdo maxima. Estas devem
ser respeitadas para assegurar a correta operacdo da unidade e muitas vezes

interferem na eficiéncia de sistemas de controle da qualidade dos produtos.
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Vazdes muito baixas ou altas de vapor de liquido geram consequéncias em
todos os pratos da coluna de destilacéo, tais como: arraste do liquido (entrainment),
formacdo de cones de vapor, pulsacdo, passagem de liquido ou gotejamento
(weeping), inundacao (flooding) ou formacgédo excessiva de espuma (foaming)
(KISTER, 1990).

Também é importante observar que a mudanca da pressédo da coluna deve
ser suave. Por exemplo, a subita diminuicdo da pressdo provoca uma brusca
vaporizagdo do liquido nos pratos (flashing) e o aumento da vazdo de vapor com
possivel formacdo excessiva de espuma. Ja, 0 aumento repentino da pressao
provoca condensacgao do vapor e a diminuicdo da vazao de vapor podendo causar a
passagem de liquido através do prato (GOMIDE, 1988). Além disso, a pressédo da
coluna tem um efeito direto na volatilidade relativa dos componentes-chaves.
Mudancas nesta varidvel podem afetar significativamente a composi¢cao do produto.
Um controle apropriado dever4 manter a pressdo da coluna proxima ao valor de
projeto, tolerando apenas pequenas variacées na amplitude de variacdo (MORAES,
2004).

Em algumas unidades, as temperaturas séo limitadas a certos valores para
evitar que sejam alcancados pontos criticos em que ocorrem reacdes de
polimerizacdo, por exemplo, e consequentemente deposicdo de polimeros no
refervedor, reduzindo sua capacidade de troca térmica (JESUS, 2000). Observam-se
também, condi¢cdes operacionais de temperatura restritas pela degradacdo térmica
dos componentes a serem separados.

Segundo Volk et al. (2005), diante de todas as restricbes que ocorrem na
destilacdo, as metas do sistema de controle consistem em manter as varidveis em
um intervalo definido tendo em consideracdo justamente estas restricdes
minimizando as perturbagdes que podem ocorrer no processo. A capacidade para
lidar com restricbes é essencial para qualquer controlador a ser implementado em

processos reais.
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2.3 Controle em colunas de destilagao

O controle dos processos da industria quimica visa, entre outras questdes,
aumentar a seguranga operacional, garantir as especificacdes de qualidade dos
produtos, atender as restricbes operacionais, além de possibilitar a economia do
processo (VENTIN, 2010). Um sistema de controle bem ajustado de uma unidade
destilacdo pode ter um impacto significativo sobre a reducdo do consumo de
energia, melhorando a qualidade do produto, reduzindo desperdicios, aumentando a
rentabilidade e protegendo os recursos ambientais uma vez que visa a minimizacées
do tempo de transicdo (AZIZ et al., 2010). Por esta razdo, segundo Dieh et al.
(2009), o controle da operacao da destilacdo é uma meta constante nas industrias
quimicas j& que possibilita retornos financeiros bastante atrativos principalmente por
meio da reducdo no consumo de energia. Sob este ponto de vista, o controle
eficiente da coluna de destilacdo é essencial, a fim de obter a pureza do produto
desejado dentro do custo minimo. Este objetivo é dificil de ser alcancado, devido a
particularidades do processo como nédo-linearidades e a interacdo entre variaveis
caracterizando um comportamento multivariavel (HUROWITZ et al., 2003).

Em geral sdo quatro os objetivos de controle de uma coluna de destilacdo
(JESUS, 2000):

1. Manter estavel as condi¢des de operacao da coluna;

2. Manter os produtos de topo (destilado) e fundo (ou base) dentro dos limites da

especificacao;

3. Alcancar os objetivos anteriores de forma mais eficiente possivel, ou seja,

maximizar a recuperacgao dos produtos e minimizar o consumo de energia;

4. Manter o processo dentro dos limites das restri¢des.

Obtém-se a estabilidade operacional da coluna, chamado controle de inventario,
ajustando-se uma ou mais de trés variaveis: a pressao, o nivel do vaso de topo (ou
acumulador) e o nivel do fundo (ou base) da coluna. O atendimento das
especificacdes desejadas dos produtos, o chamado controle de qualidade, é obtido
controlando-se a composi¢ao de topo ou de fundo (ou ambas). Este pode ser
realizado de forma direta, através do uso de analisadores nas correntes definidas
para compor as malhas ou de forma indireta através de propriedades fisicas que

tenham uma relacéo, preferencialmente linear, com a composicao do produto. Neste
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caso, a temperatura de um prato sensivel € uma das propriedades mais comumente
utilizada (KISTER, 1990).

2.3.1 Controle de qualidade: proposta convencional

Em um sistema de controle convencional de uma unidade de destilacdo
normalmente cinco variaveis sdo definidas para serem controladas: pressao, niveis
do acumulador e base, vazdo de refluxo e temperatura da base, conforme
apresentado na Figura 3. As variaveis da corrente de alimentacdo também precisam
ser controladas para manter uma operacdo estavel. Para tanto, uma malha de
controle da vazdo de alimentagdo normalmente € utilizada. A composi¢cdo (assim

como a temperatura) da alimentacdo geralmente tem grande influéncia sobre a

operacao.
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Figura 3: Sistema de controle tipico de uma coluna de destilagao.
Fonte: Marangoni, 2005.

Os niveis (base e acumulador) sdo controlados através dos ajustes das
vazOes de produto de base e topo, respectivamente, com o0 objetivo de manter o
controle do balango de massa da coluna. O mau funcionamento do controle destes

niveis pode representar um grande problema para o controle de composicao
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(RIGGS, 1998 apud MARANGONI, 2005). Algoritmos de controle classicos, tipo PID,
sdo 0s mais encontrados na literatura para o controle destas variaveis.

Malhas de controle como a da vazao de refluxo e a de temperatura da base,
geralmente tem como objetivo manter a composicéo dos produtos no valor desejado,
ou seja, visam o controle de qualidade da unidade. Pode-se optar apenas pelo
controle da corrente de topo ou de fundo (controle singular) ou pelo controle de
ambas as composi¢cdes simultaneamente (controle dual). O controle singular € o
mais comum, pois € dificil operar a coluna sob o controle dual em virtude de fatores
como:

1. Elevada interagéo entre as malhas, dificultado a sintonia dos controladores;

2. Dificuldade em realizar medi¢cdes de composicdo, obrigando o sistema de
controle a trabalhar com duas medicdes de temperatura, o que pode ser
tecnicamente inviavel, pois a coluna pode apresentar apenas um prato
sensivel em relagdo a mudanca temperatura com as variaveis manipuladas;

3. Pode ndo ser economicamente viavel, pois, se a diferenca entre a economia
alcancada com o controle singular (mais simples) e dual for pequena, a
complexidade desse ultimo ndo € compensada.

Técnicas convencionais como o uso de controladores do tipo PID sao
limitadas para eliminar os transientes de uma unidade de destilagdo de forma
eficiente, considerando os aspectos anteriormente citados. Sendo um problema
essencialmente multivariavel, a centralizacdo do controle nos extremos da unidade
(base e topo), denominado controle convencional, reforca caracteristicas como o
atraso hidraulico. Para tanto, diversos estudos avaliam técnicas de controle
avancadas, considerando a dindmica do processo e a proposta de pares de
variaveis com menor interacdo, e muitas vezes com malhas utilizando as variaveis
controladas como sendo as internas a unidade (temperatura nos pratos, por

exemplo).

2.4 Minimizagao de transientes

Para minimizar o tempo necessario para retornar ao estado estacionario apés

uma perturbacao, faz-se uso de sistemas de controle avancados onde a dindmica do
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7

processo € incorporada ao mesmo (ZHU e LIU, 2005). Porém, mesmo tais
abordagens executam o controle de forma convencional, usando variaveis como
fluxo de vapor no refervedor e a vazdo do destilado ou do refluxo. Esta selecéo de
variaveis implica na propagacao da acdo de controle por toda a coluna provocando
um elevado tempo de transi¢ao para que uma perturbacéo seja minimizada.

Para eliminar eventuais perturbacbes nas colunas de destilacdo, estudos
propdem sistemas de controle visando o melhor ajuste de parametros como volume
de producdo, qualidades da recuperacdo de produto, e melhora nos perfis
transientes das varidveis como temperatura e vazGes da unidade. Entre outros,
consistem no estudo e desenvolvimento de aplicagcbes de controle preditivo, néo-
linear ou multivariavel com restricbes. Ainda, muitas propostas do uso de técnicas
avancadas como o emprego de redes neurais e légica fuzzy sao divulgadas.

Alguns exemplos consistem na aplicacado de redes neurais para controle nao
linear em uma coluna de destilacdo (LIU et al.,, 2011), no estudo do controle
multivariavel e preditivo (VOLK et al., 2005), na aplicacdo de rede neural artificial
(SINGH et al., 2005), no uso de controle preditivo e rede neural preditiva (PORFIRIO
e ODLOAK, 2011; SHARMA e SINGH, 2012), controle ndo linear (MURLIDHAR e
JANA, 2007), controle de coluna de destilacdo reativa (WEI et al., 2011), ou
multivariavel (VOLKER et al., 2007), na avaliacdo dos efeitos da localiza¢do da
alimentacdo na coluna de destilacdo reativas (CHENG-CHENG e YU, 2005) e no
estudo da dindamica em unidades com recompressdao de vapor (JOGWAR e
DAOUTIDIS, 2009).

Volk et al. (2005), utilizaram uma técnica de controle preditivo baseado em
modelo (MPC) que usa a previsdo de saida do processo e calcula movimentos do
controlador consecutivos a fim de satisfazer os objetivos de controle. Aziz et al.
(2010), implementaram um controle modelo interno (IMC) na coluna de destilagéo
continua. Sivakumar et al. (2010), utilizaram a aplicacdo o controle do modelo
preditivo fuzzy em controle multivariavel de coluna de destilacdo. Em todas as
propostas e casos estudos, observaram-se ganhos no tempo de transi¢cdo, e/ou
oscilacbes do sitema de controle, impondo melhores desempenhos as unidades
avaliadas.

Dada a complexidade e dificuldade de implementacdo de algoritmos
avancados, é de extrema importancia o emprego de propostas de controle

simplificadas e que eliminem os transientes citados. Baseado nestes aspectos é que
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a proposta de fornecimento de calor para a unidade por meio da distribuicdo na acao
de controle entre refervedor e um prato da se¢édo de esgotamento foi aplicada por
Marangoni (2005) e Werle (2007) utilizando controladores do tipo PID. De fato,
apesar dos avancos obtidos na teoria de controle, como a utilizacdo de algoritmos
elaborados ainda sobressaem, indubitavelmente, os algoritmos PID no campo
industrial. Este controlador, além de ter respaldo de induUstrias dos mais diversos
setores — fator preponderante na definicdo de um controlador por parte dos
engenheiros de processos — apresenta facilidade de manutencdo de sua sintonia,
uma vez que é um algoritmo amplamente conhecido e difundido. Desta forma, é
interessante do ponto de vista da facilidade de implementacdo, o uso de estratégias
de controle que possibilitem a minimizacdo de transientes com controladores PID
(ASTROM e HAGGLUND, 2001).

Além de estratégias de controle, algumas propostas de alteracdo fisica da
coluna para minimizar o consumo de energia podem resultar em uma operacao mais
adequada a dinamica da unidade de destilacdo. Neste sentido, transientes podem
ser minimizados devido ao melhor aproveitamento energético no processo. Na
Figura 4 estdo representadas estas duas formas de minimizar transientes em

colunas de destilacéo.

e N

Estratégias de controle
(avangadas e complexas)

Minimizagao de
transientes . -
Modificagdes na estrutura '
fisica da coluna que
promovem a integragdo
enegética e melhoram a
operacao

Figura 4: Fluxograma ilustrativo de estratégias para minimizar os transientes em colunas de
destilacéo.

A reducao de transientes por meio de intensificacdo energética foi observada
em estudos de Romero et al. (2009) que avaliou de forma simulada, utilizando o
software Hysys®, a destilacdo de i-butano/n-butano com trés sistemas de bombas de
calor incorporado, compararando com a forma convencional. Os autores observaram

reducdes de energia em torno de 32 %.
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Nos trabalhos ja apresentados por Marangoni (2005) e Werle (2007), foi
proposta a introducdo de aquecimento nos estagios da coluna baseada em unidades
de destilacéo diabaticas, cujo fornecimento de calor € distribuido totalmente entre os
pratos da unidade. Esta configuracdo é abordada com mais detalhes no proximo

item.

2.4.1 Distribuicdo de fontes de calor

O aquecimento distribuido em sistemas de destilagcdo, nos trabalhos de
Agrawal e Herron (1998) e Bjorn et al. (2002), foi realizado utilizando trocadores de
calor sequenciais em cada prato ao contrario das colunas adiabaticas classicas,
onde o calor somente € fornecido pelo refervedor e retirado pelo condensador. Esta
configuracdo foi idealizada dando origem ao conceito de destilacdo diabatica que
objetiva a economia energética da coluna devido a reducdo de entropia causada
pelas modificagcbes de composicdo em cada estagio em virtude das sucessivas
evaporacdes e condensacdes no processo. A melhoria que pode ser obtida com a
destilacdo diabatica em comparacdo com a adiabatica esta relacionada com uma
separacao termodinamicamente melhor e, portanto, também com a melhor utilizacéo
de energia (BJORN et al., 2005). Tais operacbes reduzem drasticamente o calor
necessario para realizar a separacdo (JIMENEZ et al., 2004), pois estes pontos
adicionais mantém um perfil particular e desejado de temperatura ao longo da
coluna. Na Figura 5 é representada uma comparacao entre coluna diabatica e uma

coluna de destilacdo convencional.
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Figura 5: Comparativo entre uma coluna de destilagdo convencional (a) e uma coluna diabética (b) - V
corresponde a fase vapor e L a fase liquida.
Fonte: Adaptado de Jimenez et al., 2004.

Atualmente, muitos trabalhos propdem a alteragdo em colunas de destilacao
através de uma configuracdo diferenciada e ainda ndo possuem sistemas de
controle bem controlados. Jimenez et al., (2004) estudou o funcionamento ideal de
um projeto diabatico com trocadores de calor em série visando a otimizagao
energética, assim como Shu et al., (2007), porém, estes trabalhos ndo focam o uso

destas estratégias para controlar a qualidade do produto final.

2.5 Controle distribuido

A partir do conceito de colunas de destilacdo diabatica surgiu a proposta para
aplicacdo e desenvolvimento da estratégia de controle distribuido utilizada neste
trabalho. Marangoni (2005) e Werle (2007) utilizaram o controle distribuido
empregando pontos de aguecimentos intermediarios com a finalidade de controlar o
perfil de separacdo, mantendo as variaveis nos valores de referéncia com a
possibilidade de distribuicio da demanda energética. A aplicacdo deste método
consiste em uma abordagem de controle de colunas de destilagcdo em que se
distribui a acdo de controle visando a minimizagcdo dos transientes, reduzindo o
tempo hidraulico da unidade. Ao invés de utilizar apenas o calor do refervedor para

rejeitar as perturbacdes tipicas de uma unidade, os autores citados propuseram o
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uso em conjunto do refervedor e de pratos da secao de esgotamento buscando uma
acdo mais rapida para a minimizacdo dos efeitos das perturbacdes. Portanto, a
utilizacdo de controle distribuido com troca de calor em estagios intermediarios na
coluna de destilacdo foi avaliada experimentalmente e consistiu uma alteracao
simples com apenas o aquecimento local de pratos da coluna, através de
resisténcias.

Na Figura 6 é apresentado um diagrama esquematico desta abordagem. E
ilustrado o controle da temperatura do processo executado nos extremos da coluna
e denominado convencional, bem como a estratégia proposta que se compde do

sistema convencional acrescido da agcdo em pratos no interior da coluna.

Controle
convencional

L ;
Acumulador @@
[———

Alimentacao

@
ST S of Sl S H ...................

i: _p Tty &;n —

Produto de Base

Figura 6: Diagrama comparativo entre a estratégia de controle convencional e a abordagem
distribuida proposta.
Fonte: Marangoni, 2005.

Para o uso de estagios intermediarios da unidade visando o controle do
processo, € necessario definir os pratos para instalacdo dos instrumentos que
compdem o sistema de controle. Assim, a uma etapa importante do trabalho consiste
em avaliar quais estagios devem ser utilizados para a introducdo do controle
distribuido e como sera o comportamento da coluna perante o mesmo. Esta
definicdo pode ser realizada fazendo-se uso de analise de sensibilidade, que sera

discutido no item 3.5.
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Em ambos os trabalhos citados, a implantagdo do controle distribuido foi
realizada nos pratos que apresentaram maior sensibilidade as perturbacdes que
normalmente ocorrem na alimentacdo em uma coluna de destilacdo. Os resultados
obtidos demonstraram a potencialidade da proposta, onde foi observada a
minimizacdo dos transientes do processo com reducédo de cerca de 1 hora para
perturbacdes realizadas na composi¢do da alimentacdo — alteragdo comum para
colunas de destilagcdo com grande dificuldade para ser rejeitada.

Marangoni & Machado (2007) demonstraram reducdes quando a variavel
perturbada foi a temperatura da alimentacdo. O controle multivariavel com
desacoplamento estatico e controladores do tipo PID foi utilizado nas malhas de
controle da temperatura do refervedor e do ultimo estagio. Neste caso, a malha de
controle intermediaria (prato) foi considerada descentralizada. Posteriormente,
Marangoni et al. (2009a) avaliaram o ajuste da unidade considerando um sistema
multivariavel 3 x 3, obtendo ainda assim, periodos menores de transiente quando
comparado com o sistema 2 x 2 convencional e o sistema 2 x 2 acrescido de malha
intermediaria descentralizada. Da mesma forma, Marangoni et al. (2011) avaliaram a
dindmica da unidade de destilacdo realizando um ajuste multivaridvel baseado no
erro instantaneo, mais uma vez verificando a redugéo no tempo de transicdo quando
comparado com estratégias convencionais.

Marangoni et al. (2009b) realizaram um estudo simulado aplicando a proposta
em questdo para a operacdo de uma unidade debutanizadora, perturbando-se a
vazao de alimentacado de liquido. Os resultados obtidos também indicaram para esta
unidade de separacdo que a minimizacdo do transiente € possivel através do
aguecimento distribuido, apresentando reducdo no tempo de transicdo do processo
guando comparada com a forma convencional de controle.

No trabalho de Werle (2007), foram perturbadas a temperatura, vazao e
composicdo da corrente de alimentacdo, e respostas como tempo de transicao,
oscilagBes e retorno ao valor desejado, além da carga energética foram avaliadas.
Os resultados mostraram a reducdo do tempo de transicdo da coluna, das
oscilacbes nas variaveis controladas e retorno ao ponto de operacao rejeitando a
perturbacdo quando utilizada a abordagem proposta. Para a perturbacdo na
composicao da alimentacéo foi observada a distribuicdo de calor entre o refervedor e
a resisténcia quando utilizada a abordagem distribuida, sendo a carga térmica total

requerida do processo a mesma para as duas configuracdes. Essa distribuicao
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proporcionou uma reducdo do transiente em aproximadamente uma hora,
corroborando os resultados anteriormente obtidos no grupo de pesquisa.

Dentro da proposta do uso intermediario de calor, Werle et al. (2009),
estudaram também o aquecimento distribuido nos pratos na partida da coluna da
destilacdo. A comparacdo entre as duas formas de operacdo (distribuida e
convencional), permitiu concluir que as temperaturas dos pratos da secao de
esgotamento aumentam a uma taxa maior e mais rapida quando se utiliza o
aguecimento distribuido através das resisténcias, resultando na reducédo do tempo
de partida do processo, principalmente, o tempo da etapa de aquecimento inicial.
Através da realizacdo de medicdes de composi¢do dos produtos de fundo e topo
mostrou-se que o estado estacionario atingido em ambos os casos foi o mesmo.

Diferente dos testes experimentais citados, Oliveira (2013) estudou o
desenvolvimento de um simulador, com o auxilio do software Hysys®, para
avaliacdo da distribuicAo da acdo de controle proposta. Primeiramente foram
construidas simulacbes em estado estacionario que foram validadas a partir de
resultados obtidos experimentalmente na planta piloto. A partir do modelo estatico foi
desenvolvido o modelo dindmico no qual foram realizados estudos do desempenho
das estratégias de controle quando realizadas perturbacdes na temperatura de
alimentacdo e na vazao da corrente de alimentacdo. Cabe ressaltar que o autor
modificou a proposta inicial, avaliando o controle de composicdo do destilado ao
invés da temperatura. Também, foi testada a influéncia do prato onde o controle
distribuido é aplicado, porém considerando apenas o aquecimento (mesmo na se¢ao
de retificacdo). Para esta avaliagcdo, a abordagem de controle com aquecimento
distribuido também se mostrou mais eficiente que o controle convencional na
rejeicdo dos transientes, sem prejudicar a qualidade do produto de topo. O autor
concluiu que o controle no quarto prato da coluna se mostrou mais eficiente quando
perturbada a temperatura de alimentacdo da coluna, enquanto o0 aquecimento
constante de um estagio na regido de retificagdo ou do prato de alimentacéo € a
melhor forma de rejeitar perturbagdes na vazéo de entrada do processo.

Bravo (2005) também reproduziu os dados da planta piloto experimental com
o auxilio do software comercial Hysys®. Foi estudado o controle multivariavel com
controlador preditivo de matriz dindmica (DMC) e controlador preditivo generalizado
(GPC). As simulagbes mostraram concordancia entre seus resultados sobre as

estratégias utilizadas para o controle de colunas de destilagdo e que o uso dos
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controladores preditivos em plantas de destilacéo resolve varios dos problemas que
este tipo de processo apresenta na pratica. E importante notar que o autor nio

utilizou a estratégia de controle distribuida.

2.6 Andlise de sensibilidade

A andlise de sensibilidade fornece um meio para identificar a localizacéo
Otima dos sensores e da definicdo do par variavel controlada-manipulada em
sistemas de controle. Colunas de destilacdo sdo processos com variaveis
distribuidas e composicbes, temperaturas e pressdes se modificam ao longo da
unidade. A definicdo apropriada do local de instalacdo de um instrumento, tal como
de um controlador, é fundamental para a eficiéncia do sistema de controle.

A correta localizacdo da implantacdo dos sensores € importante na medida
em que aqueles localizados em regifes pouco sensiveis as coluna sdo sinébnimos de
gastos desnecessarios e uma medida pouco proveitosa. A selecdo da variavel
medida é também importante para a qualidade dos resultados que serdo obtidos.

Segundo Luyben (2006), as temperaturas sdo amplamente utilizadas para
fornecer o controle inferencial de composi¢cdes. Os sensores de temperatura tém
baixo custo e apresentam apenas pequenos atrasos na medicdo da malha de
controle. Em um sistema binario com uma pressado constante, a temperatura é
exclusivamente relacionada com a composicdo. Isso ndo é verdade em sistemas
multicomponente, mas as temperaturas em locais apropriados em uma coluna de
destilacdo pode, muitas vezes, fornecer informacdes precisas sobre as
concentracfes dos principais componentes.

Diversos trabalhos utilizam a técnica de andlise de sensibilidade em colunas
de destilacdo. Rosales-Quintero et al. (2008), realizaram a analise de sensibilidade
da producdo de um gas no processo hidrodessulfurizagdo profunda de 6leo leve em
uma destilacdo catalitica, utilizando a metodologia de determinagdo da matriz de
ganhos variando a razdo de refluxo, vazado da corrente da base, temperatura do
condensador, o0 estagio de alimentagcdo, entre outras variaveis. Zamprogna et al.
(2005), estudaram a selecdo ideal de entradas de sensor para colunas de

destilacdo usando andlise de sensibilidade e analise de componentes principais
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(PCA). Skogestad and Hori (2007), também estudaram a localiza¢cdo dos sensores
de temperatura para coluna de destilacdo. Guedes et al. (2007), analisaram a
sensibilidade e o comportamento dinamico de uma coluna de destilacdo azeotrépica
industrial avaliando o impacto causado pela redu¢cdo no consumo de energia atraves
de testes de sensibilidade, utilizando a taxa de re-ebulicdo e a temperatura de

alimentagao.



3. MATERIAIS E METODOS

Este trabalho teve como objetivo verificar a possibilidade de usar uma nova
abordagem de controle (acdo distribuida), operando com aquecimento e
resfriamento nos pratos, avaliando as variaveis de saida temperatura e composicao

guando o processo sofre perturbacdes na temperatura de alimentacao.

3.1 Unidade experimental simulada

O presente estudo de simulacdo estd baseado na unidade experimental
continua desenvolvida no trabalho de Marangoni (2005) e que esta instalada no
Laboratério de Controle de Processos do Departamento de Engenharia Quimica e
Engenharia de Alimentos da Universidade Federal de Santa Catarina.

A unidade contém 13 pratos perfurados, sendo a alimentacdo realizada no
prato 4. Detalhes construtivos sdo apresentados em Marangoni et al. (2004). O
condensador tem o objetivo de proceder a condensacdo dos vapores leves que
atingem o topo da coluna. Ap6s a condensacdo, tem-se o produto destilado
desejado, com a composicdo especificada. O condensador é total, ou seja, 0s
vapores do topo sdo condensados e subresfriados, ndo apresentando corrente
gasosa no produto de topo. As correntes de saida sdo denominadas de destilado e
base. Na base da coluna, a energia é transferida por meio de um refervedor
utilizando um trocador de calor externo. Sua finalidade é realizar o aquecimento da
corrente liquida da base e, em consequéncia, promover a evaporacdo dos
componentes mais volateis. O liquido proveniente do primeiro estagio é dividido em
duas correntes, parte € introduzida no refervedor e parte é retirada como produto de
fundo (ou base). Na coluna de destilagdo, os componentes mais pesados da mistura
condensam e retornam a base da coluna, de onde sdo retirados como liquido
residual, corrente base. Os componentes mais leves atingem o topo da coluna e sao
retirados como corrente de destilado, ap6s passarem pelo condensador. Na Figura 7

é representada a coluna de destilagdo com as correntes do processo.
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Figura 7: llustracdo dos equipamentos e correntes da coluna de destilagdo representados neste
trabalho.
Fonte: Marangoni, 2005.

3.2 Simulador Hysys®

A simulagdo computacional € uma ferramenta eficiente na resolucdo de
problemas referentes a engenharia quimica, permitindo predizer o comportamento
de processos usando relacfes basicas, tais como balancos de massa, energia e
equilibrio termodinamico, especificas de cada equipamento (ASPENTECH, 2001).
Segundo o fornecedor, o Hysys® € o simulador de processos com maior
acolhimento nas industrias que utilizam a destilagéo. O fato que contribui para esse
sucesso é a facilidade de utilizacdo desta ferramenta, em particular a forma com que
um modelo de estado estacionario pode ser colocado em modo dinamico (JULIO,
2008).

Desta forma, as simulacdes deste estudo foram realizadas utilizando-se o
software Hysys® da AspenTech, versao 7.3. O aplicativo disponibiliza uma grande
diversidade de operagfes unitarias, pacotes termodindmicos, componentes quimicos

e suas propriedades, permitindo o dimensionamento de equipamentos, a andlise de
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comportamento de plantas industriais, a observacdo da dindmica de processos e 0
projeto de malhas de controle. Na Figura 8 esté representada a tela de interface do

simulador com um sistema de destilacéo.

© BFD - Case Main) [ ]
HWE Hig ~Az7 @l @ [Deoi Comascreme =]

Qe

_ destilado
alimentacao

3
S
5

PFD1

Figura 8: Interface do Hysys® ilustrando as correntes de entrada e saida em estado estacionério de
uma simulagdo de uma unidade de destilagao.

Caracterizados a carga e o sistema, é necesséria a especificacdo das
operagdes unitarias envolvidas bem como as correntes que as interligam. Na Figura
9 é representada a interface do Hysys® em estado estacionario ilustrando as
correntes de entrada e saida interligadas a coluna de destilagcdo estudada onde as
definicbes da simulacéo séo inseridas. O processo requer, portanto, dois trocadores
de calor, ambos de mudanca de fase, refervedor procedendo a vaporizagdo e o

condensador efetuando a condensacao das fracoes.
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Figura 9: Tela de interface do software Hysys®, onde definicbes relacionadas as correntes sdo
estabelecidas.
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3.3 Simulacdes estaticas

A primeira etapa do trabalho consistiu na definicdo dos estagios apropriados
para a inser¢cao da distribuicdo de fornecimento/retirada de calor. Para tanto,
simulagbes em estado estacionario foram realizadas. Em seguida, simulacdes
dindmicas foram conduzidas aplicando-se o controle convencional e a proposta
distribuida, comparando as duas estratégias.

A construcdo do caso estudo em estado estacionario é composta por diversas
etapas, dentre as quais a primeira consiste na definicho dos componentes a serem
utilizados, que neste caso refere-se a uma mistura binaria etanol e agua. Uma

ilustracdo desta definicdo no simulador é apresentada na Figura 10.
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Figura 10: Interface do Hysys® para definicdo dos componentes da separacgéao.

Em seguida, define-se o modelo termodindmico a ser utilizado (Fluid
Package). Este contém os componentes e 0 método escolhido para a predicdo de
propriedades fisico-quimicas. Para essa metodologia foi usado o método de calculo
denominado UNIQUAC (Universal Quasi-Chemical Theory), que contém modelos
termodinamicos baseados no conceito de composicdo local aproximada. Esta
definicdo é baseada nos estudos de Oliveira (2013), que também utilizou a mesma
metodologia para a mesma unidade e obteve bons resultados.

Posteriormente, sdo inseridas as operac¢des unitarias envolvidas no processo.

A montagem deste fluxograma é realizada no PFD (Process Fluid Diagram -
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ferramenta do Hysys® de construgdo priméria para instalacdo de fluidos e
operacOes). Para o processo em questdo foram adicionadas a corrente de
alimentacdo e a coluna de destilacdo (que ja compreende o refervedor, o
condensador e suas respectivas correntes de matéria e energia). E importante
ressaltar que quando o processo simulado representa a proposta distribuida, uma
corrente de energia deve ser inserida diretamente no prato definido.

A etapa final consiste na especificacdo dos graus de liberdade para a
simulagdo estatica, que no software € tratado pelas especificacdes do processo.
Estas foram definidas de forma que os resultados obtidos na simulacéo
reproduzissem os experimentais. A validac@o das simulagfes estéaticas foi realizada
a partir dos dados experimentais de Marangoni (2005) e Werle (2007). Para tanto,
além da definicdo das especificacdes do processo (graus de liberdade), também foi
necessario o ajuste das eficiéncias dos estagios internos da unidade. Na Figura 11
estdo representadas as simulacdes realizadas para a validacdo do estado
estacionario cujos dados foram obtidos de experimentos antes e apds perturbacdes
serem realizadas no calor fornecido ao refervedor (Qb) e a vazao de refluxo (R) por
meio de variacdes de abertura de valvulas. Por este motivo, estas variaveis foram
ajustadas nas simulagcbes de maneira a atender o perfil de temperatura obtido
experimentalmente. Na Tabela 1 s&o apresentados os valores de R e Qb

alcancados.

Estado estacionario
(" Perturbacdo antes
na vazao de
refluxo (R)

Estado estacionario |
depois

Validacdo

¥ 4 \
Estado estacionario

(Perturbacdo no Antes

calor de base

(Qb)

Estado estacionario
Depois

Figura 11: Simulag8es realizadas para a validacdo do estado estacionario com base nos dados
experimentais.
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Tabela 1: Definicdo dos valores das variaveis utilizadas nas simulacdes estaticas que reproduzem os
valores experimentais.

Variaveis R Qb R Qb
estado estado Apéds apos
estacionario estacionéario perturbacdo perturbacao

Vazao de refluxo

3 320x10"  9,20x107  2,60x10" 8,20x10°
(m3h)
Calor do 5 5 . :
refervedor (kJ/h) 3,80x10 1,80x10 3,40x10 3,00x10

Ressalta-se que as simulagcbes com o0 estado estacionario antes a
perturbacdo foram utilizadas para a validacdo do estado estacionario e as apds a
perturbacdo foram empregadas em conjunto com as anteriormente citadas na
andlise de sensibilidade. Na Figura 12 € apresentada a comparacdo entre 0S
resultados obtidos experimentalmente e os das simulagcdes para o estado
estacionario obtido antes da aplicacédo da perturbacdo na vazao de refluxo (R), e na
Figura 13 para o estado estacionario anterior a perturbacéo no calor do refervedor
(Qb). Todos os resultados apresentados fazem referéncia ao estagio numero 0 como
sendo o refervedor, e o numero 14 sendo o acumulador. As comparacfes entre 0s
perfis de temperatura obtidos entre os resultados experimentais e os simulados
indicam a coeréncia entre os dados, considerando-se assim as simulagbes
adequadas para representacdo do processo e, consequentemente, para obtencao

dos valores de fracdo massica de etanol nos pratos.

105
— =¢—Experimental =ill=Hysys
O 95 -
e
o
E 85 -
©
o 75 -
o
GE) 65
|_
55 T T T T T T T T T T T T T 1
0 1 2 3 45 6 7 8 9 10 11 12 13 14
Estagios

Figura 12: Comparacéo entre o perfil de temperatura obtido nos ensaios experimentais e o simulado
no Hysys® para o estado estacionario anterior a aplicacdo de uma perturbagéo na vazéo de refluxo.
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Figura 13: Comparacéo entre o perfil de temperatura obtido nos ensaios experimentais e o simulado

no Hysys® para o estado estacionario anterior a aplicacdo de uma perturbacdo no calor fornecido
pelo refervedor.

Trés metodologias diferentes foram utilizadas para a analise de sensibilidade.
Na Tabela 2 esta apresentado um resumo das analises de sensibilidade realizadas
neste trabalho para a identificacdo do prato mais sensivel para a aplicagcdo do
controle distribuido. Em cada andlise, foram determinados os dois pratos mais

sensiveis na secdo de esgotamento e de retificacdo, separadamente.

Tabela 2: Resumo dos critérios utilizados com a indicagdo das perturbacdes realizadas para cada
metodologia de analise de sensibilidade.

Critério de analise Variavel Avaliada Perturbacdo realizada

o L + 55 % em Qb
Inclinagéo Temperatura e Composicao +18,75% em R

+55 % em Qb
+ 18,75 % em R

Sensglllgade € Temperatura e Composi¢&o* +1% em Qb

-1%emR

+0,1% em Qb
-0,1% emR

*cada analise foi realizada separadamente. Qb refere-se ao calor do refervedor e R a vazao de refluxo

3.3.1 Condic¢bes operacionais e parametros de entrada para simulacao estatica

Na Tabela 3 sdo apresentadas as condigBes operacionais e 0s parametros de

entrada da coluna de destilacdo no estado estacionario que foram utilizadas na
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simulacdo. Estes valores correspondem aos obtidos durante experimentos
anteriormente realizados por Marangoni (2005) e representam a melhor condi¢éo de

operacédo para coluna de destilacéo.

Tabela 3: Condi¢des operacionais e parametros da coluna de destilacdo dos experimentos realizados
para mistura etanol-agua e inseridos nas simulacdes estaticas.

Variavel Valor
Presséo no topo da coluna 1,035 bar
Temperatura de alimentagéo subresfriada ( = 90,30°C)
Vazéo volumétrica de alimentacao 300 L/h
Presséo no topo da coluna 1,25 bar
Queda da presséao ao longo da coluna 0,25 bar
Razé&o de refluxo 6
Fracdo volumétrica de etanol na alimentacéo 0,15

Nos ensaios experimentais, a corrente de alimentagao foi introduzida acima
do quarto prato da unidade (o refervedor representa o estagio zero) e de maneira
subresfriada (sem presenca de fase vapor). Devido as caracteristicas da planta, é
necessario realizar a alimentacdo no quinto prato de forma a reproduzir os

resultados dos ensaios reais, conforme ja aplicado por Oliveira (2013).

3.4 Simulacdes dinamicas

A migracdo do modelo estatico para o dinamico pode ser realizada utilizando-
se a ferramenta do aplicativo denominada assistente dinamico (Dynamic Assistant),
que permite modificar rapidamente o fluxograma em estado estacionario para obter
um conjunto correto de especificacbes de fluxo e pressdo no modelo dinamico.
Durante este procedimento, alguns parametros precisam ser inseridos no modelo,
como os volumes do tanque acumulador e da base, coeficientes de fluxo de valvulas
(Cv) bem como dimensionamento dos pratos. Também, neste caso foram
introduzidos os controladores de qualidade, conforme as malhas utilizadas
experimentalmente. Além disso, foi implementado o controle da vazdo de
alimentacdo em funcgéo do ajuste de vazao desta mesma corrente.

A simulagdo da estratégia distribuida foi realizada introduzindo-se uma

corrente de energia na forma de aquecimento no prato definido para a secao de
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esgotamento e de retirada de calor no estagio da secéo de retificacdo da coluna.
Para avaliacdo da estratégia proposta, foram realizadas perturbacdes na
temperatura de alimentacédo do processo. Todos os resultados sdo comparados com
a abordagem convencional, onde duas malhas de controle foram utilizadas:
1. Controle da temperatura da base, manipulando-se a carga térmica fornecida
no refervedor;
2. Controle da temperatura do ultimo estagio, manipulando-se a vazédo de
refluxo;

A abordagem distribuida consistiu na utilizacdo destas malhas, acrescida de
duas outras intermedidrias que foram acionadas separadamente ou
simultaneamente, conforme testes realizados. Assim, foram implementados (além do
controle convencional):

1. Controle da temperatura em um estagio da secdo de esgotamento,
manipulando-se o fornecimento de calor a este estagio;

2. Controle da temperatura em um estagio da secdo de retificacao,
manipulando-se a retirada de calor deste estagio.

E importante ressaltar que do ponto de vista experimental, tais insercdes e
retiradas de calor devem ser promovidas com o auxilio de dispositivos acoplados
aos pratos da unidade para permitir tal acdo. Nas simulacdes, o software permite
gue apenas uma corrente de energia seja inserida ao estagio e definida em termos
de calor cedido ou retirado.

Tais estagios foram selecionados por meio das andlises de sensibilidade,
conforme metodologia descrita no item 3.5, sendo um prato na regiao de retificacdo
e 0 outro prato na regido de esgotamento da coluna de destilacdo. E importante
ressaltar que este trabalho se diferencia dos estudos de Marangoni (2005) e Werle
(2007) justamente devido a utilizacdo de um prato na secao de retificacdo onde se
pode efetuar a retirada de calor. Dessa forma, pode se ter uma associacdo de
fornecimento de calor entre refervedor e um prato da secdo de esgotamento e,
também, uma associacao de retirada de calor entre alteragdes na vazao de refluxo e
a energia em um prato da secéo de retificacdo. Os objetivos de controle continuaram
sendo a qualidade das correntes de saida (base e topo), por meio da composicao de

agua/etanol nestes estagios (ou suas respectivas temperaturas).
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3.4.1 Condic¢bes operacionais e parametros de entrada para simulagdo dinamica

Na Tabela 4 sdo apresentadas as condi¢cdes operacionais e 0s parametros de
entrada da coluna de destilacdo utilizados como definicbes na simulagcéo dinamica.
Assim como para as simulacdes em estado estacionario, estes foram obtidos
durante experimentos anteriormente realizados por Marangoni (2005) e representam

a melhor condicdo de operacéo para coluna de destilacao.

Tabela 4: Condic¢des operacionais e parametros da coluna de destilacdo dos experimentos realizados
para mistura etanol-dgua e inseridos nas simulacdes dindmicas.

Variavel Valor
Presséo no topo da coluna 2 bar
Temperatura de alimentagéo subresfriada (= 80°C)
Vazao volumétrica de alimentacao 300 L/h
Presséo no topo da coluna 1,2 bar
Queda da presséao ao longo da coluna 0,15 bar
Razao de refluxo 6
Fracdo volumétrica de etanol na alimentacdo 0,2

3.4.2 Sistema convencional de controle

A avaliacdo das estratégias foi realizada com base no valor do tempo de
transicdo perante a perturbacdo na alimentacdo com a aplicacdo do controle
convencional. Para tanto, os valores dos parametros dos controladores utilizados no
trabalho de Marangoni (2005) foram inseridos nas simulacdes. Experimentalmente, a
manipulacdo das variaveis no sistema de controle foi executada em vélvulas
pneumaticas. No software, as cargas térmicas foram definidos como variaveis
manipuladas e por consequéncia, os valores dos parametros dos controladores nao
foram adequados para reproduzir o tempo de transicdo experimental nas
simulagdes. Assim, os parametros foram alterados por meio de uma sintonia fina até
a obtencdo do tempo de transicdo proximo dos valores experimentais. Com isso, 0
valor do tempo de transicdo para o controle convencional frente a uma perturbacéo
na alimentacdo obtido experimentalmente foi 0,12 h (7,2 minutos) e simulado foi
0,10 h (6 minutos) para a malha da temperatura da base. Estes valores foram 0,24 h
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(14,4 minutos) nos testes experimentais e 0,22 h (13,2 minutos) nos simulados para
o controle da temperatura do Ultimo estagio. Dessa forma, a simulacéo dinamica foi
considerada validada, e os estudos da proposta distribuida foram realizados.

Nas Tabelas 5 e 6 sdo apresentados os valores dos parametros dos
controladores para a temperatura do refervedor, do prato 13 e do controlador da
vazdo de alimentagdo para a estratégia convencional. Em todos os casos, Kc
representa o ganho do controlador, zi 0 tempo integrativo e z,, 0 tempo derivativo. Na
Tabela 7 sdo mostrados os valores setpoint, que foram os mesmos utilizados no
trabalho de Marangoni (2005).

Tabela 5: Pardmetros dos controladores PID utilizados no controle da temperatura da base e do
Gltimo estégio da coluna

Parametro do controlador Valor (Temperatura do Valor (Temperatura do

refervedor) prato 13)

Ke 3,90* 0,70**
7; (S) 7,45x1072 9,67x107
74 () 9,17x10° 1,00x10%

* (°C/%calor cedido), ** (°C/%abertura de véalvula)

Tabela 6: Pardmetros do controlador PID utilizado no controle da vazdo de alimentacéo

Parametro do controlador Valor

Kc(°C./%abertura de valvula) 8,43x107”
7; (S) 1,73x10?
74 (S) 3,85x10°

Tabela 7: Valores de setpoint e indicagdo das varidveis dos controladores utilizados na estratégia
convencional de controle

Variavel controlada Variavel manipulada Valores de Setpoint
Vazao de alimentacao Vazao de alimentacao 300 L/h
Temperatura do refervedor Calor do refervedor 98,5°C
Temperatura no prato 13 Valvula do refluxo 83,0 °C

3.4.3 Controle distribuido na secao de esgotamento

Quando avaliada a proposta de controle distribuido, além das malhas de
controle de temperatura no refervedor e do ultimo prato da coluna, foi inserido

também uma malha de controle de temperatura de um estadgio da secédo de
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retificacdo com um controlador do tipo PID, sendo o fornecimento de calor no estagio
a variavel manipulada. Para a definicdo desta variavel no software, é necessario
estabelecer valores maximo e minimo de operacéo e estes foram inseridos conforme
os valores permitidos experimentalmente, ou seja, de 0 até 3,5 kW. Na Tabela 8 séo
resumidos os valores dos parametros do controlador do prato da secdo de

esgotamento da coluna para a estratégia distribuida.

Tabela 8: Parametros do controlador PID utilizado na estratégia distribuida usando estagio da secao
de esgotamento

Parametro do controlador Valor
K. (°C.(%calor cedido)) 7,22

7; (S) 2,57x107

74 (3) 5,33x10°

Neste caso, o valor do setpoint teve que ser alterado em relacdo ao
experimental. No estagio selecionado, o valor de referéncia experimental utilizado foi
93 °C e para o caso simulado foi 93,83 °C , valor este que o prato selecionado
apresentou apés a migracao da simulacdo estatica para a dindmica. Ressalta-se que
as definicdes dos controladores empregados na abordagem convencional foram

mantidas quando a estratégia distribuida é utilizada.

3.4.4 Controle distribuido na secéo de retificacéo

Nesta etapa, a estratégia distribuida foi avaliada considerando-se o
acionamento do controlador de temperatura de um estagio de retificacdo. Para este
caso, ndo se teve uma base para a definicdo dos parametros do controlador visto
gue a proposta experimental sé foi avaliada com aquecimento. Desta forma, os
valores do controlador da temperatura do estagio da secdo de esgotamento
consistiram a base para tal definicdo. Na Tabela 9 sdo apresentados os parametros
do controlador e na Tabela 10 um resumo das variaveis empregadas no sistema. Os
demais controladores permaneceram com os mesmos valores de referéncia e dos

parametros ja definidos.
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Tabela 9: Parametros do controlador PID utilizado na estratégia distribuida usando estagio da segéo
de retificacéo.

Parametro do controlador Valor
Kc(°C.(%abertura de valvula) 7,22
7; (S) 2,57 1072
T4 (S) 5331073

Tabela 10: Valor de setpoint e indicagdo das variaveis do controlador utilizado na estratégia
distribuida usando estagio da secéo de retificacdo

Variavel controlada Variavel manipulada Setpoint

Temperatura do estagio Calor retirado no prato 83,67°C

Convém ressaltar que, como no caso da secdo de esgotamento, foi
necessario realizar a definicdo da variavel manipulada. Para tanto, também utilizou-
se a faixa de 0 a 3,5 kW anteriormente aplicada. Porém, para efeitos de definicdo de
retirada de calor no simulador, considerou-se que quando a variavel manipulada
esta explicitada em 100%, este valor corresponde a zero de retirada de calor (valor
minimo), e quando estiver em 0 % significa que o valor total de resfriamento foi
aplicado (neste caso, -3,5 kW). Esta condi¢do € necessaria pois o valor da variavel
manipulada deve migrar de um estagio menor para um maior.

Conforme ja mencionado, no trabalho de Marangoni (2005) é introduzido o
aguecimento em um dos pratos da unidade experimentalmente através de
resisténcias elétricas. A proposta de resfriamento pode ser muito bem representante
experimentalmente em colunas de destilacdo através da introdu¢do de um trocado

de calor interno ou externo ao prato, por exemplo.

3.4.5 Perturbag0bes realizadas

Por fim, para avaliacdo da proposta deste estudo, foram realizadas diferentes
perturbacdes utilizando tanto a acao isolada quanto conjunta dos controladores de
temperatura dos pratos nas sec¢des de esgotamento e retificagdo. Um resumo dos
testes realizados é apresentado na Figura 14. A perturbacdo de 14 °C foi realizada
por ser a mesma realizada experimentalmente no trabalho de Marangoni (2005). As

demais perturbacdes de 2 °C, 8 °C e 20 °C foram definidas considerando o mesmo

intervalo entre os cada valor.
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Figura 14: Diagrama esquematico representativo dos testes realizados para avaliagdo da proposta de
controle distribuido com indicagdo das diferentes perturbacdes realizadas na temperatura de
alimentacéo.

3.5 Andlise de sensibilidade

Rademaker et al. (1975) apresentam uma lista com doze critérios alternativos
para selecionar o melhor prato para implementacdo do controle. A metodologia
utilizada nesse trabalho consiste na analise do processo realizada em malha aberta
baseada no trabalho de Luyben (2006), que utiliza os cinco métodos mais

amplamente utilizados na prética dentre os citados por Rademaker. Dentre estes,
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foram selecionados trés: critério de inclinagdo, critério de sensibilidade e critério
SVD. Os métodos exigem que algumas varidveis sejam mantidas constantes,
enquanto as outras sado alteradas, avaliando o seu efeito nas saidas do processo
(neste caso, medindo valores finais de temperatura e composic¢ao).

Para todas as andlises de sensibilidade realizadas neste trabalho, o prato O
indica o refervedor e o prato 14 indica o acumulador da unidade de destilagdo.
Temperatura e composicao de etanol dos pratos foram as variaveis utilizadas como
respostas. Dados experimentais foram obtidos de Marangoni (2005) quando duas
perturbacdes foram aplicadas: incremento do calor no refervedor (+ 55 %) por meio
da abertura de valvula de vapor no trocador de calor deste, e decréscimo do calor
inserido na coluna através da vazao de refluxo (- 18,75 %) reduzindo-se a abertura
da valvula nesta corrente.

Tais condicbes (estaciondrias e perturbadas) foram representadas em
simula¢cBes no Hysys®, a partir das quais as fracdes massicas de etanol nos pratos
foram obtidas para o estudo da sensibilidade. Também, a partir dos estados
estacionarios, perturbacées no calor do refervedor e na vazdo de refluxo foram

realizadas na ordem de + 0,1% e = 1% para avaliar outras magnitudes de

distarbios e a implicacdo destes na sensibilidade da unidade. Neste caso,
temperatura e fracdo massica de etanol foram obtidas de forma simulada.

Em cada etapa da analise de sensibilidade ocorrem duas outras, uma para a
vazao de refluxo (R) e outra para o calor no refervedor (Qb). Em cada andlise
estudam-se separadamente as duas secdes da coluna de destilacao: retificacdo e
esgotamento. Para cada regido da coluna sdo analisados, sempre de forma

separada, a temperatura e a fracdo massica de etanol.

3.5.1 Critério de inclinagéo - pratos sucessivos

Tomando-se dois pratos sucessivos, verifica-se a diferenca de temperatura entre
0 mais acima e o mais abaixo, através da Equacgéo (1). O calculo é realizado ao
longo de toda a coluna. Os pratos selecionados foram aqueles que apresentaram

maior variacao (inclinacdo) de temperatura, dois pratos na regido de retificacao, e
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dois na regiao de esgotamento da coluna de destilacdo. Desta forma, a influéncia da

mudanca da pressao e/ou da composi¢do sobre a temperatura € minimizada.

T(n+ 1)- Tn 1)

Para a analise da temperatura foram usados os dados experimentais, enquanto
que para a analise da composi¢cdo foram utilizados os dados simulados no Hysys®.

Foram avaliados os resultados comparando as duas variaveis diferentes.

3.5.2 Critério da sensibilidade

Para aplicacao deste critério é necessaria a construcao de uma matriz de ganho.
Esta foi obtida dividindo-se a alteracdo na variavel de saida (temperatura ou fracdo
massica de etanol nos pratos neste caso) pela alteracdo da variavel de entrada (ou
perturbacao). O resultado € o ganho de estado estacionario. Os pratos selecionados
para controlar foram aqueles que apresentaram maior ganho identificando-se dois
pratos na regiao de retificacéo, e dois pratos na regiao de esgotamento da coluna de
destilagdo. Foram analisados separadamente a vazao de refluxo (R) e o calor do
refervedor (Qb).

Os testes foram realizados utilizando-se a temperatura coletada dos ensaios

experimentais com as perturbacfes de + 55 °C em Qb e - 18,75 °C em R, e a fracéo

massica de etanol obtida a partir das simulacdes que representam estes testes. Em
seguida, foram utilizados os dados das simula¢cdes (temperatura e fracdo massica de
etanol) em que foram realizadas perturbacdes de +0,1 % e + 1 % na entrada de calor
do refervedor (Qb) e na vazao de refluxo (R). As alteracdes resultaram em variacdes
ao longo de todos os pratos da coluna, tanto para a temperatura como para a
composi¢cdo. Entdo, a matriz de ganho foi calculada novamente com o0s novos
valores de temperatura e composi¢cdo. Com isso, avaliou-se qual o prato que tem
maior variagdo nos parametros escolhidos. O prato com a maior ganho é o mais

sensivel e €, consequentemente, selecionado para ser controlado. Um valor elevado
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de ganho estacionario em malha aberta indica que este estagio sera controlado pela

variavel manipulada utilizada de forma eficiente.

3.5.3 Critério SVD — Decomposicao em valores singulares

O software Matlab® foi utilizado nas andlises de sensibilidade SVD
(decomposicdo de valores singulares). O Matlab® € uma linguagem da computacéo
técnica que apresenta uma série de fungcdes matematicas ja implantadas que podem
ser utilizadas para calculos cientificos e de engenharia.

Para aplicacdo deste critério, a matriz de ganhos em estado estacionario descrita
no item 3.5.2 foi decomposta utilizando o comando padrao SVD (em Matlab) em trés
matrizes: K = USV, onde U e V sdo matrizes ortogonais e S € uma matriz diagonal.
Os dois primeiros vetores da matriz U sao plotados contra nUmero de pratos.

O(s) prato(s) com maiores magnitudes de U indicam os locais na coluna que
podem ser controlados com mais eficiéncia. Para o critério de SVD foram realizadas
as seguintes analises:

1. Uma andlise SVD para dados experimentais utilizando a temperatura como
variavel controlada de saida e perturbacéo no calor do refervedor de + 55% e
perturbacédo na vazao de refluxo de - 18,75%;

2. Uma analise SVD para dados simulados utilizando a composicdo como
variavel controlada de saida e perturbacdo no calor do refervedor de + 55% e
perturbacédo na vazao de refluxo de - 18,75%;

3. Duas andlises SVD para dados simulados, uma com a perturbacdo de + 1%,
e a outra para perturbacéo de + 0,1% utilizando a temperatura como variavel

de saida;

4. Duas andlises SVD para dados simulados, uma com a perturbagéo de + 1%,
e a outra ara perturbagédo de * 0,1% utilizando a composi¢do como variavel

de saida.
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3.6 Métodos matematicos

Para a andlise do tempo de transicdo e dos volumes de producdo fora da
especificacao, foram calculadas respectivamente as derivadas e integrais dos perfis
de temperatura e vazdes ao longo do tempo apods a perturbacdo. Para tanto tais
informacdes foram retiradas do Hysys® e importadas para um software estatistico,

onde tais calculos foram realizados.



4. RESULTADOS E DISCUSOES

Neste capitulo sdo apresentados os resultados obtidos nas simulacbes
descritas anteriormente. O objetivo destes testes foi avaliar a redugdo de transientes
de operacao (tempo de transicdo apods a perturbacao), overshoot e producéo fora do
especificado apds a realizacdo de perturbacdes na temperatura de alimentacao,
buscando comprovar o melhor desempenho do aquecimento distribuido frente ao
aquecimento convencional assim como testar também a estratégia usando retirada
de calor na secdo de retificagdo da coluna. Para isto, primeiramente foram
realizadas analises de sensibilidade para identificacdo dos pratos para aplicacdo do

controle distribuido.

4.1 Andlise de sensibilidade

Como ja mencionado, trés tipos de analises de sensibilidade descritas por
Luyben (2006), foram realizadas: critério dos pratos sucessivos, critério de
sensibilidade e critério SVD com a finalidade de definir o estagio mais indicado para
compor a malha de controle distribuida. Foram utilizadas como variaveis de saida, a
temperatura e a fracdo massica de etanol nos estagios. Assim, buscou-se definir um
estagio que pudesse atender ambas as especificacdes como possiveis objetivos de
controle. Para tal analise utilizaram-se perturbacdes no calor do refervedor (Qb) e na
vazdo de refluxo (R). Estas variaveis foram definidas visando a identificacdo da
distribuicdo da acdo de controle, pois consistem nas variaveis manipuladas da
estratégia convencional. Esta forma de avaliacdo é diferente da comumente
realizada onde a sensibilidade é avaliada perante modificagbes nas variaveis que

consistem as perturbagdes do processo (como as da alimentagéo, por exemplo).
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4.1.1 Critério de inclinacao - pratos sucessivos

No critério de inclinacdo definem-se os pratos que apresentaram maior inclinacéo
quando na condicdo de operacdo estacionaria da planta apés uma perturbacéo.
Conforme ja citado, quando foram analisados os dados experimentais, a temperatura
foi utilizada como parametro, e quando os dados simulados foram analisados, a
composicao foi avaliada. Muitas vezes, o objetivo do controle de qualidade de uma
unidade de destilacdo baseia-se na composicdo, porém, por fins préaticos de
aquisicdo de sinal, a temperatura € utilizada como variadvel indireta para tal,
especialmente em destilagcbes binarias. Desta forma, visando analisar se o0s
resultados apresentam concordancia foi verificada a sensibilidade dos pratos com
ambas as variaveis.

Para a anadlise de inclinagéo, a temperatura do acumulador nao foi considerada e
o refervedor foi considerado o prato de referéncia. Na Figura 15, é representado o
resultado das analises experimental e simulada, para a temperatura e a fracédo
volumétrica de etanol, respectivamente, quando a unidade foi submetida a

perturbacdes no calor do refervedor (Qb) e na corrente de refluxo (R).

=¢—Perturbacdo em Qb a) =¢—Perturbacdo em Qb b)
== Perturbacdo em R == Perturbacdo em R
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Figura 15: Diferenca de temperatura (a) e de fracdo massica de etanol (b) ao longo de estagios
consecutivos para avaliacdo da sensibilidade da coluna de destilacdo por meio do critério de
inclinacdo quando realizado uma perturbacao do tipo degrau no calor do refervedor (Qb) e na vazéo
de refluxo (R) separadamente.

A partir dos dados obtidos foram selecionados separadamente os dois pratos
que apresentaram maior diferenca na secdo de esgotamento e de retificacdo. O
prato 4 esta sendo considerado da secdo de esgotamento, apesar de ser o prato da
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alimentacao (e, portanto, ndo pertenceria a nenhuma secao da coluna). Isso porque
este estagio recebe alimentagéo subresfriada, sendo mais rico em liquido, e tendo
as caracteristicas de um prato da secao de esgotamento. Nas Tabelas 11 e 12 estéo

apresentados os resultados das analises.

Tabela 11: Sele¢cdo dos pratos mais sensiveis por meio do critério de inclinagdo na regido de
esgotamento e retificacéo da coluna quando a temperatura foi avaliada como variavel de resposta.

Regido de esgotamento Regido de retificacao
Perturbacdo em Qb 1,3e4 5e6
Perturbacdo em R 1,2e3 5e6

Tabela 12: Selecdo dos pratos mais sensiveis por meio do critério de inclinacdo na regido de
esgotamento e retificagdo da coluna quando a fragdo méssica de etanol foi avaliada como variavel de
resposta.

Regido de esgotamento Regido de retificacao
Perturbacdo em Qb 1,3e4 7e8
Perturbacdo em R 2e3 5e6

Para a identificacdo dos estagios mais sensiveis na secdo de esgotamento
quando o calor do refervedor foi perturbado, observou-se que a andlise de
temperatura indicou os pratos 1, 3 e 4 como os mais adequados. Neste caso, trés
pratos ao invés de dois foram selecionados, pois apresentaram 0os mesmos valores
de diferenca de temperatura. Resultado igual foi encontrado para a analise de fracéo
massica de etanol, onde os pratos 1, 3 e 4 indicaram maior sensibilidade a
perturbacdo. Uma vez que o prato 4 é o que recebe alimentacao, considerou-se que
para a secdo de esgotamento, o prato 1 ou o 3 pode ser determinado como 0 mais
interessante para compor uma malha de controle intermediaria. Estes estagios
aparecem repetidos como sensiveis analisando-se ambas varidveis de saida
(temperatura e composicéao).

Ainda na secdo de esgotamento, quando a vazao de refluxo foi perturbada,
observaram-se na andlise da temperatura como variavel de saida, que o prato 1, 2 e
3 foram os que apresentaram maior sensibilidade. Para a andlise da fragdo massica
de etanol, os pratos 2 e 3 foram selecionados. Portanto, os pratos 1 e 3 foram
considerados 0s mais interessantes para compor a malha de controle distribuida.

Os resultados obtidos na secédo de retificagdo demonstraram que os pratos 5
e 6 foram os mais sensiveis tanto quando analisada a temperatura como variavel de
saida como quando observada a fracdo massica de etanol. A perturbacdo na vazéo

de refluxo indica exatamente os mesmos resultados (pratos 5 e 6). No caso da
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perturbacdo no calor do refervedor, as anélises mostram pratos sensiveis diferentes
para temperatura e para fracdo massica de etanol como varidvel de saida.

Desta forma, para uma definicdo mais concreta dos pratos intermediarios que
devem compor as malhas de controle da estratégia distribuida, as analises de
sensibilidade e de decomposicdo em valores singulares foram aplicadas. Convém
ressaltar que estes sdo resultados de estado estacionario e ndo representam nada

sobre a dindmica da coluna.

4.1.2 Critério da sensibilidade

Para o critério de sensibilidade, a matriz de ganhos foi construida a partir dos
dados experimentais de temperatura e dos dados simulados de fragdo massica de
etanol. Na Figura 16 estdo apresentados os resultados quando a temperatura €
analisada, representando a matriz sensibilidade quando o calor fornecido pelo
refervedor (Qb) foi perturbado em + 55 % e a vazéo de refluxo (R) foi perturbada em
- 18,75 %. Estes valores de perturbacdo (18,75 % e 55 %) representam a
porcentagem de abertura de valvula que foram realizadas nos experimentos,

conforme Marangoni (2005).
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Figura 16: Representacdo grafica da matriz de ganhos de temperatura ao longo de estagios
consecutivos para avaliacdo da sensibilidade da coluna de destilagdo quando realizado uma
perturbacéo do tipo degrau no calor do refervedor + 55 % (a) e na vazao de refluxo — 18,75 % (b).
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Na Figura 17 estéo ilustradas as matrizes de sensibilidade quando a fracao
massica de etanol é analisada para as mesmas condi¢des descritas anteriormente.
Assim como no critério de inclinacdo, foram selecionados os dois pratos mais
sensiveis em cada sec¢ao da coluna de destilacéo, para cada variavel perturbada. Os

resultados estdo apresentados nas Tabelas 13 e 14, respectivamente.

0,0E+00 : : : (@) 7,00 - (b)
10 15 20
o  "LOE06 - 3 6,00 1
T S 50
g -2,0E-06 - B
— [T, Q—
o ‘@ T 4,00 -
85 -3,06-06 - E 5
£ % *] @ 300 -
o % -4,06-06 - O
w @ ® 200 -
On L]
® 50606 -
5 soeos g 1,00 |
< -6,0E-06 0,00 -
0 5 10 15 20
-7,0E-06 - - .
Estagios Estagios

Figura 17: Representagdo grafica da matriz de ganhos da fragdo maéssica de etanol ao longo de
estagios consecutivos para avaliagcao da sensibilidade da coluna de destilacdo quando realizado uma
perturbacéo do tipo degrau no calor do refervedor + 55 % (a) e na vazao de refluxo — 18,75 % (b).

Tabela 13: Selecéo dos pratos mais sensiveis através do critério de sensibilidade na regido de
esgotamento e retificacdo da coluna quando a temperatura foi avaliada como variavel de resposta
para perturbacéo do tipo degrau no calor do refervedor + 55 % e na vazéo de refluxo — 18,75 %.

Regido de esgotamento Regiao de retificacao
Perturbacdo em Qb le2 9el0
Perturbacdo em R 3e4 5e8

Tabela 14: Sele¢do dos pratos mais sensiveis através do critério de sensibilidade na regido de
esgotamento e retificagdo da coluna quando a fragdo méssica de etanol foi avaliada como variavel de
resposta para perturbacdo do tipo degrau no calor do refervedor + 55 % e na vazdo de refluxo
— 18,75 %.

Regido de esgotamento Regido de retificacao
Perturbacdo em Qb 1,2,3e4 10,11e 12
Perturbacdo em R 3e4d 8,9

Os resultados obtidos mostram que nédo ha concordancia total para as duas
secdes da coluna quando analisada a temperatura e a fracdo massica de etanol
como variaveis de saida. Observou-se, que ao modificar o calor do refervedor, que
0s pratos 1 e 2 apresentaram-se igualmente sensiveis na se¢do de esgotamento
para a analise da temperatura. Ja para a analise da fracdo massica de etanol todos
os pratos foram selecionados, pois apresentaram o mesmo valor de inclinacao.

Como ja comentado anteriormente, o prato 4 é desconsiderado pois é ele que
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recebe a alimentacdo da coluna. Na secdo de retificacdo, quando analisada a
temperatura, ndo aconteceu concordancia no prato mais sensivel tanto para o calor
do refervedor como para a vazdo de refluxo assim como para a avaliacdo da
temperatura ou fragdo massica de etanol.

Estes resultados também n&o estdo em concordancia com o critério
anteriormente aplicado (inclinacdo) e, sendo assim, analises com diferentes
magnitudes de perturbacdo foram realizadas. Portanto, novos testes foram
estudados com perturbacdbes de +0,1% e +1% no calor de base (Qb) e
perturbacdes de - 0,1 % e —1 % na vazado de refluxo (R). Estes foram realizados
para verificar o comportamento da coluna na analise de sensibilidade com pequenas
perturbacdes, uma vez que estas variaveis poderdo operar com pequenas aberturas
durante o controle. Na Figura 18 é representada a andlise da matriz de
sensibilidade, respectivamente com variacdo de —1 % e - 0,1 % na vazao de refluxo
e+1%e+0,1% no calor do refervedor para andlise da temperatura como variavel

de saida.
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Figura 18: Representacdo grafica da matriz de ganho para temperatura ao longo de estagios
consecutivos visando a avaliacdo da sensibilidade da coluna de destilacdo quando realizado uma
perturbacéo do tipo degrau — 1 % na vazao de refluxo (a), + 1 % no calor do refervedor (b), - 0,1 % na
vazao de refluxo (c) e + 0,1 % no calor do refervedor (d).
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A matriz de sensibilidade também foi calculada para a andlise da fragcéo
massica de etanol e os perfis de fragcdo massica de etanol sdo apresentados na
Figura 19 quando avaliadas as perturbacdes de — 1 % e — 0,1 % na vazéao de refluxo
e com a perturbacdo de +1 % e + 0,1 % no calor de refluxo. Nas Tabelas 15 e 16
estdo resumidos os pratos selecionados para cada analise da matriz de
sensibilidade relacionados a cada perturbacdo realizada e considerando a

temperatura e composicdo, respectivamente.

(@) oo (b)
D,[DE+[D T T T T T T 1 !
7 8 9 10111213 14 000 4
-5,00E-05 - ’
© 8 5 00 1234567289
© -1,00E-04 - B
73 7} |
& -1,50-04 - ‘g 4.00
E _ |
o -200E-04 - o 600
1y} O 800
& -2,50E-04 - & -
-l L=
"q' -3,00E-04 - < 1000 -
-3,50E-04 - 12,00 1
-14,00 -
-4,00E-04 - o ’ -
Estagios Estagios
0,000000 _W(C) 0,0000300
0123456748 91011121314
-5,000000 - 0,0000200
s S 0,0000100
£ -10,000000 - 5 0
(%]
\w \m
£ -15,000000 - € 00000000
Q
Q v}
'S -20,000000 - S -0,0000100
m |
i i
<] 25000000 - <] -0,0000200
-30,000000 - -0,0000300
-35,000000 - . -0,0000400 - o
Estagios Estagios

Figura 19: Representacdo grafica da matriz de ganho para fragcdo massica de etanol ao longo de
estagios consecutivos visando a avaliacdo da sensibilidade da coluna de destilagdo quando realizado
uma perturbacdo do tipo degrau — 1 % na vazéo de refluxo (a), + 1 % no calor do refervedor (b), -
0,1 % na vazao de refluxo (c) e + 0,1 % no calor do refervedor (d).

Tabela 15: Selecdo dos pratos mais sensiveis através do critério de sensibilidade na regidao de
esgotamento e retificacdo da coluna quando a temperatura foi avaliada como variavel de resposta
para perturbacéo do tipo degrau no calor do refervedor e na vazao de refluxo.

Regido de esgotamento Regido de retificacao
Perturbacdo —1 % R 2,3 5,6
Perturbacdo + 1 % Qb 1,2 11,12
Perturbacdo - 0,1 % R 1,2 11,12

Perturbacao + 0,1 % Qb 1,2,3e4 6,7
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Tabela 16: Selecdo dos pratos mais sensiveis através do critério de sensibilidade na regido de
esgotamento e retificacdo da coluna quando a fragcdo massica de etanol foi avaliada como variavel de
resposta.

Regido de esgotamento Regido de retificacao
Perturbacéo -1% R 1,4 6,7
Perturbacdo +1% Qb 1,2e4 11,12
Perturbacéo -0,1% R - 9
Perturbacéo +0,1% Qb 2,3 11,12

A analise da diferenca de magnitude na perturbacdo, tanto na vazao de
refluxo quanto no calor do refervedor, demonstrou que os pratos 1 e 2 na secédo de
esgotamento aparecem como 0S mais sensiveis em todos 0s casos. Esta analise
geral na secdao de retificacdo indica que pratos 11 e 12 podem ser adequados para a
utilizacdo no controle distribuido, pois sdo 0s que apresentam maiores valores na
matriz de sensibilidade comparado com os demais da coluna. Especificamente para
a perturbacao de - 0,1 %, na regido de esgotamento quando perturbada a vazéo de
refluxo nenhum estégio foi selecionado. Isso porque ao longo de todos os pratos da
coluna a fracdo massica de etanol foi a mesma antes e depois da perturbacéo,
significando que a perturbacdo foi muito pequena e néo foi portanto suficiente para
promover mudancas na matriz de sensibilidade. De fato, ao analisar a temperatura
observou-se que ocorreram variagcdes de 0,01 a 0,04, resultando no calculo da
matriz de ganhos com resultados muito pequenos. Como ocorreram mudancas tao
pequenas nas temperaturas, estas nao se refletiram na composicdo e nao foi

possivel observar as modificac6es nesta variavel, resultando em uma matriz nula.

4.1.3 Critério SVD — Utilizac&o da analise de decomposi¢do em valores singulares

Na Figura 20 sdo apresentados os resultados das analises SVD a partir dos
dados experimentais analisando a temperatura quando o calor fornecido pelo
refervedor (Qb) foi perturbado + 55 % e a vazao de refluxo (R) foi perturbada em
- 18,75 %. Para reproduzir os gréaficos foram utilizadas as duas primeiras colunas da
matriz U da analise de SVD, correspondentes aos valores resultantes das
perturbacdes em Qb e R. Como mencionado no Capitulo anterior, U é a matriz
ortogonal decomposta pelo método SVD. Ul e U2 sdo as duas primeiras colunas

desta matriz.
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Em seguida, a mesma analise foi realizada com perturbacdes dex1 % e

+ 0,1 % nas variaveis manipuladas. Na Figura 21 séo ilustrados os resultados para

temperatura e fracdo massica de etanol apds a perturbacéo de £ 1 % na vazéo de

refluxo e no calor do refervedor e na Figura 22 com perturbacéo de + 0,1 %.

Nas Tabelas 17 e 18 sao indicados os pratos selecionados como sensiveis

em cada regido da coluna de destilacdo para a andlise em questéo.
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Figura 20: Resultados do método SVD em relacdo a temperatura (a) e fracdo méssica de etanol (b)
ao longo de estagios para avaliacdo da sensibilidade da coluna de destilacdo quando submetida a um
degrau no calor do refervedor + 55 % (-9- U1) e na vaz&o de refluxo - 18,75 % (-l- U2).
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Figura 21: Resultados do método SVD em relacéo a temperatura (a) e fragcdo massica de etanol (b)
ao longo de estagios para avaliacdo da sensibilidade da coluna de destilacdo quando submetida a um
degrau no calor do refervedor + 1 % (-9- U1) e na vazao de refluxo - 1 % (-l- U2).
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Figura 22: Resultados do método SVD em relacdo a temperatura (a) e fracdo massica de etanol (b)
ao longo de estagios para avaliagédo da sensibilidade da coluna de destilagdo quando submetida a um
degrau no calor do refervedor + 0,1 % (-®- U1) e na vaz&o de refluxo — 0,1 % (-Hl- U2).

Tabela 17: Selecdo dos pratos mais sensiveis ha regido de esgotamento e retificacdo da coluna para
o critério SVD para andlise de temperatura e fragdo massica de etanol perturbando + 55 % o calor de
base e - 18,75 % a vazéo de refluxo.

Regido de esgotamento Regido de retificacao
Andlise temperatura 3e4d 5e1l
Analise composicao le4d 9ell

Tabela 18: Selecdo dos pratos mais sensiveis na regido de esgotamento e retificagdo da coluna para
a andlise do critério SVD para temperatura e fracdo massica de etanol.

Regido de esgotamento Regido de retificacao
Temperatura
Perturbacao 1% 2e3 11e12
Perturbacao 0,1% le?2 6e7
Fracdo massica de etanol
Perturbacédo 1% le4d 5e6
Perturbacao 0,1% 2e3 9,11e12

Os pratos mais sensiveis selecionados através deste critério de sensibilidade
com a analise de diferentes magnitudes nas perturbacdes foram os estagios 2 e 3
para regido de esgotamento (quando analisado tanto a fracdo massica de etanol
quanto a temperatura). Para a regido de retificacdo, ndo houve concordancia nos
resultados de sensibilidade para as variaveis de fragdo massica de etanol e

temperatura.
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Todas as analises de sensibilidade estao resumidas na Tabela 19.

Tabela 19: Selecdo dos pratos mais sensiveis na regido de esgotamento e retificacdo da coluna
separada pelos métodos utilizados para andlise da coluna.

Variavel Critério Esgotamento Retificacao
Inclinacéo le3 5e6
Temperatura Sensibilidade le?2 1ll1e12
SVD 2e3 11e12
Inclinagao le3 5eb6
Fracdo massica Sensibilidade le?2 1ll1e12
SVvD 2e3 9e1ll

Como a corrente de alimentacdo entra no prato 4, a introducdo de um
aguecimento logo abaixo, no caso no prato 3, permite a redu¢cdo do impacto nos
pratos inferiores. Assim, o prato 3 foi definido como o estagio da secédo de
esgotamento a receber o controle distribuido foi aplicado. Na sec¢do de retificacéo,
este estagio foi considerado como o 11. A selecao dos pratos foi baseada na maior

incidéncia que os mesmos apresentaram em cada analise.

4.2 Controle com acao distribuida: atuacdo na se¢cdo de esgotamento

Os testes a seguir apresentados foram realizados comparando-se duas
estratégias de controle para perturbacdes realizadas na temperatura de alimentacéo:
1. Controle convencional: atuando-se em malhas inseridas nos extremos da
unidade (temperatura do refervedor e do ultimo prato);
2. Controle distribuido na regido de esgotamento: acrescendo uma malha de
controle de temperatura do prato 3 ao sistema convencional.
Para garantir a comparacao entre as abordagens (convencional e distribuida), os
testes foram realizados com a mesma perturbacdo, partindo-se de estados
estacionarios iguais. A perturbacdo realizada na temperatura da alimentacao foi de

degrau negativo de 14°C, a mesma realizada experimentalmente e cujos dados

permitiram a validagéo do sistema convencional na simulagao aqui considerada. Nos
graficos apresentados a seguir as linhas verticais pontilhadas indicam, conforme as
setas, 0 momento da perturbacdo e 0 momento em que a estratégia convencional e

distribuida alcangcam o estado estacionario apos a rejeicao da perturbacao.
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4.2.1 Analise das malhas de controle implementadas

Na Figura 23 é ilustrada a resposta da temperatura do refervedor quando

aplicada a perturbacdo de —14°C na temperatura de alimentacdo. Conforme

esperado, observa-se o decréscimo da temperatura para as duas situacbes
(convencional e distribuida), devido a perturbacdo que se reflete em todos os
estagios da coluna. Apesar do primeiro pico de oscilagdo (overshoot) ser
ligeiramente maior para a estratégia distribuida (98,4 °C em relacédo a 98,45 °C), a
estratégia convencional apresenta um atraso para iniciar a rejeicdo a perturbacao, o
que € refletido no tempo total de transicdo. Este comportamento pode ser
claramente visualizado no detalhe apresentado na parte inferior da Figura 23, o qual
restringe o perfil de temperatura apenas as primeiras 0,2 h (12 minutos) ap6s a
perturbacdo. Adicionalmente, na Figura 24, observa-se que a oscilacdo da
guantidade de calor fornecida foi menor para a acdo distribuida, devido ao

fornecimento de calor e controle no prato 3.
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Figura 23: Perfil da temperatura no refervedor em relagao a perturbacao de — 14 °C na temperatura

de alimentagdo comparando-se as estratégias convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 3
(—) em relag&o ao valor do set point (—).
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Figura 24: Perfil do fornecimento de calor necessério (variavel manipulada) para rejeitar a perturbagéo
quando aplicada a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando o prato 3 (—).

A reducédo de transiente pode ser melhor observada por meio da derivada da
temperatura em relacdo ao tempo neste estagio, conforme ilustrado na Figura 25.
Analisando tais dados, verifica-se que o tempo de transicdo observado com a
abordagem convencional foi de 0,09 h (5,4 minutos), enquanto na abordagem
distribuida foi de 0,07 h (4,2 minutos), obtendo-se uma reducédo neste valor maior
que 22 %. Essa reducdo pode ser claramente observada na parte inferior da Figura
25. Observa-se também um atraso no acionamento da variavel manipulada na
resposta da estratégia convencional diferente da estratégia distribuida que responde
no exato momento da perturbacéo.

O resultado obtido no controle da temperatura da base, com melhor
desempenho do controle distribuido quando comparado com a configuracdo
convencional é explicado pela contribuicdo do fornecimento de calor no prato 3

favorecendo a formacao da fase vapor.
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Figura 25: Derivada da temperatura do refervedor em relagdo ao tempo para perturbacdo de — 14 °C

na temperatura de alimentacdo quando aplicada a estratégia convencional (- - -) e distribuida
utilizando o prato 3 (—).

Resultado similar foi observado quando analisado a temperatura no topo da
coluna através do controle no prato 13, conforme apresentado na Figura 26. Com a
abordagem distribuida existe uma rejeicdo a perturbagdo mais rapida e com menor
oscilagdo quando comparado com a abordagem convencional. Também, verifica-se,
visualizando-se a Figura 27, que o perfil da vazéo de refluxo se manteve com menor
oscilacdo na abordagem distribuida. Tal comportamento é explicado devido ao
aguecimento no prato 3, a partir do qual o calor fornecido se dissipa para todos os
pratos da unidade, contribuindo com o aumento da fase vapor em toda a coluna.
Como a temperatura variou em uma escala maior para a abordagem convencional, a
valvula operou com maiores aberturas por um tempo maior para atingir a
temperatura de set point.

Ressalta-se foi utilizado a derivada da temperatura do prato 13 em relacéo ao
tempo para determinar a estabilizacdo do processo frente a rejeicdo a perturbacéo
de acordo com cada estratégia aplicada. Por este motivo, as oscilagdes visualizadas
na Figura 26 podem dar a impressao de que a estabilizagdo ainda nao foi alcangada
devido a escala do grafico, porém, a analise posterior da Figura 28, confirma os

resultados apresentados.
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Figura 26: Perfil da temperatura no prato 13 em relacdo a perturbacéo de — 14 °C na temperatura de

alimentacdo comparando-se as estratégias convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 3 (—)
em relacdo ao valor do set point (—).
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Figura 27: Perfil da abertura da valvula da vazédo de refluxo quanto realizada a perturbacdo de
— 14 °C na temperatura de alimentacdo para a comparacao entre a estratégia convencional (- - -) e
distribuida aplicado no prato 3 (—).

Assim como apresentado para a analise do transiente para a malha de

controle do refervedor, a reducéo do tempo de transi¢cao pode ser melhor visualizada

observando-se a derivada da temperatura do prato 13 em relagéo ao tempo (Figura

28). O tempo de transi¢cao para a abordagem convencional foi de 0,5 h (30 minutos)

e para a abordagem distribuida de 0,18 h (10,8 minutos), obtendo-se uma reducéo

de aproximadamente 64%
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temperatura de alimentacdo quando aplicada a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando o
prato 3 (—).

Os perfis das temperaturas do prato 3 (onde ocorre a adicdo de calor através
do controle distribuido) sé@o representados na Figura 29, e se observa que, logo apos
a perturbacdo ocorre um decréscimo da temperatura para ambas as abordagens de
controle, devido a perturbacdo aplicada. Observa-se que a estratégia convencional
nao consegue manter a temperatura do prato 3 no valor desejado, pois sua atuagao
€ apenas nos extremos da unidade. Desta forma, temperatura do refervedor e do
altimo estagio sdo mantidos nos valores pré-estabelecidos, mas as temperaturas dos
estagios internos a unidade séo deslocados, que neste caso é para um valor menor,
devido a natureza da perturbac&o. No caso convencional, observa-se foi alcancado

um novo estado estacionario 0,6 °C inferior ao que o processo operava antes da

perturbacdo. Com a aplicacdo da abordagem distribuida, o fornecimento instantaneo
de energia ao prato permite a manutencdo do valor da temperatura no valor
desejado. Além disso, observou-se que com o fornecimento de calor no prato 3 a
temperatura do estagio apresenta um comportamento menos oscilatério. O mesmo é
visualizado quando analisada a derivada da temperatura no prato 3 em relacdo ao

tempo, de acordo com a Figura 30. O tempo de transicdo para a abordagem
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convencional foi de aproximadamente 0,12 h (7,2 minutos) e para a distribuida de

0,08 h (4,8 minutos).
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prato 3 (—).

Na Tabela 20 séo apresentados os resultados de forma resumida, indicando o

tempo de transicdo e o overshoot para a estratégia convencional e distribuida

aplicada no prato 3. E possivel perceber que o maior efeito de reducdo do tempo de
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transicdo ocorre na malha de controle da temperatura do Ultimo estagio, que
apresenta uma reducdo de aproximadamente 64% em relacdo a estratégia

convencional, conforme ja citado anteriormente.

Tabela 20: Comparacdo entre o tempo de transicdo e overshoot gerados com a estratégia
convencional e distribuida usando o prato 3 para as malhas de controle de temperatura do refervedor,
prato 3 e 13.

Variaveis Estratégia convencional  Estratégia distribuida
Tempo de transicao (h)
Temperatura no refervedor 0,09 0,07
Temperatura do estagio 13 0,50 0,18
Temperatura no estagio 3 0,12 0,08
Overshoot (C)
Temperatura do refervedor 0,07 0,09
Temperatura do estagio 13 0,55 0,38
Temperatura no estagio 3 0,90 0,47

Como descrito na metodologia deste trabalho, por meio do calculo da integral
da vazao volumétrica de etanol no destilado, pode-se avaliar a producédo de etanol
fora do especificado, cujos valores séo descritos na Tabela 21. Somente o destilado
foi avaliado pois a malha de controle da temperatura do topo foi a que apresentou
maior reducdo do tempo de transicdo. Confirma-se através de todas as analises
realizadas, que a estratégia convencional produz maior quantidade de produtos fora
do especificado (duas vezes mais) comparada com a estratégia distribuida. Uma vez
gue este sistema € mais lento para rejeitar a perturbacdo, durante mais tempo existe
a producdo fora do especificado, gerando por consequéncia maior volume deste

material.

Tabela 21: Quantidade de produto fora do especificado (em volume) durante o tempo de transicdo
para as estratégias convencional e distribuida usando o prato 3.

Variavel Estratégia Estratégia distribuida
convencional
Vaz&o volumétrica do 4,267x107 2,087 x10”°

destilado (m*/h)
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4.2.2 Influéncia das estratégias nas vazodes e fragdes volumétricas da base e topo da

coluna

De forma geral, o controle distribuido apresentou um desempenho melhor em
comparagdo com o controle convencional, conforme ja tinha sido observado nos
trabalhos experimentais de Marangoni (2005) e Werle (2007). O comportamento das
variaveis tornou-se menos oscilatorio e os controladores mantiveram as variaveis de
saidas mais préximas dos valores desejados apOs a perturbacdo, para todas as
malhas de controle que foram afetadas pela perturbacdo. Ainda, visando corroborar
estes resultados, nas Figuras 31 e 32 sdo apresentados os resultados para os perfis
de fracdo volumétrica de etanol na corrente de base e do destilado (a) bem como a
derivada destas variaveis em relacdo ao tempo (b), respectivamente, para a
estratégia convencional e distribuida. Ressalta-se que a observacdo destas variaveis
nao foi realizada pelos autores citados devido a dificuldade de coleta de tais

informacdes experimentalmente.
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Figura 31: Perfil da fracdo volumétrica de etanol na corrente de base (a) e derivada desta variavel em
relacdo ao tempo (b) apos a perturbacdo de — 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia
convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 3 (—).
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Figura 32: Perfil da fragdo volumétrica de etanol na corrente de destilado (a) e derivada desta variavel
em relacdo ao tempo (b) apés a perturbacdo de — 14 °C na temperatura de alimentacdo para a
estratégia convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 3 (—).

Como a perturbacéo efetuada € de degrau negativo, ocorre um decréscimo na
temperatura interna da coluna, que é refletida a todos os pratos, verificando-se um
aumento na composicado de etanol neste momento. O efeito é mais rapido na regido
da base (regido de esgotamento da coluna) em virtude da propagacédo da fase
liguida que é maior nesta regido da coluna. A fracdo volumétrica de etanol no
destilado, apds a perturbacdo demorou mais tempo para alcancar o estado
estacionario, sendo que a estratégia distribuida se manteve mais préxima dos
valores de referéncia, consequentemente com menor oscilacdo comparada a
convencional. O mesmo comportamento pode ser observado quando analisado a
fracdo volumétrica de etanol no prato 3 na Figura 33(a) em que é apresentado a

fracdo volumétrica de etanol no prato 3 e na Figura 33(b) em que é ilustrada a

derivada da fracdo volumétrica do prato 3 em relacdo ao tempo.
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Figura 33: Perfil da fracdo volumétrica de etanol no prato 3 (a) e derivada desta variavel em relagédo
ao tempo (b) ap6s a perturbacdo de — 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia
convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 3 (—).
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E importante considerar que os perfis apresentados na Figura 33(a) estio
ligeiramente deslocados em relacdo ao estado estacionario inicial, porém este
comportamento € anulado ao analisar a derivada desta variavel. Assim como ja
discutido para a temperatura, a fracdo volumétrica de etanol no prato 3 é menos
prejudicada quando a estratégia distribuida é utilizada. Este comportamento é
observado porque o controle é aplicado no prato 3, entdo, com o fornecimento de
calor e o0 controle neste estagio, a temperatura se mantém mais proxima dos valores
de referéncia (e consequentemente a fracdo volumétrica de etanol), rejeitando a
perturbacao da alimentacao.

Quando analisada a vazao das correntes de destilado e da base da coluna, é
observado que na corrente de topo a perturbacdo € eliminada mais rapidamente
comparada a da base, conforme ilustrado nas Figuras 34 e 35. Em virtude da
geracdo de vapor imediata no prato 3 devido ao aquecimento direto ao liquido
contido neste prato, os estdgios superiores da coluna sao favorecidos nas
transferéncias de calor e massa e com isso ocorre mais rapidamente a estabilizacéo
da corrente de destilado. Na base da coluna o perfil desta varidvel foi mais
oscilatério devido a regido ser mais rica em liquido, porém, ainda a estratégia

distribuida permite uma estabilizacdo anterior a convencional.

0,002 (a) 20 (b)

1,54

0,004

1,0 4
0,006

0,54

0,0 EU

-0,54

0,008 '\

00104 ‘[l

Vazéo no destilado (m3/h)

00124 "

1,04

Derivada da vazéo no destilado
em relagéo ao tempo

0,014 -1,5 4

0,016 T T T T T T T T T T T T '2v0 T T T T T T T T T T T T
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13

Tempo (h) Tempo (h)
Figura 34: Perfil vazao volumétrica da corrente de destilado (a) e derivada desta varidvel em relacao
ao tempo (b) apds a perturbacdo de — 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia
convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 3 (—).




0,300

10

80

@) b
05 (b)
0,295 -
0,6 -
s 2
& 0,290 g £ 047
£ 4 < Q
£
o g % 0,24 ~
© g o N
o 0,285 2@ 0,0 Al 2T
e 3& VV
c D W
S ) &2 024
T 0,280 g
T = 9 g4
> 8 g '
S 064
0,275 -
-0,8 4
0,270 -1,0

T T T T T T T T T T T T
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13
Tempo (h)

T T T T T T T T T T T T
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13
Tempo (h)
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4.2.3 Analise da derivada das vazdes dos pratos 2, 3 e 4

Também foram analisados os dados de derivada das vazdes de liquido e
vapor no prato 3 (onde o controle distribuido foi implementado) e nos pratos 2 e 4
pois estes sdo os pratos adjacentes ao que foi aplicada o controle distribuido. Tais

resultados sédo apresentados nas Figuras 36, 37 e 38.
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Figura 37: Derivada da vazao de vapor (a) e de liquido (b) do prato 3 em relagdo ao tempo (b) apds a

perturbacdo de — 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- - -) e
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Verifica-se que a estratégia distribuida é menos oscilatéria e mais rapida no
estagio em que foi aplicada assim como os estagios imediatamente superior (4) e
inferior (2). Dessa forma, a insercdo de uma malha de controle interna na unidade
ndo prejudica ou mesmo implica na instabilidade dos fluxos de vapor e de liquido
tanto onde esta estratégia foi aplicada quanto nos pratos adjacentes a mesma.

4.2.4 Influéncia das estratégias nos perfis estacionarios de variaveis internas

A aplicacdo do controle nos estagios da coluna manteve as variaveis nas

faixas dos valores desejados e com isso permitiu a minimizagdo do transiente
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provocado pela perturbacdo nas variaveis dos extremos da coluna. Porém, é
importante também analisar os perfis obtidos ap0s a rejeicdo da perturbacdo de
modo a analisar as diferencas nos estados estacionarios alcancados apoés a rejeicao
a perturbacdo a partir da estratégia convencional e a distribuida em relacdo ao
anterior ao disturbio provocado. Na Figura 39 é apresentado o perfil de temperatura
em relacdo aos estagios da unidade para as abordagens de controle testadas,

comparando-se com o estado estacionario antes da perturbacao.
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Figura 39: Perfil da temperatura ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario ("‘* 7,
apés a perturbacdo na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- # -) e
distribuida aplicado no prato 3 (—%—)

Observa-se a diferenca na temperatura do prato 4 (menor em relacdo ao
estado estacionario anterior a perturbacao) tanto para a abordagem convencional
quanto distribuida, o que se trata de um comportamento esperado devido a

perturbacdo realizada de 14 °C. Porém, quando analisado o perfil gerado pelo

controle convencional, verifica-se que na se¢do de esgotamento, as temperaturas
observadas ap6s a perturbacdo sao ligeiramente inferiores as do estado
estacionario. Ja a estratégia distribuida mantém a temperatura no prato 3 no valor do
estado estacionario anterior a perturbacdo (resultado esperado pois € onde esti
aplicada a malha de controle). Como consequéncia, observa-se que temperatura dos
demais pratos da coluna também operam proximas dos valores desejados. Com
isso, o perfil da temperatura se altera muito pouco quando aplicado o controle
distribuido.

Quando analisada a pressao ao longo dos estagios (Figura 40) verifica-se que

apenas para o sistema convencional observa-se uma pequena queda comparada as
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ao estado estaciondrio antes da perturbacdo. Este resultado indica que a acédo de
controle distribuida mantém o perfil de pressdo no interior da coluna muito préximo
do que é observado sem que a temperatura de alimentacdo seja alterada. Esta
resposta é alcancada em virtude das rapidas modificacbes observadas nas vazbes
de liquido e de vapor nos estdgios internos da unidade, rejeitando mais rdpido a
perturbacdo no caso distribuido que no convencional. Por consequéncia, as
pressdes nos estagios da unidade praticamente ndo se alteram, pois 0s estagios sao
submetidos menos tempo as sucessivas transferéncias de calor e massa. Também,
com a estratégia distribuida, o perfil de temperaturas na se¢do de esgotamento é
menos alterado — e por consequéncia também observa-se este comportamento no

perfil de presséao.
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Figura 40: Perfil da pressdo ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario ("“ 7), apés a
perturbacdo na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- # -) e distribuida
aplicado no prato 3 (—%—)

Uma vez que presséo e temperatura apresentaram poucas alteracdes em
seus valores nos estagios internos da unidade quando o controle distribuido foi
aplicado, resultado similar é observado para a fracdo volumétrica de etanol (Figura
41).



84

e
)

)

e o 9o

N o
Lol

o
[
1

o
IS
1

Fracéo volumétrica de etanol (v/v)
o X @
1 1

040 T T T T T T T T T T T T
(o] 1 2 3 a 5 6 7 8 9 10 11 12 13

Estagios da coluna

Figura 41: Perfil da fracdo volumétrica de etanol ao longo dos estagios da coluna no estado

estacionario ("“‘r 7), apbés a perturbacdo na temperatura de alimentacdo para a estratégia
convencional (- # -) e distribuida aplicado no prato 3 (—%—).

Na Figura 42 é apresentado o perfil de vazao de vapor ao longo dos estagios
da coluna de destilacdo. Observa-se que com a utilizacdo da abordagem de
aguecimento distribuido, a vazao de vapor nos estagios se manteve mais proxima
dos valores do estado estacionario anterior a perturbacdo quando comparada com a
estratégia convencional. E possivel visualizar que para os pratos da secdo de
esgotamento, a vazdo de vapor resultante da estratégia convencional é maior, pois
se trata de uma corrente gerada exclusivamente pelo refervedor. No caso
distribuido, a vazdo de vapor dos pratos 1 e 2 sdo incrementadas, porém nao tanto
quando a do prato 3, onde esta corrente € aumentada devido ao fornecimento local
de calor. Para o prato 3, a abordagem convencional e a distribuida apresentam
praticamente o mesmo valor de vazado de vapor, ou seja, 0O necessario para a
rejeicdo da perturbacdo. Porém para os pratos 1 e 2, 0 aumento observado é menor
no caso distribuido, indicando que o refervedor foi menos exigido neste caso (sendo
substituido em parte pelo calor fornecido ao prato 3).

Na Figura 43 é apresenta a vazéao de liquido ao longo dos estagios da coluna
onde poucas alteragbes sdo observadas no estado estacionario obtido antes e apos

a perturbacéo e aplicacéo das estratégias convencionais e distribuida.



85

Vazéo de vapor (m3/h)

0100 T T T T
1 2 3 4 5 6 7 8 9 0 11 12 13

Estagios da coluna

Figura 42: Perfil da vazé&o de vapor ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario (- & -),
apoés a perturbacdo na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- # -) e
distribuido aplicado no prato 3 (—%—).
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Figura 43: Perfil da vazao de liquido ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario ("“* 0,
ap6s a perturbagdo na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- # -) e
distribuido aplicado no prato 3 (—%—).

Com estas andlises observou-se que com o aquecimento distribuido as
variaveis internas (temperatura, pressdo e vazao) da coluna se mantém estaveis e

sofrem pouca alteracdo, comprovando assim a eficiéncia da proposta sugerida.

4.3 Controle com acéao distribuida: atuacéo na secao de retificacéo

Nesta etapa do trabalho também foram analisadas as duas abordagens de
controle, convencional e distribuida, através do resfriamento no prato 11, conforme
descrito a sequir:

1. Controle convencional: atuando-se na base e no topo da coluna;
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2. Controle distribuido na regido de retificacdo: atuando-se na base, no topo e
no prato 11.
Para garantir a comparacdo entre as abordagens, os experimentos com a

mesma magnitude de perturbacdo + 14 °C foram conduzidos partindo-se de estados

estacionarios muito proximos. A perturbacdo realizada na temperatura da

alimentagao foi um degrau positivo de 14 °C (diferenciado da perturbagéo realizada

da regido de esgotamento da coluna), jA que nesta etapa o controle na secédo de
retificacdo deve atuar com o resfriamento da coluna. Para tanto, é necessario
perturbar positivamente a temperatura de alimentacdo de maneira que a unidade

necessite de resfriamento como um todo.

4.3.1 Analise das malhas de controle implementadas

Na Figura 44 esta representado o perfil da temperatura do refervedor apds a
perturbacdo citada. Verifica-se que no momento da perturbacdo ocorre um
incremento na temperatura no refervedor (conforme a modificacao efetuada), porém
na estratégia distribuida a oscilacdo é menor comparada com a estratégia
convencional. Este comportamento pode ser claramente observado no detalhe
apresentado na parte inferior da Figura 44, na qual se restringe o perfil de
temperatura apenas as primeiras 0,2 h (12 minutos) ap0s a perturbacdo. Este
resultado deve-se a retirada imediata de calor realizada pelo prato 11, ja que o efeito
da perturbacédo se propagada durante toda a coluna.

Observa-se na Figura 45, que ilustra a variavel manipulada da malha de
controle em questéo (calor cedido ao refervedor), que o perfil de calor se mantém
menos oscilatério para a estratégia distribuida. No prato 11 esta sendo retirado calor
da coluna fornecido na alimentacdo, sendo assim ocorre uma estabilizacdo da
temperatura ao longo dos estagios, para as duas estratégias testadas, porém, com a
estratégia distribuida se alcanca mais rapida a estabilizacdo. No inicio da
perturbacado verifica-se um atraso na estratégia convencional enquanto a distribuida

responde rapidamente a perturbacdo, se mostrando mais eficiente.
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Figura 44: Perfil da temperatura no refervedor em relacéo a perturbacéo de + 14 °C na temperatura
de alimentacdo comparando-se as estratégias convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 11
(—) em relag&o ao valor do set point (—).
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Figura 45: Perfil do fornecimento de calor necessario (varidvel manipulada) para rejeitar a perturbacéo
quando aplicada a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando o prato 11 (—).

Na Figura 46 esta representada a derivada da temperatura do refervedor em

relacdo ao tempo que demonstra atraveés da reducdo no tempo de transicdo que a

estratégia distribuida é mais eficiente comparada com a convencional. Na parte

inferior da figura, a reducéo de tempo de transicdo € melhor visualizado, obtendo-se

0,11 h (6,6 minutos) para a estratégia convencional e 0,08 h (4,8 minutos) para a

estratégia distribuida, ou seja, uma reducgéo de 20%.
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Figura 46: Derivada da temperatura do refervedor em relac&o ao tempo para perturbagéo de + 14 °C

na temperatura de alimentacdo quando aplicada a estratégia convencional (- - -) e distribuida
utilizando o prato 11 (—).

Na Figura 47 estd representada a temperatura no prato 13 ap6s a mesma

perturbacdo de + 14 °C realizada na temperatura de alimentac&o. Verifica-se que a

estratégia distribuida alcanca mais rapidamente a estabilidade quando comparada
com a convencional. Na Figura 48, é ilustrado o perfil da abertura da valvula da
vazdo de refluxo (variavel manipulada). Para a estratégia distribuida, a oscilacédo
observada é extremamente pequena, com 0 processo ja retornando aos valores de
referéncia, devido a retirada de calor no prato 11 da coluna que auxilia na dindmica.
N&o é necesséria que a perturbacao seja sentida pela leitura do controle no prato 13
da coluna para iniciar a agdo corretiva em todos os pratos da coluna, a perturbacao
é influenciada em toda a dindmica da coluna. Na estratégia convencional, a abertura
€ maior e se mantém por um tempo maior aberta para resfriar a coluna apés a
perturbacdo de degrau positivo que reflete um aquecimento em todo o perfil da

coluna de destilacéo.
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Figura 48: Perfil da abertura da valvula da vazédo de refluxo quanto realizada a perturbacéo de
+ 14 °C na temperatura de alimentacdo para a comparacao entre a estratégia convencional (- - -) e
distribuida aplicado no prato 11 (—).

Na Figura 49, esta representada a derivada da temperatura no prato 13 em

relacdo ao tempo. Por meio deste grafico pode-se reiterar a eficiéncia da estratégia

distribuida. O tempo de transicdo para a estratégia convencional foi de 0,44 h (26,4

minutos) e para a estratégia distribuida de 0,12 h (7,2 minutos), obtendo-se uma

reducao de 72,72%.
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Também foi analisada a temperatura no prato 11, onde é aplicado o controle
de temperatura e consequentemente é realizada a retirada de calor da coluna.
Verifica-se através da Figura 50 que a estratégia de controle convencional alcanca o
valor de referéncia, porém, com uma oscilacdo constante ao redor do ponto de
operacao, diferente da estratégia distribuida, cuja acéo local permite a estabilizacéao
da temperatura do prato. A abordagem distribuida é muito mais eficiente comparada
com a convencional, com menor tempo de transicdo e com menor overshoot. O
mesmo resultado pode ser verificado por meio da derivada da temperatura do prato
11 em relacdo ao tempo, conforme ilustrado na Figura 51. O tempo de transi¢ao
encontrado para a estratégia convencional é de 0,47 h (28,2 minutos) e para a
estratégia distribuida é de 0,14 h (8,4 minutos), obtendo-se uma reducdo maior que
70%.
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Figura 50: Perfil da temperatura no prato 11 em relagédo a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de

alimentacdo comparando-se as estratégias convencional (- - -) e distribuida aplicada no prato 11 (—)

em relagdo ao valor do set point (—).



91

80 4—
70 '=— Perturbacdo

60 !
50 4
40
304
204

10
0 I\

- TS sy
VV p——

i

I

"
" «—Distribuido

L
'«—— Convencional

-10 4
-20 -
-30 -
-40 -
.50 -
-60 -
-70 -
-80

Derivada da temperatura do
prato 11 pelo tempo

i

T T T T T T T T T T T T
o0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13
Tempo (h)

Figura 51: Derivada da temperatura do prato 11 em relacéo ao tempo para perturbagéo de + 14 °C na

temperatura de alimentacdo quando aplicada a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando o
prato 11 (—).

Na Tabela 22 é apresentado o tempo de transi¢cdo e o overshoot obtidos com
a estratégia distribuida comparando-se com a abordagem convencional. Assim como
observado para o controle distribuido com acédo na secdo de esgotamento, 0 maior
efeito da estratégia avaliada € observado na malha de controle da temperatura do
prato 13.

Tabela 22: Comparagdo entre o tempo de transicdo e overshoot gerados com a estratégia
convencional e distribuida usando o prato 11 para as malhas de controle de temperatura do
refervedor, prato 3 e 13.

Variaveis Estratégia convencional Estratégia distribuida
Tempo de transicao (h)
Temperatura no refervedor 0,1 0,08
Temperatura do estagio 13 0,44 0,12
Temperatura no estagio 11 0,45 0,14
Overshoot
Temperatura do refervedor 0,1 0,05
Temperatura do estagio 13 0,58 0,35
Temperatura no estagio 11 0,57 0,33

Assim como analisado para aplicagao do controle na secdo de esgotamento,
o célculo da integral da vazdo volumétrica de etanol no destilado foi realizado
visando-se observar a producao de etanol fora do especificado. Na Tabela 23 sao
apresentados estes valores. Confirma-se através de todas as analises realizadas, ou
seja, que a estratégia convencional produz maior quantidade de produtos fora do

especificado comparada com a estratégia distribuida.

Tabela 23: Quantidade de produto fora da especificacdo (em volume) durante o tempo de transicéo
para estratégias convencional e distribuida usando o prato 11.



92

Variaveis Estratégia convencional Estratégia distribuida

Vazao volumétrica do 5,45x10™ 1,95x10°
destilado (m3/h)

De forma geral, o controle distribuido apresentou um desempenho melhor em
comparagao com o controle convencional também para a andlise da acgéo distribuida
na secao de retificacdo. O comportamento das variaveis também se tornou menos
oscilatorio e os controladores mantiveram as variaveis controladas mais préximas
dos valores desejados apOs a perturbacdo, para todas as malhas de controle que

foram afetadas pela perturbacao.

4.3.2 Influéncia das estratégias nas vazoes e fracdes volumétricas da base e topo da

coluna

Na Figura 52(a) € apresentado o perfil da fracdo volumétrica de etanol na
base da coluna e na Figura 52(b) a derivada ao longo do tempo para a mesma
variavel. Verifica-se no momento da perturbacdo uma oscilacao nesta variavel, logo
apos retornando proximo ao valor de referéncia. Neste caso a oscilacdo é rejeitada

mais rapidamente para a estratégia distribuida, devido a proximidade do prato 11.
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Figura 52: Perfil da fragdo volumétrica de etanol na corrente de base (a) e derivada desta variavel em
relacdo ao tempo (b) apés a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia
convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 11 (—).
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A fracdo volumétrica de etanol no topo é representada na Figura 53(a) e na
Figura 53(b) é apresentada a derivada desta variavel ao longo do tempo. Observa-
se a diferenca entre a resposta do sistema frente a perturbacdo quando aplicada a
estratégia com o controle distribuido, pois diferente da estratégia convencional onde
o resfriamento da unidade € promovido exclusivamente pelo aumento da corrente de
refluxo, na abordagem distribuida, o resfriamento imediato do prato 11 conduz a

reducdo do tempo de transicao.
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Figura 53: Perfil da fragdo volumétrica de etanol na corrente de destilado (a) e derivada desta variavel
em relacdo ao tempo (b) apds a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo para a
estratégia convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 11 (—).

Na Figura 54(a) verifica-se o perfil de fracdo volumétrica no de etanol no prato
11 e na Figura 54(b) a derivada da mesma variavel do tempo. Observa-se que assim
como decorrido com a temperatura, oscilacées na fracdo volumétrica de etanol sédo

constantemente visualizadas quando a estratégia convencional € aplicada.
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Figura 54: Perfil da fragdo volumétrica de etanol no prato 11 (a) e derivada desta variavel em relacédo
ao tempo (b) apds a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentagdo para a estratégia
convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 11 (—).
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A vazéo da corrente de base € analisada através da Figura 55(a) e a derivada
desta variavel em relagdo ao tempo é apresentada na Figura 55(b). Na Figura 56(a)
é ilustrada a vazéo da corrente de destilado e na Figura 56(b) € apresentada a
derivada da mesma variavel em relacdo ao tempo. Analisando as duas situacoes,
visualiza-se tanto para a base como para o topo da coluna, que para a estratégia
convencional existem muito mais oscilagbes quando comparado a abordagem
distribuida.
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Figura 55: Perfil vazdo volumétrica da corrente de base (a) e derivada desta variavel em relacdo ao
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Figura 56: Perfil vazdo volumétrica da corrente de destilado (a) e derivada desta variavel em relacdo
ao tempo (b) apds a perturbagdo de + 14 °C na temperatura de alimentagdo para a estratégia
convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 11 (—).
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4.3.3 Analise da derivada das vazdes dos pratos 10, 11 e 12

Assim como realizado para a estratégia aplicada na secédo de esgotamento,
neste caso, também foram analisados os dados de derivada da vazéo de liquido e
vapor nos pratos 10 e 12, conforme apresentados nas Figuras 57, 58 e 59, pois

estes sd0 0s estagios adjacentes ao que foi aplicada a distribuicéo do controle.
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Figura 57: Derivada da vazao de vapor (a) e de liquido (b) do prato 10 em relacéo ao tempo (b) apds

a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentagdo para a estratégia convencional (- - -) e

distribuida utilizando o prato 11 (—).
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Figura 58: Derivada da vazao de vapor (a) e de liquido (b) do prato 11 em relagéo ao tempo (b) apds
a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- - -) e

distribuida utilizando o prato 11 (—).
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Figura 59: Derivada da vazao de vapor (a) e de liquido (b) do prato 12 em rela¢éo ao tempo (b) apds
a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- - -) e
distribuida utilizando o prato 11 (—).

Da mesma forma que observado quando o controle distribuido foi utilizado na
secdo de esgotamento, a estratégia que faz uso do prato 11 apresenta menos
oscilacbes e € mais rapida no estagio em que foi aplicada assim como os estagios
imediatamente superior (12) e inferior (10). Dessa forma, a inser¢do de uma malha
de controle interna na unidade na secao de retificacdo também ndo prejudica ou
mesmo implica na instabilidade dos fluxos de vapor e de liquido tanto onde esta

estratégia foi aplicada quanto nos pratos adjacentes a mesma.

4.2.4 Influéncia das estratégias nos perfis estacionarios de variaveis internas

Assim como observado para a aplicacdo do controle distribuido na secao de
esgotamento, a abordagem com a secdo de retificacdo manteve as variaveis nas
faixas dos valores desejados e com isso permitiu a minimizacdo do transiente
provocado pela perturbagdo nas variaveis dos extremos da coluna. Desta forma, a
analise dos perfis internos das variaveis também foi verificada. Na Figura 60 &

representado o perfil de temperatura ao longo de todos os estagios da coluna.
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Figura 60: Perfil da temperatura ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario ("‘* 0,
apos a perturbagdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional
(- * -) e distribuida aplicado no prato 11 (—%—)

Observa-se que a temperatura ao longo dos estdgios ndo sofre grandes
alteracdes com a aplicagcdo do controle tanto na abordagem convencional quanto
distribuida, com excecdo da variacdo no prato 4, que ocorre por ser o0 prato de
alimentacéo da coluna no qual a temperatura é perturbada.

Na Figura 61 é apresentado o perfil da pressdo ao longo dos estagios da
coluna. O estado estacionario obtido com a aplicacdo da estratégia distribuida apés
a perturbacéo ser rejeitada € o mesmo que o da abordagem convencional, e ambos

iguais ao anterior a modificacdo na temperatura da alimentacéo.
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Figura 61: Perfil da pressdo ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario ("‘* 7), apés a
perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentagdo para a estratégia convencional (- # -) e
distribuida aplicado no prato 11 ( —®—)



98

Na Figura 62 é ilustrado o perfil da fracdo volumétrica de etanol ao longo da
coluna. Este se manteve constante para as duas estratégias comparadas
(abordagem convencional e distribuida) e em ambos os casos iguais ao estado
estacionario. Este resultado pode ser interpretado de forma a concluir que a
qualidade do produto ndo foi alterada, independentemente da estratégia que foi
aplicada. Ou seja, a acao distribuida torna o controle mais rapido, sem promover

alteracdes nos perfis das variaveis nos estagios da coluna.

Fragao volumétrica de etanol (v/v)

O'O T T T T T T T T T T T T T
0o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14

Estagios da coluna
Figura 62: Perfil da fracdo volumétrica de etanol ao longo dos estagios da coluna no estado
estacionério ("“* 7), ap0s a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia
convencional (- # -) e distribuida aplicado no prato 11 ( —%—).

Na Figura 63 € apresentado o perfil da vazao de vapor ao longo dos estagios
da coluna de destilacdo. Ao analisar o perfil de vazdo de vapor antes da
perturbacdo, observa-se que 0s maiores valores sao obtidos na regido de
esgotamento (onde mais liquido também é encontrado), e que também valores mais
altos sdo encontrados préximo ao estagio que recebe o refluxo. A aplicacdo das
estratégias convencionais e distribuida mostra perfis com um comportamento
diferente devido a efeito da perturbacdo, porém iguais entre si, demonstrando que o
resfriamento no prato 11 nado alterou o perfil da vazdo de vapor neste estagio
(possivelmente devido ao valor desta ser pequeno).

Na Figura 64 € representada a vazao de liquido ao longo dos estagios da
coluna. Observa-se que no caso convencional, o prato 5 mantém mais enriquecido
em liquido do que no perfil obtido para a estratégia distribuida, que apresenta ainda
0 prato 4 com maior valor de vazéo. Este comportamento pode ser descrito pelo fato

de que na abordagem convencional maiores aberturas da valvula de refluxo foram
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necessarias para rejeitar a perturbacdo, tornando toda a unidade mais enriquecida
na fase liquida. Quando o controle distribuido € aplicado, o resfriamento imediato do
prato 11 permite que seja exigido menos do refluxo e o efeito final € o observado na
Figura 66.

Vaz&o de vapor (m3/h)

T T T T T T
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13

Estagios da coluna
Figura 63: Perfil da vazéo de vapor (m3/h) ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario
("* 7), apés a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia
convencional (- % -) e distribuida aplicado no prato 11 (—%—).
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Figura 64: Perfil da vazdo de liquido (m3/h) ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario
("“ 7), apbés a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo para a estratégia
convencional (- # -) e distribuida aplicado no prato 11 ( —%—).

4.4 Controle com agéao distribuida simultanea nas se¢fes da unidade

Os testes descritos nesta sec¢ao foram realizados com o controle na secéo de
esgotamento (prato 3) e na regido de retificagdo (prato 11) da coluna

simultaneamente. Ressalta-se que sempre é realizada a comparacao entre as duas
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estratégias de controle (convencional e distribuida) para perturbagdes realizadas na
temperatura de alimentagdo. Para garantir a comparagéo entre as abordagens, os
testes foram realizados com a mesma perturbacdo aplicada nos testes anteriores,
partindo-se de estados estacionarios iguais. A perturbacédo realizada na temperatura

da alimentacéao foi de +14 °C ja que os controles estdo atuando simultaneamente.

4.4.1 Analise das malhas de controle implementadas

Na Figura 65 é ilustrada a resposta da temperatura do refervedor quando
aplicada as duas perturbacdes na temperatura de alimentacdo. Conforme
visualizado na Figura 65(a), ocorre um decréscimo da temperatura da base para as
duas situacdes (convencional e distribuida) decorrente da perturbacdo na

alimentacao ser de — 14 °C, e o contrario para a Figura 65(b) devido a perturbacéo
ser de + 14 °C. Observa-se que o efeito da perturbacdo foi maior no controle

convencional comparado com o controle distribuido. Este comportamento pode ser
melhor observado no detalhe apresentado na parte inferior da Figura 66, o qual se
restringe apenas as primeiras 0,2 h (12 minutos) apés a perturbacdo. No entanto,
diferente dos casos em que as ac¢des distribuidas foram aplicadas isoladamente, ao
usar ao mesmo tempo a possibilidade de aquecer ou resfriar os pratos da unidade, a
estratégia distribuida apresentou um atraso na resposta (para as duas perturbacoes
aplicadas). Esta andlise levaria a conclusdo de que usar simultaneamente o0s
controladores € menos eficiente, porém, a analise realizada com base na derivada
da temperatura do refervedor (Figura 67) mostra que ainda a estratégia distribuida
apresenta mais vantagens em relagao a convencional.

Na Figura 66 esta representado o fornecimento de calor no refervedor apos a
mesma perturbacao aplicada anteriormente. Verifica-se que a abordagem distribuida

opera com menos oscilagdes na variavel manipulada.
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Figura 65: Perfil da temperatura do refervedor em relagédo a perturbacdo de — 14 °C (a) e + 14 °C (b)

na temperatura de alimentagdo comparando-se as estratégias convencional (- - -) e distribuida
aplicada simultaneamente no prato 3 e 11 (—) em relacédo ao valor do set point (—).
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Figura 66: Perfil do fornecimento de calor necessério (variavel manipulada) em relagdo a — 14 °C (a) e
+ 14 °C (b) na temperatura de alimentacdo para rejeitar a perturbacdo quando aplicada a estratégia
convencional (- - -) e distribuida utilizando simultaneamente o prato 3 e 11 (—).

Na Figura 67 esta representada a derivada da temperatura no refervedor em

funcédo do tempo. O mesmo atraso mencionado anteriormente também aparece nos

graficos da derivada. Analisando tais dados, verifica-se que, para a perturbacao de

— 14 °C o tempo de transicdo observado para a abordagem convencional foi de

0,09 h (5,2 minutos), enquanto na abordagem distribyigla de 0,07 h (4,2 minutos),
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obtendo-se uma reducédo maior que 22%. Para a perturbacéo de + 14 °C o tempo de

transicdo foi de 0,1 h (6 minutos) e para a abordagem distribuida de 0,09h (5,4

minutos), e neste caso a reducao observada ficou em torno de 10%.
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Figura 67: Derivada da temperatura do refervedor em relagdo ao tempo para perturbagcéo — 14 °C (a)
e + 14 °C (b) na temperatura de alimentacdo quando aplicado na estratégia convencional (- - -),
distribuido aplicado no prato 3 e 11 simultaneamente (—).

Na Tabela 24 é observado que o tempo de transicdo € muito préximo quando

comparado as estratégias distribuidas aplicadas com o uso isolado de um prato e

com o simultaneo.

Tabela 24: Comparagdo entre o tempo de transicdo da malha de controle de temperatura do
refervedor quando aplicadas as estratégias distribuidas com agdes isoladas e simulténea.

Perturbacéao

(temperatura da Estratégia convencional

alimentacéo

Estrat

égia distribuida

Acdao isolada

Acao simultanea

+14 °C
-14 oC

0,09 h
0,1h

0,07 h
0,08 h

0,09 h
0,7h

Quando analisada a temperatura do topo da coluna por meio do prato 13,

também foi observada uma reducdo no tempo de transicdo apos a perturbacdo na

temperatura de alimentacdo, conforme pode ser visualizado na Figura 68. Verifica-se
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por meio da Figura 69 que a vazéo de refluxo se manteve com menos oscilagédo na

abordagem distribuida para ambas as perturbagcfes. Reitera-se que mesmo com

valores de aberturas iniciais das valvulas diferentes, a analise em relacdo ao

transiente nao é influenciada por este comportamento. Os resultados sdo em relagéo

ao momento da perturbagdo, por este motivo essa variagcdo nao interfere nos

resultados apresentados. Verifica-se que como a temperatura variou em uma escala

maior para a abordagem convencional, a valvula operou com maiores aberturas e

ainda por um tempo maior para atingir a temperatura de set point. O atraso

observado na analise do refervedor ndo aparece quando analisado o tempo de

transicdo na temperatura do prato 13.
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Figura 68: Perfil da temperatura no prato 13 em relacdo a perturbacdo de — 14 °C (a) e + 14 °C (b) na
temperatura de alimentagdo comparando-se as estratégias convencional (- - -) e distribuida aplicada
simultaneamente no prato 3 e 11 (—) em relacdo ao valor do set point (—).

Vazéao de refluxo (%)

90

85

80

75 4

70

65 .

60

55

50

a)

Tempo (h)

T T T T T T T T T T T T
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13

Vazéao de refluxo %

90

80

70 H

60

50

40

30

b)

T T T T T T T T T T T T
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13

Tempo (h)

Figura 69: Efeito da abertura da valvula da vazéo de refluxo em relacdo a — 14 °C (a) e + 14 °C (b) na

temperatura de alimentagdo para a comparagdo entre a estratégia convencional (---) e distribuida
aplicado no prato 3 e 11 simultaneamente (—).
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Na Figura 70 esta representada a derivada da temperatura no prato 13 em
relacdo ao tempo. O tempo de transicdo para a abordagem convencional quando
aplicada a perturbacdo de — 14 °C foi de 0,5 h (30 minutos) e para a abordagem
distribuida de 0,18 h (10,8 minutos) representando uma redugcdo maior que 64%.

Para a perturbacédo de + 14 °C foram obtidas transi¢des de 0,44 h (26,4 minutos) e

0,13 h (7,8 minutos), verificando uma reducédo mais de 70%.
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Figura 70: Derivada da temperatura do prato 13 em relagédo ao tempo para perturbacdo — 14 °C (a) e

+ 14 °C (b) na temperatura de alimentagdo quando aplicada a estratégia convencional (- - -) e
distribuida utilizando os pratos 3 e 11 simultaneamente (—)

Na Tabela 25 é observado que o controle distribuido € sempre mais rapido
em relacdo ao convencional. Porém, ao observar as estratégias considerando as
acOes isoladas e simultanea, observa-se que ocorre reducdo no tempo de transi¢cao
apenas quando comparada o controle individual no prato 3 com a estratégia
simultanea. Quando comparado o controle no prato 11 com a estratégia simultanea,
o tempo de transicdo ndo reduz, sendo assim, a acdo do controle simultaneo nao

apresentou resultados positivos.

Tabela 25: Comparacgéo entre o tempo de transicdo da malha de controle de temperatura do prato 13
guando aplicadas as estratégias distribuidas com acbes isoladas e simultanea.

Perturbagao Estratégia distribuida
(temperatura da Estratégia convencional . . -
alimentag&o Acdo isolada  Acéao simultanea
+14 °C 0,5h 0,18 h 0,13 h
- 14 oC 0,44 h 0,12 h 0,18 h

Os perfis das temperaturas do prato 3 (onde ocorre a adicdo de calor através

do controle distribuido) sdo representados na Figura 71, ap0s a perturbacdo de
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— 14 °C na temperatura de alimentacdo. A andlise do prato 3 foi realizada somente

com essa variacao pois, € preciso realizar o fornecimento de calor do prato 3 apods a

diminuicdo na temperatura de alimentacao da coluna.
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Figura 71: Perfil da temperatura do prato 3 em relagdo a perturbagdo — 14 °C na temperatura de

alimentacdo comparando-se as estratégias convencional (- - -) e distribuida aplicada simultaneamente
nos pratos 3 e 11 (—) em relagéo ao valor do set point (—).

Da mesma forma que observado para a estratégia distribuida utilizado
somente o prato 3, 0 uso simultdneo de estagios no controle da unidade permite a
manutenc¢ao da temperatura do prato 3 no valor desejado, ao contrario do observado
com a abordagem convencional. A reducdo do transiente € observado quando
analisada a derivada da temperatura no prato 3 em relagcdo ao tempo, de acordo
com a Figura 72. O tempo de transicdo para a abordagem convencional foi de
aproximadamente 0,49 h (29,4 minutos) e para a abordagem distribuida de 0,12 h

(7,2 minutos), observa-se uma reducdo maior que 75%.
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Figura 72: Derivada da temperatura do prato 3 em relagdo ao tempo para perturbacéo na temperatura
de alimentacéo quando aplicado na estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando os pratos 3
e 11 simultaneamente (—).

Na Figura 73 estd representada a temperatura no prato 11 apos a
perturbacdo de + 14 °C, onde comportamento similar ao anteriormente descrito pode
ser observado em relacdo ao fato que acao distribuida é muito mais eficiente uma

vez que é aplicada localmente e ndo apenas nos extremos da unidade como na

abordagem convencional.
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Figura 73: Perfil da temperatura do prato 11 em relagéo a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de

alimentacdo comparando-se as estratégias convencional (- - -) e distribuida aplicada no prato 11 (—)
em relacdo ao valor do set point (—).

A reducéo do tempo de transicéo pode ser observada na Figura 74 que ilustra
a derivada da temperatura no prato 11 em relacdo do tempo. O tempo de transicéo
para a abordagem convencional foi de aproximadamente 0,84 h (50,4 minutos) e

para a abordagem distribuida de 0,18 h (10,8 minutos).
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Figura 74: Derivada da temperatura do prato 11 em relagdo ao tempo para perturbagdo na
temperatura de alimentacdo quando aplicada a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando o

prato 3 e 11 simultaneamente.

Na Tabela 26 é apresentado, de forma resumida, o tempo de transicdo e o

overshoot para a estratégia convencional e distribuida para as duas perturbacdes

realizadas.

Tabela 26: Tempo de transicdo para a estratégia convencional e distribuida analisando as variaveis
controladas através do grafico das derivadas.

Variaveis

Estratégia convencional

Estratégia distribuida

Tempo de transi¢cdo (horas) — perturbacéo positiva

Temperatura no refervedor 0,1 0,09
Temperatura do estagio 13 0,44 0,13
Overshoot (°C)
Temperatura do refervedor 0,12 0,09
Temperatura do estagio 13 0,54 0,31
Temperatura no estagio 11 0,57 0,3
Tempo de transicéo (horas) — perturbacéo negativa
Temperatura no refervedor 0,09 0,07
Temperatura do estagio 13 0,50 0,18
Overshoot (°C)
Temperatura do refervedor 0,1 0,08
Temperatura do estagio 13 0,55 0,33
Temperatura no estagio 3 0,86 0,46

Novamente, uma analise da quantificacdo de produto fora do especificado foi

realizada. Na Tabela 27 s&o apresentados estes valores. Verifica-se que para a

estratégia convencional quando aplicada a perturbacdo de + 14 °C a reducao foi
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consideravelmente grande. O mesmo néo pode ser considerado quando aplicada a

perturbacado de — 14 °C, cujos valores sao praticamente iguais.

Tabela 27: Quantidade de produto fora do especificado (em volume) durante o tempo de transi¢éo
para as estratégias avaliadas.

Variaveis Estratégia convencional Estratégia distribuida
Vazéao volumétrica do
destilado — perturbacéo 4,30x10° 4,77 x10™

- 14°C (m%/h)
Vazéo volumétrica do
destilado — perturbacéo 5,45 x10° 2,98 x107°
+14°C (m3/h)

Verificou-se novamente que o controle distribuido apresentou um
desempenho melhor em comparacdo com o controle convencional quando aplicado
0 controle na secdo de esgotamento e retificacdo simultaneamente, conforme ja
verificado nos resultados anteriores, onde as estratégias de controle sdo aplicadas

isoladamente.

4.4.2 Influéncia das estratégias nas vazdes e frac6es volumétricas da base e topo da

coluna

Nas Figuras 75 e 76 sdo apresentadas a derivada da fracdo volumétrica de
etanol na base e topo da coluna em relacdo ao tempo, respectivamente,
comparando as duas estratégias de controle: convencional e distribuida. Verifica-se
uma reducdo nestas varidveis quando aplicado o controle no prato 3 e 11
simultaneamente, onde a estratégia distribuida se manteve mais préoxima dos
valores de referéncia, consequentemente com menor oscilagdo comparada a
estratégia convencional. Como a fracdo de etanol no destilado se manteve menos
oscilatorio a abordagem distribuida tem-se a melhor condicdo de produto final

comparada com a abordagem convencional.



Derivada da fragéo volumétrica de etanol na base

em relagéo ao tempo

-1,0 4

-15

15

1,0

(@)

Tempo (h)

T T T T T T T T T T T T
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13

Derivada da fragéo volumétrica de etanol na base

em relagédo ao tempo

0,5

41,0 4

41,54

-2,0

109

2,0

1,54

1,0 1

0,5

0,0

(b)

Tempo (h)

T T T T T T T T T T T T
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 11 12 13
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de - 14°C (a) e + 14°C (b) na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- - -) e
distribuida aplicada no prato 3 e 11 simultaneamente (—).
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Figura 76: Derivada da fracdo volumétrica de etanol na corrente de destilado da coluna apds

perturbacéo de - 14°C (a) e + 14°C (b) na temperatura de alimentacao para a estratégia convencional

(- - -) e distribuida aplicada no prato 3 e 11 simultaneamente (—).

Derivada da fragdo volumétrica de etanol no destilado
Derivada da fragao volumétrica de etanol no destilado

Verifica-se na Figura 77 a derivada da fracao volumétrica de etanol no prato 3
em funcdo do tempo quando aplicada as perturbacbes com os controladores
atuando simultaneamente. A estratégia distribuida eliminou a perturbagdo mais
rapidamente comparada com a estratégia convencional quando aplicada a
perturbacao de - 14°C, isso porque a estratégia distribuida esta aplicada no prato 3,
entdo, com o fornecimento de calor e 0 controle neste estagio, a temperatura se
mantém mais proxima dos valores de referéncia, rejeitando a perturbacdo da

alimentacao.
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Figura 77: Derivada da fracdo volumétrica de etanol no prato 3 apos perturbacdo de - 14°C (a) e +
14°C (b) na temperatura de alimentacao para a estratégia convencional (- - -) e distribuida aplicada no
prato 3 e 11 simultaneamente (—).

Na Figura 78 esta representada a derivada fracdo de etanol no prato 11 em
funcéo do tempo quando aplicada as mesmas perturbagéo anteriores. Neste caso
observa-se que, quando aplicada ambas as perturbagcdes a estratégia convencional
apresentou valores inferiores a estratégia distribuida no exato momento da
perturbacao,

porém, a estratégia distribuida eliminou mais rapidamente a

perturbacdo, operando menos tempo produzindo produtos fora do especificado.
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Figura 78: Derivada da fracdo volumétrica de etanol no prato 11 apés perturbacédo de - 14°C (a) e +
14°C (b) na temperatura de alimentacéo para a estratégia convencional (- - -) e distribuida aplicada no
prato 3 e 11 simultaneamente (—).

Para a vazédo de etanol no destilado e na base da coluna é observado que no
destilado a perturbacédo de — 14 °C é eliminada mais rapidamente comparada a
vazéo da base, conforme as Figuras 79(a). O mesmo efeito ndo é observado na

Figura 79(b), quando a perturbacdo de + 14 °C fez com que o controlador no prato
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11 oscilasse mais do que a abordagem convencional. Na Figura 80 verifica-se que

para as duas perturbacdes aplicadas a perturbacdo é eliminada mais rapidamente

qguando aplicado o controle convencional.
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Figura 79: Derivada da vazdo de destilado ap6s perturbagcdo de - 14°C (a) e + 14°C (b) na
temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- - -) e distribuida aplicada no prato 3 e

11 simultaneamente (—).
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Figura 80: Derivada da vazao da base ap6és perturbagéo de - 14°C (a) e + 14°C (b) na temperatura de
alimentacdo para a estratégia convencional (- - -) e distribuida aplicada no prato 3 e 11

simultaneamente (—).

4.4.3 Andlise da derivada das vazdes dos pratos adjacentes ao controle

Também foram analisados os dados de vazéo de liquido e vapor no prato 3, 2

by

e 4, pois estes sdo os pratos adjacentes a aplicagdo do controle na secdo de

esgotamento. Tais resultados sdo apresentados nas Figuras 81, 82 e 83 para

perturbacdes de — 14 °C e 84, 85 e 86 quando aplicada a perturbacéao de + 14 °C.
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Figura 83: Derivada da vazédo de vapor (a) e vazao de liquido (b) no prato 4 apés perturbacéo de -
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prato 3 e 11 simultaneamente (—).
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Figura 84: Derivada da vazédo de vapor (a) e vazao de liquido (b) no prato 2 ap6s perturbacéo de +
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Figura 85: Derivada da vazao de vapor (a) e vazéo de liquido (b) no prato 3 ap6s perturbagéo de +
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Figura 86: Derivada da vazao de vapor (a) e vazao de liquido (b) no prato 4 apés perturbacéo de +
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prato 3 e 11 simultaneamente (—).
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Em todos os casos, observa-se que a agao distribuida permite que seja obtido

0 estado estaciondrio de forma mais rapida e menos oscilatéria. A mesma analise

dos pratos adjacentes também foi realizada para os pratos adjacentes ao prato 11

(onde o controle foi implantado na regido de retificacdo da coluna). Os resultados

sdo apresentados nas Figuras 87, 88 e 89 para perturbacdes de - 14°C e nas

Figuras 90, 91 e 92 quando aplicada a perturbacao de - 14°C.
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Figura 87: Derivada da vazéo de vapor (a) e vazao de liquido (b) no prato 10 apés perturbagéo de -
14°C na temperatura de alimentagéo para a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando no

prato 3 e 11 simultaneamente (—).
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Figura 88: Derivada da vazdo de vapor (a) e vazdo de liquido (b) no prato 11 apds perturbacéo de -
14°C na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando o
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Figura 90: Derivada da vazao de vapor (a) e vazao de

14°C na temperatura de alimentagéo para a estratégia
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Figura 91: Derivada da vazao de vapor (a) e vazao de liquido (b) no prato 11 apés perturbacao de +
14°C na temperatura de alimentac@o para a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando o

prato 3 e 11 simultaneamente (—).
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Figura 92: Derivada da vazéo de vapor (a) e vazéo de liquido (b) no prato 12 apés perturbagdo de +
14°C na temperatura de alimentac@o para a estratégia convencional (- - -) e distribuida utilizando o

prato 3 e 11 simultaneamente (—).

4.4.4 Influéncia das estratégias nos perfis estacionarios de variaveis internas

As variaveis internas da coluna também foram avaliadas quando aplicado o

controle simultaneo na se¢do de esgotamento e de retificacdo da coluna. Na Figura

93 é apresentado o perfil de temperatura em relacéo aos estagios da coluna para as

abordagens de controle testadas, comparando-se com o estado estacionario antes

da perturbacdo. Na Figura 94 é representado o perfil da pressdo ao longo dos

estagios da coluna de destilacao.
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Figura 93: Perfil da temperatura ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario (= & -),
ap6s a perturbacdo na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- # -) e
distribuido aplicado no prato 3 (—®— ) quando aplicada a perturbacdo de — 14 °C (a) e + 14 °C (b).



117

N&o foram sé@o observadas diferencas entre a aplicacdo das estratégias com
diferentes perturbacgdes, indicando sempre um estado estacionario similar. Também,
0 uso de uma estratégia de controle distribuida com acdo simultanea nao

apresentou diferencas quando comparada com a em que se utilizou a acao isolada.
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Figura 94: Perfil da pressdo ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario ("“ 7), apés a
perturbacdo na temperatura de alimentacdo para a estratégia convencional (- % -) e distribuido
aplicado no prato 3 (—®— ) quando aplicada a perturbacéo de — 14 °C (a) e + 14 °C (b).

Na Figura 95 é representado o perfil da fracdo volumétrica de etanol ao longo
da coluna. Verifica-se 0 mesmo comportamento comparada a abordagem de
controle separadamente. Nao ha diferencas entre a estratégia convencional e
distribuida indicando que a introducdo do calor no prato 3 e retirada de calor no

prato 11, simultaneamente, ndo alteram o comportamento final apos a perturbacéao.
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Figura 95: Perfil da fracdo volumétrica de etanol ao longo dos estagios da coluna no estado

estacionario ("“'r 7), apbés a perturbacdo na temperatura de alimentacdo para a estratégia

convencional (- % -) e distribuido aplicado no prato 3 ( —®— ) quando aplicada a perturbacéo de
—14°C (a) e + 14 °C (b).
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Na Figura 96 € apresentada a vazdo de vapor ao longo dos estagios da
coluna de destilacdo. Observa-se que a estratégia de controle com acao distribuida
simultanea permite a mesma analise ja realizada anteriormente quando prato 3 e
prato 11 foram acionados individualmente. Comportamento similar € observado em

relacdo a vazao de liquido, apresentado na Figura 97.
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Figura 96: Perfil da vazado de vapor (m3/h) ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario
("“ ), ap0ls a perturbacdo na temperatura de alimentagdo para a estratégia convencional (- -# -)
e distribuido aplicado no prato 3 (—®— ) quando aplicada a perturbacéo de — 14 °C (a) e + 14 °C (b).
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Figura 97: Perfil da vazédo de liquido (m3/h) ao longo dos estagios da coluna no estado estacionario
("“ 7), apos a perturbacdo na temperatura de alimentacao para a estratégia convencional (- # -)
e distribuido aplicado no prato 3 (—®— ) quando aplicada a perturbacdo de — 14 °C (a) e + 14 °C (b).

Conforme mencionado anteriormente, estes resultados confirmam que a
introducéo do controle distribuida na coluna de destilacdo altera poucos os valores
das variaveis internas da coluna, consequentemente, ndo altera a qualidade do
produto final. Verifica-se que a introducdo do controle simultaneo ndo altera as

propriedades comparada com o controle isolado.
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4.5 Variagdes na perturbacado de alimentacao

Como descrito na metodologia desse trabalho, diferentes perturbacées foram
realizadas na temperatura de alimentacdo e o tempo de transi¢éo foi determinado
para as variaveis analisadas, tais como: temperatura da base e temperatura do prato
13. Primeiramente foi analisado o controle distribuido na regido de esgotamento da
coluna, com o controle e fornecimento de calor do prato 3.

Na Tabela 28 esta o resumo do tempo de transi¢do para as perturbacdes com

magnitudes de 2 °C, 8 °C e 20 °C na temperatura de alimentacao.

Tabela 28: Resumo do tempo de transicdo para a estratégia convencional e distribuida aplicado no
prato 3 analisando a temperatura do refervedor e a temperatura do prato 13 quando aplicada

diferentes perturbacdes na temperatura de alimentacéo.

Variavel

Estratégia convencional

Estratégia distribuida

Perturbacéo -2°C

Temperatura no refervedor 0,11 0,05

Temperatura do estagio 13 0,35 0,09
Perturbacédo +2°C

Temperatura no refervedor 0,07 0,07

Temperatura do estagio 13 0,22 0,22
Perturbacao -8°C

Temperatura no refervedor 0,08 0,08

Temperatura do estagio 13 0,37 0,18
Perturbacédo +8°C

Temperatura no refervedor 0,08 0,08

Temperatura do estagio 13 0,23 0,23
Perturbacao -20°C

Temperatura no refervedor 0,06 0,001

Temperatura do estagio 13 0,48 0,001
Perturbacéo +20°C

Temperatura no refervedor 0,08 0,07

Temperatura do estagio 13 0,06 0,05

Observa-se uma reducao significativa no tempo de transicdo para perturbacéo

de 20 graus, tanto positivo quanto negativo. Para as perturbacdes inferiores néo foi
obtido grande diferenca no tempo de transicdo quando comparada as duas
estratégias testadas. Atribui-se este resultado ao impacto da perturbacdo que €&

pequeno nestes casos.
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O mesmo estudo foi realizado quando analisado o tempo de transi¢céo para a
regido de retificagédo da coluna através do controle no prato 11, conforme observado
na Tabela 29 e para o controle simultaneo da regido de esgotamento e retificacdo da
coluna, de acordo com a Tabela 30. Nos dois casos, observa-se 0 mesmo
comportamento, resultando na redugdo do tempo de transicdo apenas para
perturbacdo de 20 graus. Quando analisada simultaneamente o controle distribuido

observa-se uma reducédo maior.

Tabela 29: Resumo do tempo de transicdo para a estratégia convencional e distribuida aplicado no
prato 11 analisando a temperatura do refervedor e a temperatura do prato 13 quando aplicada
diferentes perturbacdes na temperatura de alimentacéo.

Variavel Estratégia convencional  Estratégia distribuida
Perturbacao -2°C
Temperatura no refervedor 0,1 0,06
Temperatura do estagio 13 0,39 0,09
Perturbacéao +2°C
Temperatura no refervedor 0,08 0,08
Temperatura do estagio 13 0,33 0,14
Perturbacao -8°C
Temperatura no refervedor 0,08 0,08
Temperatura do estagio 13 0,33 0,14
Perturbacéao +8°C
Temperatura no refervedor 0,06 0,06
Temperatura do estagio 13 0,47 0,15
Perturbacao -20°C
Temperatura no refervedor 0,08 0,06
Temperatura do estagio 13 0,35 0,11
Perturbacao +20°C
Temperatura no refervedor 0,09 0,001
Temperatura do estagio 13 0,47 0,001
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Tabela 30: Resumo do tempo de transicdo para a estratégia convencional e distribuida aplicado
simultaneamente no prato 3 e 11 analisando a temperatura do refervedor e a temperatura do prato 13

quando aplicada diferentes perturbacdes na temperatura de alimentacéo.

Variavel

Estratégia convencional

Estratégia distribuida

Perturbacéo -2°C

Temperatura no refervedor 0,08 0,06

Temperatura do estagio 13 0,7 0,2
Perturbacédo +2°C

Temperatura no refervedor 0,06 0,06

Temperatura do estagio 13 0,55 0,18
Perturbacéo -8°C

Temperatura no refervedor 0,06 0,06

Temperatura do estagio 13 0,66 0,12
Perturbacéao +8°C

Temperatura no refervedor 0,1 0,08

Temperatura do estagio 13 0,39 0,09
Perturbacao -20°C

Temperatura no refervedor 0,07 0,06

Temperatura do estagio 13 0,58 0,14
Perturbacdo +20°C

Temperatura no refervedor 0,08 0,06

Temperatura do estagio 13 0,45 0,011




5. CONCLUSAO

Neste trabalho foi reproduzida a coluna de destilacdo experimental que consta
no trabalho de Marangoni (2005) com o auxilio do software comercial Hysys®. Foi
realizada a validagao da coluna de destilagdo com os dados experimentais do perfil
de temperatura em estado estacionario e com o tempo de transicdo do controle
convencional para a dinamica do processo. Comparando-se o0s resultados
experimentais e simulados, observou-se que os dados estdo representando o
processo coerentemente. Consequentemente, as simulagdes estdo adequadas para
representagéo do processo.

Andlises de sensibilidades também foram realizadas para verificar qual o
prato mais adequado para implantar o controle distribuido. Foram selecionados um
prato na regiao de retificacdo, prato 11, e outro na regido de esgotamento, prato 3,
da coluna para aplicacdo da técnica proposta neste trabalho, aquecimento e
resfriamento nos pratos de uma coluna de destilacdo. O principal diferencial deste
trabalho comparado aos trabalhos de Werle (2007) e Marangoni (2005) foi a
introducéo do resfriamento em um prato na regiao de retificacao.

Para a avaliagdo do controle distribuido, a coluna operou em modo dindmico
e todos os controlados implantados e mencionados no decorrer deste trabalho foram
ajustados para um melhor desempenho da planta. Primeiramente, foi analisado o
aquecimento distribuido aplicando o controle no prato 3 da coluna. Foi observada a
maior reducdo do tempo de transicdo para a temperatura no prato 13, que foi em
torno de 30 minutos para a abordagem convencional e 10,8 minutos para a
abordagem distribuida, obtendo uma reducao dos transientes maior que 72%. Em
uma segunda etapa foi aplicado o controle e a retirada de calor no prato 11 da
coluna e foi observada uma redugéo no prato 13 de 26,4 minutos para a abordagem
convencional e 7,2 minutos para a abordagem distribuida, com uma reducdo dos
transientes também maior que 72%. Da mesma forma, foram observadas reducdes
no tempo de transicao para a temperatura no refervedor, no prato 3 e 11 da coluna,
além de varias outras varaveis internas da coluna. Deve-se lembrar de que as duas
estratégias foram analisadas separadamente em uma primeira etapa. Ficou
comprovada que a aplicacdo da abordagem distribuida mantém a coluna de

destilacdo operando mais proxima dos valores de referéncia e com parametros
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menos oscilatorios. Observou-se, também, que quantidade de produto fora do
especificado foi menor para a abordagem distribuida e a mesma apresentou também
um menor tempo de overshoot.

Em uma segunda etapa do trabalho, foi analisado o controle na se¢édo de
esgotamento, através do prato 3, e da secado de retificacdo (por meio do prato 11)
simultaneamente. Foram realizadas perturbacbes na temperatura de alimentagéo

para testar as duas estratégias. Para a perturbacdo de + 14 °C obteve-se uma

reducdo no tempo de transicdo na temperatura do prato 13 de 26,4 minutos para
estratégia convencional e 7,8 minutos para estratégia distribuida, com uma reducéo

maior que 70%. Quando aplicada a perturbacdo de - 14 °C, a reducéo verificada

foi de 30 minutos para estratégia convencional e 10,8 minutos para estratégia
distribuida, obtendo uma reducéo de 64%.

Por fim, pode-se concluir que a abordagem de controle com o aquecimento
distribuido se comporta melhor do que o controle convencional na rejeicdo dos

transientes com a melhor condicéo do produto de topo.



6. SUGESTOES

Durante a elaboracao do trabalho foram verificados alguns pontos que podem
ser utilizados como sugestao para trabalhos futuros.

1. Avaliar a estratégia distribuida comparando-se com abordagens utilizando
preditor de Smith;
2. Analisar as estratégias de controle avancadas e comparar a proposta;

3. Avaliar a estratégia do ponto de vista energético.
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