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RESUMO

Processos de destilacdo tendem a apresentar dinamica lenta, 0 que gera
elevados periodos de transicdo quando o processo é perturbado.
Inimeros estudos sdo realizados buscando-se implementar uma
abordagem adequada a dinamica do processo visando diminuir estes
transientes. Novas estratégias de controle com acdo distribuida nos
pratos vem sendo proposta em diversos estudos, surgindo como
alternativa aos métodos convencionais normalmente utilizados onde o
controle é realizado centralizado na base e no topo. Testes ja foram
realizados em uma unidade experimental com a estratégia de controle
distribuido, visando comprovar a minimizacdo de transientes e fazer
uma avaliacdo do gasto energético do processo, onde foram obtidos
resultados positivos que viabilizam o método. Neste trabalho se propde
0 desenvolvimento de um simulador de coluna de destilagdo operando
com aquecimento distribuido utilizando o software comercial Hysys®. A
partir das simulagdes é possivel ter acesso a diversas informagdes ndo
disponiveis experimentalmente, principalmente no que diz respeito as
variaveis internas da coluna. Além disto, diferentemente da planta
experimental, a simulagcdo permite implementar uma malha de controle
da composi¢do do destilado. Sendo assim, além de comprovar a
diminuicdo dos transientes, a simulagdo pretende comprovar a
manutencdo da qualidade dos produtos. Inicialmente foram construidas
as simulages em estado estacionario, as quais foram validadas a partir
de resultados obtidos experimentalmente na planta piloto. A partir do
modelo estatico foi desenvolvida a simulagdo no modo dindmico, onde
inimeros testes foram realizados para avaliar seu desempenho e a
eficiéncia dos controladores. Apds a realizagdo de varios ajustes,
chegou-se a um modelo simulado com respostas bastante similares a
planta real, a partir do qual foram realizados estudos do desempenho das
estratégia de controle quando realizadas perturbagdes na temperatura e
vazdo da corrente de alimentacdo. A abordagem de controle com
aquecimento distribuido se mostrou mais eficiente que o controle
convencional na rejeicdo de transientes, sem prejudicar a qualidade do
produto de topo. Ao serem comparadas diferentes maneiras de
aquecimento distribuido, observou-se que o controle de temperatura do
quarto prato é a melhor estratégia em casos de perturbacfes na
temperatura da alimentagdo, enquanto o aquecimento constante de um
estagio da secdo retificacdo ou do prato de alimentacdo é a melhor forma
de rejeitar perturbagdes na vazao de entrada do processo.



Palavras-Chave: Colunas de Destilacio, Hysys®, Controle,
Aquecimento Distribuido.



ABSTRACT

Distillation processes tend to have slow dynamics, which
generates high transition periods when the process is perturbed.
Numerous studies are done to find a suitable approach to the dynamics
of the process to reduce these transients and to ensure the economic
viability of the process. In previous studies our group proposed a new
control strategy with action distributed in stages, unlike conventional
methods normally used, where control is performed at the base and the
top. An experimental unit was built to conduct tests to study the
minimization of transients and make an assessment of energy
expenditure, obtaining positive results that enable the process. Aiming
to continue this line of research, this paper proposes the development of
a distillation column simulator using commercial software Hysys in
dynamic mode. From simulations it is possible to access various
information not available experimentally, principally the internal
variables of the column. Moreover, unlike the experimental plant, the
simulation has control of the composition of the distillate. Thus, besides
proving the reduction of transient, this simulations intends to investigate
the maintenance of product quality. Initially were constructed steady
state simulations, which were validated from experimental results in the
pilot plant. From the static model was developed the simulation in
dynamic mode, in which numerous tests were conducted to evaluate its
performance and efficiency of the controllers. After several adjustments
are made, the simulations showed results very similar to the real plant,
from which studies have been conducted on the performance of the
control strategy when made perturbations in temperature and flow rate
of the feed stream. The distributed heating is more efficient than the
conventional control for rejecting transients without interfering with the
top product quality. When comparing different ways of heating
distributed, it was observed that the temperature control of the fourth
plate is the best strategy in case of disturbances in the feed temperature,
while the constant heating of a stage of the rectification section or the
feeding dish is best way to reject disturbances in the flow process input.

Keywords: Distillation Columns, Hysys®, Control, Distributed Heating.
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Capitulo1- INTRODUCAO

Nos ultimos anos diversas técnicas avancadas de controle vém
sendo testadas em colunas de destilagdo visando diminuir seus
transientes de operacdo. Além disto, existem estudos que propdem a
mudanca da configuracdo convencional da coluna, como é o caso da
estratégia de controle baseada em acdo distribuida. O método consiste
na insercao de pontos intermediarios de aquecimento ao longo da coluna
de destilacdo, diferentemente do método convencional onde o calor €
fornecido exclusivamente em sua base. Essa estratégia foi inicialmente
testada de forma experimental por Marangoni (2005), em uma unidade
piloto que foi projetada e construida como parte de seu trabalho. Na
mesma linha de pesquisa, Werle (2007) modificou as condigdes de
operacdo da planta, buscando uma melhora na redugdo dos transientes,
além de realizar uma avalia¢do do gasto energético do processo.

Visando dar continuidade a esta linha de pesquisa, este trabalho
propde a utilizacdo do software comercial Hysys® para o
desenvolvimento de uma simulacdo de coluna de destilagdo operando
com aquecimento distribuido. A partir das simulacdes é possivel ter
acesso a diversas informagcfes ndo disponiveis experimentalmente,
principalmente no que diz respeito as varidveis internas da coluna. Além
disto, diferentemente da planta experimental, a simulacdo permite
implementar uma malha de controle da composicéo do destilado, com o
objetivo de comprovar a manutengdo da qualidade dos produtos.

Neste capitulo sera apresentada a motivacdo do trabalho, bem
como 0s objetivos e sua importancia para a indistria de petroleo e gas.

1.1  IMPORTANCIA DO ESTUDO

A destilagdo é um dos processos de separagdo mais utilizados nas
industrias quimicas e petroguimicas. O equipamento mais comum
para realizar a destilacio é a coluna com pratos, que consiste de
uma sequéncia vertical de estagios onde ocorre o0 contato entre o vapor e
o0 liquido. Para a industria de petroleo, a etapa de destilacdo é aquela
mais onerosa e que mais oferece oportunidades de estudo, otimizagdo e
implementacdo de novas estratégias de controle devido a sua
complexidade e comportamento nao-linear.

As colunas de destilacdo sdo um dos equipamentos de separacao
mais utilizados na industria petroquimica. Estes equipamentos estdo
relacionados com grande parte do consumo energético nestas industrias.
Segundo Kalid (1999), nos dltimos 20 anos, com 0 aumento
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significativo nos custos da energia, adotou-se uma nova orientagcdo no
projeto conceitual das novas plantas, bem como alteracbes nas
existentes. Tornou-se necessario uma analise econdmica mais detalhada
entre o capital investido e custos com energia, visando a obtengéo de
sistemas mais eficientes energeticamente.

Deste modo, o desenvolvimento de estratégias de controle possui
um significado particular do ponto de vista econémico. O rapido alcance
do estado estacionario minimiza o tempo necessario para atender as
especificacdes desejadas do produto quando o sistema é perturbado.
Entretanto, inGmeras dificuldades encontradas no controle destas
unidades sdo responsaveis pela geracdo de transientes longos no
processo, resultando em produto ndo desejado.

A implementacdo de técnicas avangadas de controle é uma das
solucBes mais utilizadas para minimizar transientes nas colunas de
destilagdo. Porém, uma alternativa que vem sendo proposta é a mudanca
da configuracdo convencional da coluna. Modificagdes em sua estrutura
fisica podem melhorar o desempenho do processo e, por consequéncia,
dos controladores (MARANGONI 2005).

Inimeras alteracBes na estrutura fisica da coluna sdo testadas
visando melhorias de eficiéncia e consumo energético. Neste contexto,
diversas técnicas tém sido apresentadas na literatura, tais como a coluna
de parede dividida (WRIGHT, 1949), sendo esta posteriormente
nomeada como coluna Petlyuk apds um estudo tedrico detalhado
apresentado por (PETLYUK et al., 1965). Sdo relatadas também a
coluna de destilagdo com bomba assistida (NULL, 1976), coluna de
destilacdo diabatica (FONYO, 1974), colunas inter acopladas
(HASELDEN, 1977) e coluna de destilagdo com integracdo
energética concéntrica (GOVIND, 1986). Finalmente, tem-se 0s
processos com transferéncia de energia fracionados, tais como a coluna
casco e tubo (ASO et al.,, 1998) e a coluna com trocador de calor
compacto (MAH, 1980; TUNG et al., 1986).

O controle de colunas de destilacdo é normalmente realizado
centralizado na base e no topo. Marangoni (2005) propds uma nova
estratégia de controle com aquecimento distribuido nos pratos,
diferentemente dos métodos convencionais normalmente utilizados,
conseguindo diminuir os transientes de operacdo. Werle (2007) realizou
estudos nesta mesma unidade testando outras condi¢Ges de operacao,
que visavam, além da minimizacdo de transientes de operacgdo, fazer
uma avaliacdo do gasto energético lancando méo também da estratégia
de controle distribuido, novamente obtendo resultados positivos que
viabilizam o processo.
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Por meio deste trabalho, visa-se dar segmento a esta linha de
pesquisa. A finalidade deste estudo é desenvolver um simulador em
ambiente Hysys®, onde serdo estudadas estratégias de controle de
unidades de destilagdo operando com aquecimento distribuido.

1.2 OBIJETIVOS

Neste trabalho estd se propondo o desenvolvimento de um
simulador de uma coluna de destilagdo utilizando o software comercial
Hysys®. As simulages tem como objetivo o estudo de uma estratégia de
controle com acgdo distribuida nos pratos visando minimizar os
transientes de operacdo de torres de destilagdo, focando principalmente
nas variaveis internas da coluna, que ndo podem ser medidas
experimentalmente. O trabalho foi desenvolvido tendo como base a
coluna de destilagio com aquecimento distribuido situada no
Laboratério de Controle de Processos do Departamento de Engenharia
Quimica da Universidade Federal de Santa Catarina.

De forma especifica este trabalho visa:

i. utilizar o software Hysys® para desenvolver um simulador
computacional que permita estudar diferentes estratégias e técnicas de
controle em colunas de destilagéo;

ii. verificar o comportamento das varidveis internas da coluna,
dificeis de serem medidas experimentalmente;

iii. introduzir uma malha de controle de composicdo de destilado
para verificar se a estratégia de controle com acéo distribuida, além de
minimizar os transientes, mantém a qualidade dos produtos;

iv. encontrar a melhor localizagdo da acdo de controle distribuida
frente a perturbagdes na temperatura e vazao da corrente de alimentacao;

1.3 ESTRUTURA DO TRABALHO

A dissertacdo segue a seguinte ordem:

Iniciou-se com o Capitulo 1 apresentando, uma introducdo sobre o
assunto abordado, bem como a importancia e os objetivos do estudo.

No Capitulo 2 apresenta-se uma revisdo dos conceitos relativos as
colunas de destilacdo, com foco na descricdo das caracteristicas do
processo que geram transientes e nas respectivas estratégias de controle
para minimizar este aspecto. A estratégia de controle com acéo
distribuida é descrita detalnadamente no final do capitulo.
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No Capitulo 3 é feita uma breve descricdo da coluna de destilacdo
localizada no Laboratério de Controle de Processos do Departamento de
Engenharia Quimica, na Universidade Federal de Santa Catarina.

A seguir, no Capitulo 4, se apresenta o software HYSYS, bem
como o desenvolvimento das simulacGes nos estados estacionario e
dinamico e sua validagdo a partir de dados experimentais.

No Capitulo 5 sdo mostrados os resultados e andlises do
desempenho das varidveis e malhas de controle frente as perturbagdes na
temperatura e na vazao da corrente de alimentacdo. Diversas disposices
de aquecimento distribuido foram testados até se encontrar a melhor
estratégia de controle.

Finalmente, no Capitulo 6, sdo apresentadas as conclusbes e
sugestdes para futuros trabalhos.



Capitulo2- REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo serd apresentado o processo de destilagdo em
colunas de fracionamento, com foco nos longos transientes de operacéo
existentes nesta operacdo unitiria. Na sequéncia serdo discutidos os
principais niveis e estratégias de controle tipicas de colunas de
destilagdo que visam, entre outros fatores, a minimizacdo destes
transientes. Também apresenta-se a estratégia de controle baseada na
acdo distribuida de aquecimento, que é o principal objetivo de estudo
deste trabalho. Por fim, serd apresentada uma breve descricdo sobre
simulacdo de processos e sobre o software escolhido para a realizacao
deste trabalho.

2.1 COLUNAS DE DESTILACAO

A coluna de destilacdo com pratos é o equipamento mais comum
para se realizar a separacdo dos componentes de uma mistura e consiste
em uma sequéncia vertical de estagios onde ocorre o contato entre o
vapor e o liquido. Se a alimentac&o é introduzida em um certo ponto ao
longo da coluna, esta é dividida em uma secdo superior que é chamada
freqlientemente de secéo de retificagdo, e uma abaixo, chamada de secéo
de esgotamento.

Devido a diferenca de gravidade entre as fases vapor e liquida, o
liquido escoa pela coluna, cascateando prato a prato, enquanto o vapor
flui para cima da coluna, contatando o liquido em cada estagio. O vapor
e o liquido fluem em contracorrente, visando a transferéncia de massa e
calor mediante contato intenso entre as duas fases presentes.

Colunas de destilacdo também possuem um condensador e um
refervedor localizados na base e no topo da torre, respectivamente. A
maior pressdo é proveniente do refervedor, cuja fungdo é produzir o
vapor que ascende a coluna. O condensador é responsavel pela
condensacdo dos vapores que chegam ao topo da coluna e seguem para
um acumulador; deste, parte retorna para o topo da coluna como refluxo
e o restante é retirado como produto de topo. O refluxo promove o
resfriamento necessario para condensar o0 vapor que ascende a coluna,
pois é responsavel pela corrente de liquido acima da alimentacéo,
aumentando a eficiéncia da torre de destilagao.

Este procedimento de fluxo global de uma coluna destilacdo
fornece contato contracorrente entre o vapor e o liquido em todos o0s
pratos da coluna. As fases vapor e liquida alcancam o equilibrio térmico
e de pressdo dependentes da eficiéncia de separacdo de cada prato. O
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componente mais volatil tende a se concentrar na fase vapor, enquanto o
menos volatil tende para a fase liquida. O resultado é o aumento da
concentracdo do componente mais volatil na fase vapor e o seu
consequiente esgotamento na fase liquida. A separagéo global encontrada
entre o destilado e o fundo depende, principalmente, das volatilidades
relativas dos componentes, do nimero de pratos e da relagdo entre a taxa
de fluxo da fase liquida para o vapor. Na Figura 2.1 ¢ mostrado um
esquema de uma coluna de destilacdo tradicional.

Figura 2-1 Esquema de uma coluna de destilagéo simples

Viapor de Mistra no Toao (V]  o—
—({ densador [
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[
Condensadd

Jowween gy

Fonte: Marangoni, 2005

Na pratica, o contato entre as fases em cada estagio em equilibrio
¢ promovido fisicamente através dos chamados pratos da coluna de
destilacdo ou pelo recheio (colunas recheadas). Os tipos de prato
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diferem entre si na capacidade das taxas de escoamento do liquido ou do
vapor. O prato mais simples utilizado ¢é o perfurado.

Em cada prato o sistema atinge o equilibrio porque parte do
componente menos volatil condensa do vapor ascendente para o liquido,
aumentando, assim, a percentagem do constituinte mais volatil no vapor,
e partes dos constituintes mais volateis sdo vaporizadas do liquido sobre
0 prato, diminuindo, assim, a concentragdo do mais volatil no liquido. O
numero de moléculas que passa em cada direcdo é aproximadamente o
mesmo, pois a quantidade de calor liberada por uma molécula de vapor
ascendente ao condensar é, aproximadamente, igual ao calor necessario
para vaporizar uma molécula.

As colunas de recheio sdo usadas com maior frequéncia para
remover os contaminantes de um fluxo de gas (absor¢do). Também sao
aplicadas na remocéo de componentes volateis de um fluxo liquido, por
contato com um gas inerte que escoa em contracorrente. Além disso,
também sdo utilizadas em destilagbes onde a separagdo €
particularmente dificil devido a proximidade dos pontos de ebulicdo dos
componentes da mistura.

O processo de transferéncia de massa em colunas de destilagéo é
bastante complexo. Para que haja uma transferéncia de massa efetiva
entre as fases, o contato liquido/vapor deve ocorrer sob 0 regime
turbulento, uma vez que a turbuléncia aumenta a taxa de transferéncia de
massa por unidade de area, pois ajuda a dispersar um fluido em outro e
aumenta a area interfacial (SOARES, 2000).

O transporte de massa entre as fases, no caso de um prato
perfurado, ocorre pela interacdo entre as bolhas do vapor formado nos
furos e o liquido circunvizinho, entre o liquido e o vapor misturados na
massa aerada e entre o liquido borrifado no espago entre pratos e o
vapor ascendente (PERRY e CHILTON, 1973)

2.2 TRANSIENTES DE OPERAGCAO

A formacdo de transientes em uma coluna de destilagdo ocorre
guando o processo € perturbado e as caracteristicas deste, tais como
acoplamento de variaveis, ndo linearidades, atrasos e constantes de
tempo elevadas, limitam a eficiéncia do sistema de controle. Fatores
externos que induzem a modificacdo do ponto de operacdo da unidade,
como mudancas na composi¢do de alimentacéo e sistema a ser destilado,
também podem ser responsaveis pela formacdo de transientes
(MARANGONI, 2005).
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Colunas de destilacdo apresentam comportamento dindmico
lento. Em virtude da separacdo ser realizada em estagios, e cada estagio
representar um ponto de equilibrio, o tempo morto é incrementado a
cada estagio da coluna, gerando o atraso hidraulico. Geralmente, o
tempo morto em cada prato fica em torno de 3 a 6 segundos. Sendo
assim, uma coluna com 30 pratos na sec¢do de retificacdo, apresenta um
atraso entre 1,5 e 3 minutos, entre o prato de alimentagéo e o fundo da
coluna. Por este motivo, a destilacdo pode ser representada por processo
acoplado em série (KALID, 2000).

Alteragbes na composicdo da alimentagdo, por exemplo,
provocam mudancas primarias nas composicdes dos pratos.
Consequentemente, as correntes de liquido e vapor no interior da coluna
sdo alteradas e mudancas secundarias nas composicdes sdo observadas.
Enquanto ndo ocorre a estabilizacdo das composi¢Ges nos pratos, 0 Novo
estado estacionario ndo serd alcancgado, acarretando num incremento do
tempo morto em virtude da separacdo em estagios. Além disso, acdes na
base devem superar o tempo morto de toda a coluna para refletirem
mudangas no topo, verificando-se 0 mesmo na situagdo contraria. Este
fator pode ser considerado um forte responsavel pela geragdo de
transientes em colunas de destilacdo (WERLE, 2007).

O processo de destilagdo apresenta comportamento ndo linear,
uma vez que o ponto de operagdo no qual uma coluna é perturbada
determina seu estado estacionario final. Esse comportamento néo linear
estd associado ao acoplamento das varidveis controladas e manipuladas,
ao equilibrio liquido-vapor e as caracteristicas dos equipamentos
(ANSARI e TADE, 2000). N3o linearidades também podem estar
associadas & separagdo de misturas que ndao possuem volatilidade
constante ou que sdo azeotrdpicas (KIVA, HILMEN e SKOGESTAD,
2003). Ainda, observam-se caracteristicas ndo lineares no
funcionamento dos sensores e atuadores que compde a instrumentacéo,
na perda de carga gerada pela construgdo das tubulagBes e devido as
caracteristicas de projeto do prato e de varidveis de operacdo como a
queda de presséo.

Unidades de destilagdo sdo multivaridveis com interacOes
significativas (MARLIN, 1995). AcGes tomadas em certo ponto da
coluna poderdo afetar o controle de outra varidvel em outra malha.
Interacbes entre controladores podem ser minimizadas parcialmente
através do ajuste do controlador.

Inimeros estudos enfocam esta relacdo entre os pares que
produzem menor interacdo e 0s que podem ser implementados na
prética. Estes consistem em técnicas diferentes de desacoplamento, na
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melhor selecdo da estrutura de controle e em modificagcbes na lei de
controle. Ainda, algumas técnicas propondo novos ajustes dos
controladores sdo estudadas, como a proposta de Gilbert et al. (2003) no
dominio da freqliéncia e de Volk et al. (2005) fazendo uso de restri¢des
no modelo. Os estudos realizados por Sakizlis et al. (2004) apresentam
um resumo de muitas destas técnicas citadas (apud MARANGONI,
2005).

2.3 SISTEMAS DE CONTROLE

O controle de uma coluna de destilagdo deve garantir a segurancga
do processo, a especificagdo dos produtos e respeitar as restricdes de
operacdo e regulamentacdo ambiental, tudo isto visando a economia no
processo (SKOGESTAD, 1997). Outros autores, como Remberg Et al.,
(1994), afirmam que o controle de uma coluna de destilacdo deve levar
em consideracdo cinco aspectos: (1) especificacdo dos produtos, (2)
variagBes na qualidade, (3) recuperacdo do produto, (4) custo das
utilidades e (5) préticas de operacao.

Quando estes requisitos sdo atendidos, a coluna de destilacdo esta
em operagdo normal. Vérios fatores podem afetar a operacdo normal de
uma coluna de destilagéo, desde as condi¢des de alimentacéo e refluxo,
condicbes do vapor de aquecimento e até mesmo as condigcdes do
tempo. Quando a producédo sai da operacdo normal, tém-se transientes
muito elevados. Sendo assim, o controle deve ser projetado de tal forma
gue minimize os efeitos das variacdes, fazendo a coluna voltar a
operacdo normal e, preferencialmente, minimizando a duracdo destes
transientes (SCHERER, 2009).

A definicdo da estratégia de controle a ser adotada é uma tarefa
complexa e é necessario conhecer a dindmica do processo, 0 que requer
um profundo estudo do processo de destilacdo e de teoria de controle. A
definicdo da estratégia de controle diz respeito a determinar quais
variaveis devem ser controladas, quais devem ser manipuladas e como
devem interconectar-se. As variaveis tipicamente controladas em uma
coluna de destilagdo sem retiradas laterais sdo: pressdo na coluna, nivel
de liquido na base, nivel de liquido no acumulador e a composicdo dos
produtos de base e de topo, como mostrado na Figura 2.2, que também
apresenta uma malha de controle de vazéo da corrente de alimentagao.
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Figura 2-2 Variaveis controladas e correntes manipuladas em uma coluna
cléassica
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Fonte: Werle, 2007

As estratégias de controle de uso industrial podem ser divididas
em controle de inventario e controle de composicao, conforme descrito a
sequir.

2.3.1 Controle de Inventéario

O controle de inventario visa manter as condi¢cOes de operagdo
estaveis e inclui o holdup de liquido e/ou vapor nos pratos, base,
condensador e tanque de refluxo, por meio da manipulagdo dos fluxos
de massa e energia da coluna.

O actmulo de liquido no tanque de refluxo e fundo da coluna é
fundamental, pois a retirada de produtos é realizada com o auxilio de
bombas, sendo necesséria a existéncia de acimulo de liquido para evitar
cavitacdo. Além disso, esses acumuladores funcionam como tanques-
pulméo, atenuando possiveis variacdes na qualidade dos produtos.
Normalmente, para controlar o nivel do acumulador manipula-se a
vazdo do destilado, enquanto que, para controlar o nivel do fundo da
coluna, manipula-se a vazdo do produto de fundo.

As varidveis da corrente de alimentacdo também precisam ser
controladas para manter uma operacao estavel. Portanto, uma malha de
controle da vazdo de alimentacdo deve ser implantada. A composicéo da
alimentacdo geralmente tem grande influéncia sobre a operacdo das
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unidades de destilagdo, mas, infelizmente, essa variavel muito raramente
pode ser controlada devido a dificuldades na medicdo precisa e rapida
da composicao dos produtos. Para uma eficiente separacdo, geralmente é
desejavel que a alimentacdo esteja no seu ponto de bolha, sendo
necessaria uma fonte externa de calor (trocadores de calor ou fornos) e,
consequentemente, uma malha de controle de temperatura (BRAVO,
2005).

2.3.2 Controle de Composicao

O controle de composi¢do tem como objetivo contribuir para que
0s produtos sejam obtidos nas especificacGes desejadas. Pode-se optar
apenas pelo controle da corrente de topo ou de fundo (controle singular)
ou pelo controle de ambas as composi¢Ges simultaneamente (controle
dual). O “controle singular” é o mais comum na indistria, pois € muito
dificil operar a coluna sob o controle dual devido a alta interacdo entre
as malhas, dificultado a operacdo da coluna e a sintonia dos
controladores.

Este controle pode ser na forma direta, utilizando analisadores
nas correntes de produto, ou indireta, utilizando propriedades fisicas que
representem a composi¢do do produto. As propriedades tipicamente
usadas sdo: indice de refracdo, massa especifica, pressdo de vapor, ponto
de congelamento e temperatura em um dado prato de controle, sendo
esta a mais comumente utilizada (KISTER, 1990).

A escolha dos pares varidveis manipuladas/controladas (MV-PV)
e da localizacdo das valvulas de controle deve ser realizada
considerando as possibilidades deixadas pelo controle de inventéario. A
estratégia mais comum para controlar a qualidade do produto de topo é
modular a vazdo de refluxo da coluna, enquanto que o controle de
composicdo do produto de fundo geralmente € realizado manipulando-se
a vazdo de vapor do refervedor (BRAVO, 2005).

2.4 MINIMIZAGAO DE TRANSIENTES

Na tentativa de minimizar o tempo de transicdo presente em
colunas de destilacdo, propde-se 0 uso de técnicas de controle adequadas
a dindmica do processo. Especificacfes de produtos mais rigidas e
maiores imposi¢fes no controle ambiental associados ao projeto de
unidades cada vez mais integradas passaram a exigir melhor
desempenho destes sistemas. Com isto cresceram, consideravelmente,
0s incentivos econdmicos ao desenvolvimento e aplicacdo de sistemas
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de controle de alto desempenho para plantas industriais
(MARANGONI, 2005).

Diversas técnicas de controle sdo empregadas, destacando-se 0
estudo de técnicas avancadas como o controle preditivo linear (MUSK
et al., 1991; TRENTACAPILLI et al., 1997; WILKINSON et al.,
1991), o controle preditivo baseado em modelo (ABOU-JEYAB,
GUPTA e GERVAIS, 2001; BRAVO, 2005; FILETI, CRUZ e
PEREIRA, 2000; SCHERER, 2009; PORFIRIO e ODLOAK, 2011), o
controle multivaridvel (O"CONNER, GRIMSTAD e MCKAY, 1991) e
o controle nédo linear (PRETT e MORARI, 1987).

Algumas estratégias avancadas de controle em destilagdo tém
sido estudadas e apresentadas na literatura com o objetivo de formular
algoritmos de otimizacdo e controle, buscando o melhor ajuste de
pardmetros, como volume de producdo, recuperacdo de produto e
melhora nos perfis transientes da coluna. Estes estudos enfocam,
principalmente, controle multivaridvel com restricdes (ANSARI e
GHAZZWI, 1999), modelagem neuro-fuzzy (WILSON e MARTINEZ,
1997; SALAHSHOOR e HAMZEHNEJAD, 2010) e redes neurais
(DUTTA e RHINEHART, 1999; PATIL e NIGAM, 20009).

Entretanto, estas estratégias buscam desenvolver algoritmos
avancados, abordando o controle do processo através de varidveis como
fluxo de vapor no refervedor, controle do destilado e da alimentag&o.
Este procedimento faz com que ocorra a propagacao da agédo de controle
por toda a coluna provocando um elevado tempo de transigdo para que
uma perturbagao seja minimizada.

O grande consumo energético associado as colunas de destilacdo
esta atraindo pesquisadores a buscarem novas configuragdes estruturais
para esta operagdo unitdria (WERLE, 2012). Dentre as novas
configuragBes propostas podem ser citadas a coluna de destilagdo com
recompressdo de vapor (DIEZ et al., 2009), a coluna multiplo efeito (DE
RIJKE, 2007; TSUN-JEN HO, 2010), a coluna de parede dividida
(DEJANOVIC et al., 2010; RONG, 2011), a coluna de destilagdo
diabatica (SALAMON et al., 2004; JANA, 2010), a coluna de destilacdo
com integracdo interna de energia (HO et al., 2009; PULIDO, 2011), a
coluna concéntrica (GOVIND, 1986; NAITO el al., 2000; PONCE,
2011) e a coluna multi-tubos (ASO et al., HORIUCHI et al., 2006).

Marangoni  (2005) propés a inclusdo de elementos de
aquecimento distribuidos nos estagios de equilibrio de uma coluna de
destilacdo, tornando as acdes de controle e as variaveis a serem
controladas mais préximas. Esta estratégia busca minimizar a variagéo
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do perfil de temperatura ao longo da coluna, com o objetivo principal de
reduzir o intervalo de transi¢do entre os estados estacionarios.

2.5 CONTROLE COM ACAO DISTRIBUIDA

O controle de colunas de destilacdo é normalmente realizado
centralizado na base e no topo. Buscando reduzir os custos energéticos
neste processo, Marangoni (2005) propds uma nova estratégia de
controle com acdo distribuida nos pratos, diferentemente dos métodos
convencionais normalmente utilizados, conforme representado na Figura
2.3.

Figura 2-3 Configuragdo de uma coluna hipotética (a) tipica; (b) com
aquecimento distribuido ao longo da coluna

Acgao de controle Acéao de controle
centralizada distribuida

Fonte: Marangoni, 2005

O método consiste no aquecimento local de pratos da coluna
através de resisténcias elétricas que tém o fornecimento de calor
controlado por meio de um variador de poténcia, com a finalidade de
controle do perfil de temperatura. A autora observou a minimizagéo dos
transientes ap6s o sistema ser perturbado, com reducdes de até 1 hora
para perturbacdes na corrente de alimentagdo, comparado com o
processo convencional.

Werle (2007) testou outras condi¢gBes de operacdo na mesma
coluna de destilacdo, visando, além da minimizacdo de transientes de
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operacdo, realizar uma avaliacdo do gasto energético do processo
utilizando a estratégia de controle distribuido. Novamente os resultados
obtidos foram positivos, viabilizando o processo.

Para a implementacdo da estratégia de controle distribuido,
inclui-se uma malha onde o perfil de temperatura da coluna é mantido
constante, através da acdo em alguns pontos intermediarios do
equipamento. Assim, quando a temperatura ao longo da coluna €
alterada devido a alguma perturbacéo, o variador de poténcia é acionado
e a poténcia dissipada pela resisténcia elétrica situada no prato €
ajustada de maneira a manter as temperaturas nos valores desejados
(WERLE, 2007).

Sendo assim, a utilizacdo de acdes de controle intermediarias em
colunas de destilagdo tem por objetivo a reducdo de transientes quando o
processo é perturbado, sem a necessidade de técnicas avancadas para o
ajuste do controle. Alguns estudos também vém sendo realizados
buscando comprovar a reducdo dos gastos energéticos quando utilizados
0s aquecimentos distribuidos.

2.6 SIMULAGAO DE PROCESSOS

A Engenharia de Processos pode ser considerada uma das
subdivisdes da Engenharia Quimica e compreende a concep¢do, 0
dimensionamento e a analise dos processos industriais. Os primeiros
livros tradicionais desta &rea s6 comegaram a ser publicados no final dos
anos 60, como é o caso de "Strategy of Process Egineering” (RUDD e
WATSON, 1968), que demonstrava estratégias de calculo, avaliacdo
econdmica e otimizacao de processos. A partir de entdo, novos materiais
comegaram a ser publicados, evoluindo gragas ao avango simultaneo dos
computadores, que substituiram os modelos empiricos por modelos
numéricos rigorosos. Atualmente, a simulacdo computacional de
processos é uma das ferramentas mais importantes tanto na fase de
projeto  (consolidagio  do  balango material e  energético,
dimensionamento de equipamentos e estudo de estratégias de controle),
como na fase de operagdo de unidades (otimizagdo da produgdo, estudo
de alternativas de matérias-primas entre outras analises) (TRINDADE,
2006).

A Engenharia de Controle é a area da Engenharia de Processos
gue busca manter as varidveis do processo em valores Otimos,
garantindo, por exemplo, a qualidade dos produtos e a reducdo dos
gastos de producgdo. Para isto, torna-se essencial a utilizagdo de modelos
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computacionais realistas que possibilitem a andlise de estabilidade,
robustez e desempenho dos sistemas de controle.

De acordo com Pegden (1991) “simulagdo é o processo de
projetar um modelo computacional de um sistema real e conduzir
experimentos com este modelo com o propdésito de entender seu
comportamento e/ou avaliar estratégias para sua operacao”.

Segundo Bravo (2005), as principais caracteristicas de
simuladores de processos sdo as seguintes:

i)comportamento dindmico: consideram a evolucéo temporal do
processo;

i) interativos: permitem que o usuério interaja em todo
momento com ele, como faria sobre o processo real;

iii) tempo Real: um segundo de simula¢do corresponde a
um segundo de evolugdo do processo real;

iv) perturbacbes e mau funcionamento: simula ruidos
provocados por perturbagbes do processo, assim como O mau
funcionamento nos dispositivos do processo.

Atualmente as simulagdes estdo sendo cada vez mais utilizadas
como uma técnica que permite a analistas dos mais diversos segmentos
(administradores, engenheiros, biélogos, técnicos em informatica, etc.),
encontrar solugdes, com a profundidade desejada, aos problemas com os
guais lidam diariamente.

Pode-se citar inlmeras outras vantagens na utilizacdo de um
simulador de processos:

i) 0 analista pode realizar estudos sobre o sistema sem que este
sofra qualquer perturbacdo, visto que é realizado no computador;

i) estudos podem ser realizados sobre sistemas que ainda
ndo existem;

iii) um Unico modelo pode ser utilizado inimeras vezes;

iv) 0 tempo pode ser controlado, de forma que o processo
possa ser mais bem estudado;

V) ndo apresenta risco de acidentes;

vi) reducdo de custos.

Neste contexto, o software Hysys® é um simulador que tem todas
as caracteristicas mencionadas anteriormente e que estd orientado a
processos quimicos.
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2.6.1 O software Hysys®

O software Aspen Hysys® é uma ferramenta de simulacdo de
processos que combina a operagdo no estado estaciondrio com o
dinamico no mesmo ambiente. E amplamente utilizado para projetos,
otimizag&o, planejamento empresarial e monitoramento de desempenho,
principalmente na area de petréleo e gas.

As operac@es unitarias sdo modulares, utilizam modelos rigorosos
e sdo combinadas com um algoritmo de solu¢do ndo-sequencial. Neste
algoritmo as informagdes sdo processadas e os resultados de alguns
célculos sdo automaticamente propagados no fluxograma para frente e
para tras (BRAVO, 2005).



Capitulo3- MATERIAIS E METODOS

Este capitulo apresentard a descricdo da unidade experimental
gue servira de base para a construcdo das simulacGes, focando em suas
caracteristicas estruturais e em suas malhas de controle. Também sera
mostrada a metodologia gara 0 desenvolvimento das simulagdes
utilizando o software Hysys".

3.1 DESCRICAO DA UNIDADE EXPERIMENTAL

A coluna de destilacdo piloto esta localizada no Laboratério de
Controle de Processos do Departamento de Engenharia Quimica e
Engenharia de Alimentos da Universidade Federal de Santa Catarina e
esté representada na Figura 3.1.

A unidade experimental consiste de um processo de destila¢do a
pratos em escala piloto, com flexibilidade em relacdo a futuras
alteracdes necessarias como, por exemplo, a realizacdo de experimentos
com misturas diferentes. Também foi construida utilizando os mesmos
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equipamentos e ferramentas de configuragio em software,
desenvolvidos para aplicacdo industrial.

A unidade de destilacdo foi projetada de forma modular (ago inox
304), cada modulo (com 0,15m de altura e 0,20m de didmetro) contém
um prato perfurado (didmetro de 0,006m). Na Figura 3.2 é mostrado o
prato perfurado, que apresenta valores de altura e comprimento do
vertedouro de 0,03 e 0,10m, respectivamente. A coluna é composta de
13 pratos, sendo a alimentagdo realizada no quarto prato.

Figura 3-2 Prato perfurado existente em cada mddulo

Fonte: Marangoni, 2005

Cada mddulo possui um orificio para medigdo de temperatura,
para a coleta de amostra e uma terceira para a adaptacdo do aquecimento
distribuido. Este Ultimo podera ser realizado através de serpentinas de
calor & base de vapor ou com resisténcias elétricas. Nos experimentos
realizados foram utilizadas resisténcias elétricas projetadas com
poténcia de 3,5 kW, como mostrado na Figura 3.3. Segundo Marangoni
(2005), este valor foi definido visando distribuir toda a carga térmica
necesséria na base da coluna nos pratos, baseados em simulagdes
preliminares.
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Figura 3-3 Vista superior dos modulos com detalhamento do prato (a) Com
resisténcia elétrica, (b) Convencional

Fonte: Marangoni, 2005

Dois trocadores de calor a placas séo utilizados na unidade piloto:
um como refervedor, fornecendo energia suficiente para vaporizar a
mistura acumulada na base da coluna (opera com até 10 bar de pressao e
temperatura maxima de 150 °C) e outro na corrente de alimentacgéo, para
garantir a temperatura da mesma. O vapor utilizado para alimentar os
trocadores de calor é proveniente de uma caldeira que fornece uma
pressdo de 7,5 kgf/cm? na linha, produzindo 100 kg/h de vapor.

Um condensador é utilizado para retirar calor no topo da coluna
e, consequentemente, produzir uma corrente liquida. Foi construido em
aco e utiliza 4gua como fluido refrigerante. O tanque acumulador é
acoplado logo na saida no condensador e recebe a fase liquida com o
objetivo de garantir a razdo de refluxo necessaria ao processo. Este foi
construido no mesmo material da coluna e possui as dimensdes de 0,20
m de diametro e 0,15 m de altura. O nivel de liquido acumulado neste
equipamento (assim como no estagio da base da coluna) é monitorado
através de um sensor diferencial de presséo.

O processo se torna continuo com a utilizacdo de um tanque
pulmdo, onde se armazena 600 L de mistura que recebe o produto de
topo e de fundo e é utilizado para prover a alimentagdo da coluna. A
unidade tem capacidade de processamento para 300 L/h de uma mistura
de etanol e agua em concentracdes que variam de 10 a 30 % em volume
de etanol.

A circulagdo dos fluidos no sistema € garantida por cinco bombas
hidraulicas. Duas delas pertencem ao sistema de resfriamento,
bombeando a &gua do tanque de resfriamento para a torre de
resfriamento e desta para o condensador. Outra bomba é responsavel por
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bombear o produto do tanque pulmdo para o trocador de calor da
alimentacdo e, consequentemente, para o interior da coluna. Da mesma
forma, uma bomba de mesma poténcia é responsavel pela retirada da
mistura no fundo da coluna. Parte desta é enviada para o refervedor, que
retorna a coluna vaporizada e outra parte é enviada para o tanque
pulmdo como produto de base. A Ultima bomba é responséavel pelo
refluxo, retirando o condensado do acumulador e transferindo-o para o
Gltimo prato no topo da coluna.

Sensores do tipo Pt-100 sfo utilizados para monitorar a
temperatura em todos os estagios de equilibrio, bem como nas correntes
de alimentacédo, produto de topo e produto de base. Sensores de pressao
manomeétrica na base e no topo também estdo instalados.

A configuracdo das malhas de controle implementadas na
unidade experimental foram definidas por Marangoni et al. (2004). As
malhas de controle estdo listadas abaixo e ilustradas na Figura 3.4.

1. Controle do nivel da base através do ajuste da corrente de
produto de fundo;

2. Controle do nivel do acumulador através da manipulagdo da
vazdo do destilado;

3. Controle da vazéo da alimentacdo através do ajuste da vazdo
desta corrente;

4. Controle da temperatura de alimentacdo através do ajuste
da vazdo de vapor no trocador de calor deste estagio;

5. Controle da temperatura do refluxo através da manipulagdo da
vazao de refluxo;

6. Controle da temperatura do refervedor através do ajuste da
vazdo de vapor no trocador de calor deste estagio.

7. Controle da temperatura dos estagios intermediarios da coluna
através da manipulacdo de um variador de poténcia acoplado a uma
resisténcia elétrica.
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Figura 3-4 llustracdo geral das malhas de controle implementadas
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Fonte: Marangoni, 2005

Todas estas malhas, com exce¢éo da temperatura da alimentacéo,
sdo instrumentadas em fieldbus, acrescidas da aquisicdo e indicacdo da
vazdo das correntes de base e topo e das pressGes nestes mesmos
estagios.

3.2 IMPLEMENTACAO DO MODELO

As simulagdes visam reproduzir a coluna de destilacdo piloto
situada no Laboratério de Controle de Processos, do Departamento de
Engenharia Quimica da Universidade Federal de Santa Catarina. Varios
experimentos ja foram realizados em estudos anteriores na planta, sendo
que os resultados auxiliardo na validagéo das simulagdes.

Inicialmente as simulacBes foram realizadas no modo estético,
sendo suas respostas validadas com resultados experimentais. Com o
modelo em estado estacionario é possivel o estudo do comportamento
do processo, determinando as regifes de operacdo. Na sequéncia, com o
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auxilio da ferramenta AD (assistente dinamico), 0 modelo dindmico €
desenvolvido com a adicdo de valvulas e controladores.

E importante ressaltar que o software Hysys® apresenta certas
limitagOes para a configuragdo e instrumentacdo dos processos. Muitas
vezes 0 modelo de coluna de destilacdo utilizada pelo software nao
permite todas as adaptacdes necessarias. Sendo assim, alguns elementos
da planta real sofreram modificacbes no modelo simulado, sem, no
entanto, interferir na validade das simulagdes:

i. utiliza-se um refervedor no lugar do trocador de calor utilizado
para fornecer calor na base da planta real;

ii. considera-se que o condensador faz o papel de condensador e
acumulador simultaneamente.

3.3 DESENVOLVIMENTO DO MODELO ESTATICO

Nesta secdo serdo apresentados os detalhes para a implementagéo

do modelo estatico da coluna de destilacdo, o qual servira de base para o
modelo dinamico. O desenvolvimento do modelo estatico deve seguir as
seguintes etapas:

1. selecdo dos componentes;

2. selegdo do modelo termodinamico a ser utilizado;

3. caracterizacdo da carga do sistema;

4. construcdo do fluxograma;

5. especificacdo dos graus de liberdade.

3.3.1  Selecdo dos Componentes
O primeiro passo foi adicionar os componentes que fazem parte

da mistura a ser destilada, neste caso, etanol e agua, conforme mostrado
na Figura 3.5.
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Figura 3-5 Selec&o de componentes — HYSYS®
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Esta mistura € a mesma utilizada nos experimentos e foi
escolhida em virtude do baixo custo e disponibilidade dos componentes,
além de sua baixa viscosidade e facilidade de limpeza.

3.3.2  Selecdo do modelo termodinamico

Na definicio do modelo das propriedades das substancias
envolvidas no estudo, especificou-se a natureza quimica dos
componentes da simulacdo. Para o caso estudado (mistura etanol/agua)
utilizou-se 0 método de célculo denominado UNIQUAC (Universal
Quase-Chemical Theory), que contém modelos termodinamicos
baseados no conceito de composicdo local aproximada e é indicado
processos nao-lineares. Para este passo utiliza-se a janela da Figura 3.6.

Figura 3-6 Selec&o do Modelo Termodinamico — HYSYS®
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3.3.3 Caracterizacdo da carga do sistema

Esta etapa consiste em definir as condigbes da corrente de
alimentacdo da coluna. Para a caracterizagdo da mistura é necessaria a
definicdo de quatro propriedades termodindmicas, conforme mostrado
na Tabela 1.

Tabela 1 Caracterizacdo da corrente de alimentacéo

Vazdo Ketanol Temperatura Pressdo
Volumétrica Volumétrico
0,300 m3/h 0,1 90,5 °C 105 kPa

Os valores utilizados sdo idénticos aos utilizados na realizacdo de
experimentos na planta piloto.

3.3.4 Construcéo do fluxograma

A montagem do fluxograma é realizada no PFD (ferramenta do
HYSYS® de construcdo primaria para instalacdo de fluidos e
operacdes). A partir da barra de objetos podem ser adicionadas todas as
correntes de matéria, energia e operacdes unitarias desejadas. Para o
caso em estudo sdo adicionadas a corrente de alimentacdo, a corrente de
calor no prato (aquecimento distribuido) e a coluna de destilacdo (que ja
compreende o refervedor, o condensador e suas respectivas correntes de
matéria e energia), como verificado na Figura 3.7.

, Figura 3-7 Visualizacdo do PFD - HYSYS®
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Também é necessaria a caracterizacdo da corrente de energia
responsavel pelo aquecimento distribuido. No aquecimento distribuido,
além do topo e da base, a coluna troca (recebe) calor através de uma
resisténcia elétrica. Esta resisténcia possui uma capacidade de 3,5 kW e,
para 0 caso em estudo, opera com 2,5 % de sua poténcia, ou seja 0,085
kW (aproximadamente 315kJ/h) e atua no segundo prato. A
caracterizacdo desta corrente de energia pode ser vista na Figura 3.8.

_Figura 3-8 Caracterizagéo da corrente de energia
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Na sequéncia é necessario fornecer varios parametros referentes a
coluna de destilacdo. Os valores fornecidos séo idénticos aos utilizados
na construgdo e operacdo da planta piloto real, os quais sdo apresentados
na Tabela 2.

Tabela 2 Especificagfes para a simulagdo no modo estatico

Numero de Pratos 13

Tipo do Prato Sieve (prato perfurado)
Diametro da Coluna 0,2m

Distancia entre os Pratos 0,15 m

Prato de Alimentacdo 5° Prato

Tipo de Condensador Total

Pressdo Refervedor 120 kPa

Pressdo Condensador 108 kPa

Volume do Refervedor 5x10° m?

Volume do Condensador 1,5x10° m3

A alimentacdo da planta real acontece no 4° prato. Devido a
caracteristicas do software, nas simulacdes o prato de alimentacédo
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precisa ser fixado como o 5° estagio para apresentar as mesmas
respostas dos experimentos. Isto ocorre pois o local exato da
alimentacdo na planta experimental difere do processo simulado.

3.3.5 Especificacdo dos graus de liberdade

Para tornar o modelo do sistema univoco em termos de condi¢Ges
operacionais, devem-se especificar os graus de liberdade do sistema. No
caso em estudo, é necessario fixar dois parametros da coluna de
destilacdo. Apds varios testes, os melhores resultados foram obtidos
com a fixagdo dos seguintes pardmetros, idénticos aos utilizados
experimentalmente:

e razdo de refluxo = R/D: 8,46;

¢ vazdo de Refluxo: 0,110 m3/h.

3.3.6 Validacdo da simulacdo em modo estatico
O modelo estatico é validado a partir da comparacdo dos
resultados experimentais e simulado para a coluna operando em modo

estacionario. Também é necessario configurar a eficiéncia de separagdo
dos estagios, conforme explicado na sequéncia.

3.3.6.1 Eficiéncia dos Pratos

Para se conseguir valores de composi¢do prdximos aos valores
obtidos experimentalmente, as eficiéncias de cada prato estdo
representadas na Tabela 3.

Tabela 3 Eficiéncia dos estagios

Sec¢do Eficiéncia Secdo Eficiéncia

Refervedor 1,0 Prato 8 0,3
Prato 1 0,2 Prato 9 0,3
Prato 2 0,2 Prato 10 0,3
Prato 3 0,2 Prato 11 0,3
Prato 4 0,2 Prato 12 0,3
Prato 5 0,2 Prato 13 0,3
Prato 6 0,2 Condensador 1,0
Prato 7 0,3
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Foram testados diferentes valores de eficiéncia dos pratos até se
obter os valores apresentados na tabela 3. Para isto, foram comparadas
as composicdes das correntes de saida de topo e de fundo da planta
experimental com os simulados, até ambos apresentarem valores
aproximados.

3.3.6.2 Correntes de topo e fundo
Os valores obtidos experimentalmente e através de simulacéo
para a corrente de fundo sdo ilustrados na Tabela 4, enquanto os dados

obtidos para a corrente de topo sdo apresentados na Tabela 5.

Tabela 4 Dados experimentais e simulados da corrente de fundo em estado
estacionario

Variavel Experimental Simulado
Vazdo Volumétrica 0,2855 m3/h 0,2855 m3/h
Ketanol VOlUMEétrico 0,06 0,05

Temperatura 94,0 °C 96,74 °C

Tabela 5 Dados experimentais e simulados da corrente de topo em estado
estaciondrio

Variavel Experimental Simulacéo
Vaz8o Volumétrica 0,0145 m3/h 0,0145 m3/h
Ketanol VOlUMEtrico 0,85 0,85

Temperatura 75,45 °C 74,45 °C

Pela andlise dos dados contidos nas tabelas 4 e 5, verifica-se que
as vazbes tanto de topo como de base obtidos na simulagdo s&o
exatamente iguais as obtidas experimentalmente. A composicdo do
produto de topo também apresenta 0 mesmo valor experimental e
simulado, enquanto a composi¢do do produto de base difere em menos
de 1 %. A temperatura da corrente de fundo apresenta valores diferentes,
muito provavelmente devido a diferenca do local de medicdo em cada
caso.

3.3.6.3 Perfil de Temperatura
Foram observadas algumas diferencas entre os perfis de

temperatura obtidos (experimental e simulado), como pode ser
observado na Figura 3.9.
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Figura 3-9 Perfis de temperatura obtidos experimentalmente e por simulacéo
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Na secdo de esgotamento o perfil de temperatura obtido
experimentalmente permanece praticamente constante ao longo dos
pratos em aproximadamente 95 °C, decrescendo para cerca de 90 °C no
prato 6. Através das simulacBes, o perfil de temperatura da se¢do de
esgotamento também mantém-se em torno de 95 °C, mas ao contrario
do resultado obtido experimentalmente, esse perfil ndo é constante,
variando de 95 °C no primeiro prato at¢ 93 °C no quinto prato,
decrescendo para cerca de 88 °C no prato 6. Na secdo de retificacdo os
dois perfis de temperatura, tanto experimental como simulado,
apresentam valores decrescentes de temperatura no intervalo 90-82 °C.

Pela anélise dos resultados simulados das tabelas 4 e 5, verifica-
se valores muito préximos nos obtidos experimentalmente para vazfes e
composicdes de saida da coluna. Por outro lado, o perfil de temperatura
apresentou um comportamento levemente diferente. Um dos possiveis
motivos pode ser a falta de precisdo dos sensores de temperatura do tipo
PT100 utilizados no experimento. Entretanto, o comportamento das
curvas simuladas é similar as experimentais, apresentando variacdes de
cerca de 3 °C, o que pode ser considerado um erro aceitavel, devido que
todos os efeitos experimentais sdo dificeis de serem reproduzidos
através de simuladores em sua totalidade.
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3.4 DESENVOLVIMENTO DO MODELO DINAMICO

A partir do modelo estatico do processo é possivel construir o
modelo dindmico. Para isto, é necessario adicionar outras variaveis e
operacdes que afetam a dindmica do processo, além de parametros
obtidos na simulacdo estética.

O assistente dinamico (Dynamic Assistant) pode ser utilizado
para modificar rapidamente o fluxograma em estado estacionario para
conseguir um conjunto correto de especificacdes de fluxo e pressdo. E
importante observar, entretanto, que nem todas as modificacdes
sugeridas pelo assistente resultam numa matriz de fluxo-pressao estavel
para o solver do Hysys®. O Assistente Dinamico (AD) recomenda um
conjunto de especificagdes que garantem que 0 caso ndo seja sobre-
especificado, sub-especificado ou singular. Pode ocorrer em alguns
casos que o AD recomende a insercdo de valvulas em algum terminal do
fluxograma. Em resumo: para assegurar que a correta especificacdo
pressdo-fluxo seja usada em modo dinamico, o assistente dimensiona
todos os dispositivos necessarios, que nao foram especificados
(BRAVO, 2005).

Alguns pardmetros sdo essenciais para os calculos no modo
dindmico e precisam ser dimensionados. No caso em estudo, hd a
necessidade de se definir os volumes de acumuladores (Ex: tanque
acumulador, holdup de base), coeficientes de fluxo de valvulas (Cv) e
dimensionamento dos pratos. Estas especificagbes podem ser
visualizadas nas Figuras 3.10, 3.11 e 3.12.

Figura 3-10 Definic&o de parametros de uma valvula - HYSYS®
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Figura 3-11 Especificacio de parametros da coluna— HYSYS®
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O AD também faz o teste do perfil de pressdo da secdo de pratos
e sugere a insercao de algumas valvulas no processo. Além disso, foram
inseridas duas bombas: uma na alimentagdo e outra na corrente de
refluxo que retorna para o topo da coluna.

3.5 MALHAS DE CONTROLE

As malhas de controle utilizadas na simula¢do buscam reproduzir
0 processo real da planta piloto, utilizando-se 0os mesmos pares de



31

variaveis controladas/manipuladas. Para o controle de inventario sdo
adicionadas as seguintes malhas de controle:

i. controle do nivel da base, ajustando a vazdo da corrente de
produto de fundo;

ii. controle do nivel do acumulador por meio da manipulacdo da
vazdo do produto de topo;

Para o controle de vazdo da corrente de alimentacdo também é
adicionada uma malha de controle.

iii. controle da vazdo da alimentacdo em func¢do do ajuste da vazéo
desta mesma corrente.

O proposito deste trabalho é estudar o comportamento de colunas
de destilacdo operando com aquecimento distribuido. Para isto, €
necessario inserir uma malha de controle de temperatura em um estagio
intermediario da coluna. Reproduzindo a planta real, o controlador é
adicionado ao segundo prato, embora simula¢des posteriores possam ser
testadas com controladores instalados em outros estagios da coluna.

iv. controle da temperatura do segundo prato da coluna por meio
do ajuste de calor fornecido no prato.

Para o controle de composicdo sera utilizada a estratégia R-V,
uma vez que € a mais utilizada atualmente e a que apresentou 0s
melhores resultados no estudo de Bravo, 2005.

v. controle da vazédo de refluxo em funcgéo do ajuste da vazao desta
mesma corrente;

vi. controle da composi¢do de destilado em fungdo do ajuste da
vazdo de refluxo;

vii. controle da temperatura do refervedor por meio do ajuste da
vazao de vapor no trocador de calor deste estégio.

E importante ressaltar que para o controle da composicio,
mediante o controlador de composicdo, considera-se uma estratégia em
cascata com o controlador da vazdo do refluxo.

Duas malhas de controle presentes na planta piloto foram
retiradas:

i. controle de Temperatura da Alimentacdo: sua funcdo na planta
piloto é regular a temperatura da corrente de alimentacdo. Nas
simulagBes ndo se faz necessaria, pois se pode regular a temperatura
diretamente na caracterizacdo desta corrente.

ii. controle de Temperatura do Ultimo Prato: o propésito desta
malha de controle é evitar grandes oscilagGes na composicdo do produto
de topo. No modelo simulado utiliza-se um controlador de composi¢do
de destilado, tornando o controle de temperatura do Gltimo estagio sem
utilidade.
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A sintonia dos controladores PID se realiza com a opcdo
Autotuner dos controladores do Hysys® e sua configuracéo é mostrada

na Figura 3.13.

Figura 3-13 Ajuste dos parametros dos controladores PID — HYSYS®
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Os valores definidos como Set Point foram determinados
mediante uma comparacdo entre o modelo estatico do processo
simulado e valores utilizados nos experimentos e podem ser verificados

na Tabela 6.

Tabela 6 Malhas de controle

Controlador | Variavel Variavel Set-Point

PID Controlada Manipulada

FIC-102 Vazao de | Vazdo de | 300L/h
Alimentacdo Alimentacdo

LIC-100 Nivel do | Vazéo de | 60%
Acumulador Destilado

LIC-101 Nivel do | Vazdo de Residuo | 35%
Refervedor

TIC-101 Temperatura  da | Qr 101°C
Base

TIC-R2 Temperatura  do | Q-100 98°C
Prato 2

FIC-100 Vazdo de Refluxo | Vazdo de Refluxo | Variavel

XIC-100 Composicdo  de | Vazdo de Refluxo | 0,85
Destilado
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Nas Figuras 3.14 e 3.15 é apresentada a visdo do modo PFD do
Hysys com a disposicdo de todas as correntes, operacfes unitérias e

malhas de controle.

Figura 3-14 Modo PFD Dinamico — Hysys®
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Finalizada a montagem do modelo dindmico, se faz necessario

realizar um teste nas simulages e a comprovacdo do desempenho das
malhas de controle, conforme descrito na se¢do de resultados e
discussao.
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3.6 DETERMINACAO DAS PERTURBAGOES E
ESTRATEGIAS DE CONTROLE

As perturbacdes foram realizadas na temperatura e vazdo da
corrente de alimentacdo, na forma de degraus positivos e negativos.
Quanto as estratégias de controle, foram realizados oito tipos de
simulac@es, conforme explicado na sequéncia:

1. controle convencional: ndo existe fornecimento extra
de calor a coluna de destilacdo, sendo o calor adicionado apenas na base
pelo refervedor;

2. estratégia convencional com aquecimento distribuido
constante: mantém-se a valvula de fornecimento de calor distribuido do
segundo estdgio no modo manual, operando com 40% de abertura de
valvula;

3. aquecimento distribuido com controle de temperatura
dos estagios: A valvula de fornecimento de calor distribuido opera no
modo automatico. A simulacéo é iniciada com a valvula operando com
40% de abertura e busca-se manter constante a temperatura do estagio,
manipulando-se a quantidade de calor fornecido. Séo realizados seis
tipos de simulagdo, com controle de temperatura dos pratos 2, 3, 4, 5, 8
e 13.

Para cada estratégia de controle foram aplicados quatro tipos de
perturbacéo, totalizando 32 simulagdes.

3.7 AVALIACAO DOS EFEITOS DAS PERTURBACOES

Foram utilizadas as simulagdes validadas da coluna de destilacéo
piloto situada no LCP/EQA/UFSC, no modo dindmico, para o estudo
comparativo de diferentes estratégias de controle utilizando o método de
aquecimento distribuido. Em cada simulagdo foram gerados gréficos
relativos as varidveis controladas e manipuladas das cinco principais
malhas de controle da coluna: temperatura da base, nivel da base, nivel
do acumulador, temperatura do estagio com aquecimento distribuido e
composicdo de destilado. Também foram gerados gréaficos do perfil de
temperatura ao longo da coluna. A partir destes dados foi possivel o
estudo do comportamento das variaveis e suas respectivas malhas de
controle frente & perturbacdes na corrente de alimentacéo.

Para cada perturbacdo na corrente de alimentacdo foram testadas
e comparadas as oito estratégias de controle descritas na se¢do 3.6. Em
cada malha de controle sdo avaliadas caracteristicas como atrasos,
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tempo de resposta e tempo necessario para retornar ao estado
estacionario.

Nem todos os gréaficos gerados nas simulagdes sdo apresentados
neste trabalho, visto que, em muitos casos, ndo se percebe diferenca no
comportamento das varidveis estudadas quando utilizadas diferentes
estratégias de controle. Como exemplo, podemos citar 0s controles de
temperatura do segundo e do terceiro prato que, em muitos casos,
apresentam comportamentos idénticos e os resultados de apenas um
deles é demonstrado no trabalho.

Antes de serem aplicadas as perturbagfes, foram ajustados 0s
pardmetros dos controladores PID em cada estratégia de controle sendo
utilizada a opgdo Autotuner do Hysys®.






Capitulo4- RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo serdo apresentados os resultados obtidos nas
simulagBes descritas no capitulo anterior. Inicialmente séo realizados
testes nas simulagcfes, por meio de perturbacBes na composicdo de
destilado, visando a comprovacdo do desempenho das malhas de
controle. O objetivo geral das simulagdes foi avaliar a reducdo de
transientes de operacdo apOs a realizacdo de perturbacdes na
temperatura e vazao da corrente de alimentacéo, buscando comprovar o
melhor desempenho do aquecimento distribuido frente ao aquecimento
convencional. Para isto, foram realizadas simula¢cdes com diferentes
configuragbes de aquecimento distribuido, buscando encontrar a
disposi¢do que resultasse no melhor controle.

4.1 MUDANGCAS NO SET-POINT DA COMPOSICAO DE
DESTILADO

Com a finalidade de testar as simulagdes, observar as variaveis
de interesse e testar a eficiéncia dos controladores, foram realizadas
simula¢Ges com mudancas no Set Point do controlador de composicéao
de destilado, como ilustrado na Figura 4.1. Aplicaram-se degraus de, no
maximo, 1 unidade (1 % em volume de etanol). Degraus maiores foram
testados, mas devido as altas ndo linearidades do processo, ocorria
saturagdo dos atuadores.

Figura 4-1 Resposta ao degrau na composi¢édo de destilado
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O tempo de estabelecimento da composicdo €, em média, de 60
minutos, embora varie de acordo com a intensidade do degrau aplicado.
O degrau unitario negativo aplicado no instante t=140 minutos é o que
resultou em um transiente e em um sobressinal maiores, cerca de 60
minutos e 40 % do valor do degrau, respectivamente. Esta assimetria nas
respostas do sistema demonstra a alta ndo linearidade do processo.

O comportamento da valvula da vazdo de refluxo pode ser
observado na Figura 4.2. As respostas sao coerentes, com abertura da
valvula para aumentos no valor de referéncia da composicdo de
destilado e fechamento para a diminuicdo no set point. Em todos os
casos a vazdo se estabiliza.

Figura 4-2 Variacao na abertura de valvula refluxo
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As variacOes no nivel da base sdo minimas apdés as perturbagdes
na composi¢do do destilado (cerca de 0,1 %), conforme esperado e
discutido & bastante tempo na literatura. De qualquer forma, o
comportamento desta varidvel é bastante coerente e o controlador age
rapidamente para rejeitar a perturbacdo. Um aumento na composi¢do de
destilado provoca a elevagdo da vazdo de refluxo e, com uma vazdo
maior de liquido no interior da coluna, o nivel da base tende a aumentar.
Para manter o nivel no valor desejado, o controlador provoca um
aumento na vazdo de produto de base. Para degraus negativos no SP de
composicdo de destilado, o sistema responde de forma inversa. O



39

comportamento dessa malha de controle pode ser visto nas Figuras 4.3 e
4.4,

Figura 4-3 Controle de nivel da base
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A modificacdo na vazdo de refluxo causa uma mudanga no nivel
do acumulador e, consequentemente, na vazao do destilado. Em caso de
degrau positivo no SP do controlador de composi¢do do destilado, a
vazdo de refluxo tende a aumentar, diminuindo o nivel do tanque
acumulador. Para manter este nivel constante é necessaria a diminuicdo
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da vazdo de

destilado. Para um degrau negativo no set point da

composicdo de destilado a resposta é inversa, como pode ser visto nas
Figuras 4.5 e 4.6 a seguir.
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Figura 4-5 Controle de nivel do condensador

—PV

=T v U

0

T T T T T T T T T T T Y
25 50 75 100 125 150 175 200 225 250 275 300
Tempo (min)

Figura 4-6 Variacao na abertura de valvula de produto de topo
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As mudancas no Set Point da composicdo de destilado pouco
interferem na temperatura da base da coluna, como pode ser observado

na Figura 4.7.

Isto ocorre porque o volume de liquido é rapidamente
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corrigido pela malha do nivel e, como a dindmica da temperatura da
base é mais lenta, esta malha é pouco influenciada pelo aumento da
vazdo de refluxo. Ao aumentar-se a vazao de refluxo tende a diminuir o
perfil de temperatura da coluna e, consequentemente, a temperatura da
base. Para decréscimos na vazdo de refluxo a temperatura tende a
aumentar. Em todos os casos o controle rejeita a perturbacdo em poucos
minutos variando a quantidade de calor fornecido no refervedor. A
Figura 4.8 apresenta a variagdo na abertura de valvula de fornecimento
de calor na base da coluna.

Figura 4-7 Controle de temperatura da base
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Figura 4-8 Abertura de valvula de fornecimento de calor na base
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Na sequéncia verifica-se, por meio das Figuras 4.9 e 4.10, o
comportamento da malha de controle de temperatura do segundo prato,
onde verifica--se que a perturbagdo pouco interfere na temperatura e €
rapidamente rejeitada pela variagdo do fornecimento de calor
distribuido.

Figura 4-9 Controle de temperatura do segundo prato
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Figura 4-10 Calor fornecido ao segundo prato
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O software Hysys® se mostrou bastante adequado para o
desenvolvimento do modelo simulado da coluna de destilagdo piloto
situada no EQA/UFSC. Algumas adaptagdes e consideracfes precisaram
ser realizadas, mas os resultados finais foram bastante aceitaveis, com
comportamento muito similar com a planta real. As malhas de controle e
0s parametros dos controladores PIDs foram estudados exaustivamente
até apresentarem seus melhores resultados.

4.2 DEGRAU  NEGATIVO NA TEMPERATURA DE
ALIMENTACAO

A primeira perturbacdo realizada na temperatura da alimentacéo
para aplicacdo das abordagens de controle foi um degrau negativo de 8
°C, 10 minutos ap0s o inicio da simulagdo. Desta forma a temperatura da
alimentacdo caiu de 90 para 82 °C.

As condigBes iniciais da corrente de alimentagdo foram as
mesmas utilizadas na maioria dos experimentos e na validacdo das
simulac@es, conforme apresentado na Tabela 7.

Tabela 7 Caracterizagdo da corrente de alimentagdo

Vazdo Ketanol Temperatura Pressdo
Volumétrica volumétrico
0,300 m3/h 0,1% 90°C 106 kPa

A seguir sdo mostrados os resultados e as andlises comparativas
entre as malhas de controle de cada estratégia estudada. Ao todo foram
analisadas cinco malhas de controle e o perfil de temperatura ao longo
da coluna. Os graficos mostram o comportamento das variaveis
controladas e manipuladas com o transcorrer do tempo e visa determinar
qual dos métodos adotados é mais eficiente na rejeicdo de perturbacdes.

4.2.1 Perfil de temperatura

Apds a perturbacdo negativa na temperatura da corrente de
alimentacdo, o perfil de temperatura dos estagios da coluna tende a
decrescer. O comportamento das secOes de retificacdo e de esgotamento
sdo diferentes e, portanto, serdo estudados separadamente.
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4.2.1.1 Sec&o de esgotamento

Como a corrente de alimentacdo é 100% subresfriada, 0s maiores
gradientes de temperatura sdo percebidos na secdo de esgotamento. Os
dois primeiros casos (controle convencional e aquecimento distribuido
constante no segundo prato, respectivamente)  apresentam
comportamentos  praticamente  idénticos, com decréscimo de
temperatura em todos os estdgios, diferindo apenas nas maiores
temperaturas no segundo caso, como pode ser observado nas Figuras
411e4.12.

Um comportamento semelhante € percebido quando o controle de
temperatura € acionado em qualquer um dos estagios da secdo de
retificacdo, como ilustrado pela estratégia de controle de temperatura do
oitavo prato na Figura 4.13, pois estes controles pouco interferem nas
temperaturas da secdo de esgotamento. Em outras palavras, o
aquecimento na segdo de retificacdo conduz a maior vaporizacdo que,
primeiramente deve ser condensada e, somente na sequéncia, ir4 atuar
nos pratos da secdo de esgotamento. Devido a esta dindmica lenta, o
refervedor ja tera atuado para rejeitar a perturbacéo.

Figura 4-11 Perfil de temperatura - Se¢éo de esgotamento - Controle
convencional
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Figura 4-12 Perfil de temperatura - Sec¢éo de esgotamento - Aquecimento
constante do prato 2
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Figura 4-13 Perfil de temperatura - Segdo de esgotamento - Controle de
temperatura do prato 8
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Ao aplicar-se o controle de temperatura nos estagios da secdo de
esgotamento, observa-se a manutencdo do perfil de temperatura do
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estagio controlado e de todos os estagios abaixo dele, como mostrado
nas Figuras 4.14, 4.15 e 4.16

Figura 4-14 Perfil de temperatura - Se¢éo de esgotamento - Controle de
temperatura do prato 2

9854
$ 980 L
[
2 1 — Prato 1
5 97,54 —— Prato 2
s ! Prato 3
B
P . Prato 4

97,0 -

96,5 -

96,0 ————————T——

Tempo (min)

Figura 4-15 Perfil de temperatura - Se¢do de esgotamento - Controle de
temperatura do prato 3
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Figura 4-16 Perfil de temperatura - Secdo de esgotamento - Controle de
temperatura do prato 4
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O controle de temperatura localizado no prato de alimentacédo
(Prato 4) se mostra bastante Util na rejeicdo da perturbacio realizada na
temperatura da alimentagdo. O fornecimento de calor distribuido nesse
estagio é responsavel pela manutencdo do perfil de temperatura em toda
secdo de esgotamento, minimizando os efeitos da perturbagdo. Os perfis
de temperatura obtidos ao se controlar os estagios 5 e 11 da coluna
apresentaram comportamento muito semelhante ao mostrado na Figura
4.13.

4.2.1.2 Secdo de retificacdo

O perfil de temperatura da se¢do de retificacdo é menos afetado
gue a secdo de esgotamento, visto que a alimentacdo é totalmente
liquida, e também tende a sofrer um decréscimo apds a realizacdo da
perturbacdo. Este comportamento pode ser verificado na Figura 4.17,
que ilustra o perfil de temperatura da se¢éo de retificagdo para o caso de
controle convencional, sendo praticamente idéntico ao perfil encontrado
na estratégia de controle com agquecimento constante no segundo prato.
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Figura 4-17 Perfil de temperatura - Secéo de retificagdo - Controle convencional
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Com o controle de temperatura do segundo prato ativado,
mostrado na Figura 4.18, também é observado um decréscimo no perfil
de temperatura da secdo de retificagdo embora com uma intensidade
menor (cerca de 0,1°C). Na Figura 4.19, pode ser observado que, ao ser
ativado o controle de temperatura do prato de alimentacdo (quarto
prato), o perfil de temperatura sofre uma leve queda mas logo retorna ao
valor inicial em todos o0s estagios.

Figura 4-18 Perfil de temperatura - Secgéo de retificacdo - Controle prato 2
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Figura 4-19 Perfil de temperatura - Secéo de retificagdo - Controle prato 4
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Ao ser controlada a temperatura de algum estagio da secdo de
retificacdo, o perfil também tende a sofrer um decréscimo em relagéo ao
valor de referéncia, como ilustrado pelo controle de temperatura do
oitavo prato na Figura 4.20. Entretanto, pode-se perceber que, apds um
certo periodo, ocorre um aumento na temperatura dos estagios abaixo do
prato controlado, em relacdo ao valor anterior a perturbacdo. Isto
acontece porque o acionamento de calor distribuido provoca uma queda
na vazdo interna de liquido abaixo desse estagio, em funcdo do aumento
da taxa de vaporizagdo causada pela maior dissipagéo de calor no prato.

Figura 4-20 Perfil de temperatura - Secéo de retificacdo - Controle prato 8
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O controle de temperatura do prato de alimentagdo é o Gnico que
consegue manter os perfis de temperatura, tanto da secdo de retificacdo
como de esgotamento, nos mesmos valores anteriores a perturbacdo.
Também foi possivel perceber que, quanto mais préximo ao prato de
alimentacdo estiver o controle de aquecimento distribuido, menor a
variacdo no perfil de temperatura ao longo da coluna.

4.2.2 Malha de controle temperatura - Aquecimento distribuido
(detalhamento dos pratos 2, 4 e 8)

As duas primeiras estratégias de controle estudadas ndo
apresentam controle de temperatura de nenhum estagio intermediario da
coluna, visto que a valvula de fornecimento de calor distribuido opera
em modo manual com 0 e 40 % de abertura, respectivamente.

Os demais casos apresentam controle de temperatura do estagio
gue recebe 0 aquecimento distribuido, com um fornecimento maximo de
calor de 5 kW. Na Figura 4.21 é mostrada a temperatura do segundo
prato e ilustra como se comporta o prato controlado quando situado na
secdo de esgotamento. Apds um leve decréscimo, a temperatura retorna
ao valor do Set Point muito rapidamente (cerca de 2 minutos), sendo que
para tal, foi necessario um acréscimo no calor fornecido ao prato de
aproximadamente 3 kW, conforme Figura 4.22.

Figura 4-21 Temperatura do segundo prato - Controle de temperatura do prato 2
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Figura 4-22 Calor fornecido ao prato 2 - Controle de temperatura do prato 2
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O quarto prato € o que apresenta a maior reducéo na temperatura
antes de retornar ao valor do Set-Point (cerca de 0,3 °C), pois é o que
recebe a perturbagdo na alimentagdo diretamente, como ilustrado na
Figura 4.23. A vélvula de fornecimento de calor precisa atuar mais
rapidamente e seu comportamento pode ser observado na Figura 4.24.

Figura 4-23 Temperatura do quarto prato - Controle de temperatura do prato 4
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Figura 4-24 Calor fornecido ao prato 4 - Controle de temperatura do prato 4
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A secdo de retificacdo apresenta uma maior dificuldade no
controle da temperatura dos estagios e estd representado nas Figuras
4.25 e 4.26, por meio do controle de temperatura do oitavo prato. O pior
desempenho esta relacionado ao fato da alimentacéo ser liquida, fazendo
com que a perturbacdo seja percebida com atraso nestes pratos (cerca de
0,1 minutos), tornando seu controle mais lento (aproximadamente 3
minutos) e com uma queda de até 0,15 °C na temperatura.

Figura 4-25 Temperatura do oitavo prato - Aquecimento distribuido prato 8
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Figura 4-26 Calor fornecido ao prato 8 - Controle de temperatura do prato 8
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Em todos os casos as temperaturas dos estagios controlados
retornaram ao valor inicial rapidamente. Entretanto, o controle de
temperatura do prato de alimentacdo ou dos estidgios da secdo de
esgotamento sdo mais efetivos, pois atuam diretamente no local onde a
perturbacdo é mais rapidamente percebida.

4.2.3 Malha de controle de temperatura da base

A temperatura da base tende a diminuir apés a aplicacdo do
degrau negativo na temperatura de alimentacdo. Nos casos de controle
convencional e aquecimento constante, mostrados nas Figura 4.27, a
temperatura da base apresenta um comportamento similar. Isto ocorre
porque a base ndo sente o efeito do fornecimento de calor no prato 2,
pois o efeito é a vaporizacdo da mistura no estagio e 0 aumento da vazéo
de vapor no interior da coluna.

No caso de aquecimento distribuido, a temperatura sofreu um
decréscimo de aproximadamente 0,18° C, enquanto no controle
convencional é observado um decaimento de 0,17° C. Em ambos os
casos a temperatura retorna ao valor do set-point (101 °C) em cerca de 5
minutos.
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Figura 4-27 Temperatura da base - Controle convencional e aquecimento
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Com o controle de temperatura do segundo prato, a temperatura
da base apresenta maior oscilacdo, mas menor overshoot ( 0,1 °C) e
tempo transiente (cerca de 3 minutos), como pode ser visto na
comparagdo entre controle convencional e controle de temperatura do
prato 2, na Figura 4.28. O controle de temperatura do terceiro prato
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apresenta um comportamento muito semelhante ao do segundo prato.

Figura 4-28 Temperatura da base - Controle convencional e controle de
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Ao aplicar-se o aquecimento distribuido na secdo de retificagdo
(ilustrado pelo prato 8), percebe-se um comportamento mais oscilatorio,
um maior overshoot (-0,14 °C) e um tempo transiente igual (3 minutos),
guando comparado ao controle de temperatura do segundo prato,
conforme mostrado na Figura 4.29. Os resultados mostram que, quanto
mais proximo ao prato de alimentacédo estiver o controle de temperatura,
mais rapidamente a temperatura da base retorna ao valor do set point.

Figura 4-29 Temperatura da base - Controle de temperatura dos pratos 2 e 8
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Figura 4-30 Temperatura da base - Controle de temperatura dos pratos 2 e 4
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O melhor resultado é encontrado ao controlar-se a temperatura do
prato de alimentacdo. Na Figura 4.30 é mostrado que, quando
comparado a controle de temperatura do segundo prato, esta estratégia
apresenta menores oscilagdes e overshoot (0,08 °C), e um transiente de
cerca de dois minutos.

Na Figura 4.31 sdo mostradas as quantidades de calor adicionadas
pelo refervedor nos casos onde o calor distribuido fornecido é nulo ou
constante. Em ambos os casos é observado um comportamento similar,
com um aumento da quantidade de calor fornecido na base para
compensar a queda na temperatura de alimentacdo. A diferenca de 2kW
no calor fornecido pelo refervedor entre as duas estratégias corresponde
exatamente ao calor fornecido no segundo prato pelo aquecimento
distribuido.

Figura 4-31 Calor fornecido pelo refervedor - Controle convencional e
aguecimento constante do prato 2
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Um comportamento similar ao controle convencional acontece
guando o aquecimento distribuido com controle de temperatura é
aplicado nos estagios da secdo de retificacdo, pois 0 aquecimento
distribuido pouco interfere na rejeicao da perturbacéo aplicada, visto que
a alimentacéo é totalmente liquida. Na Figura 4.32 pode ser observada a
quantidade de calor fornecida na base em caso de aquecimento do oitavo
prato antes e ap0s a perturbacdo na temperatura de alimentagdo. No
mesmo grafico é mostrado o calor adicionado diretamente no prato 8,
onde é observado que apenas 0,5 kW sdo oriundos do aquecimento
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distribuido (além dos 2 kW fornecidos desde antes da perturbacao) e,
consequentemente, a maior parte do calor € adicionado pelo refervedor.

Figura 4-32 Calor adicionado na coluna - Controle de temperatura do prato 8
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Quando o aquecimento distribuido é instalado na se¢do de
esgotamento ou no prato de alimentacdo (Figura 4.33), o calor fornecido
pela base aumenta e rapidamente retorna ao valor inicial. Isto ocorre
porque o0 aquecimento distribuido é responsavel, quase que
completamente, pela rejeicdo da perturbagdo (conforme mostrado
anteriormente nas Figuras 4.22 e 4.24).

Figura 4-33 Calor fornecido na base - Controle de temperatura pratos 2 e 4
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Também é importante observar que, quanto mais proximo do
prato de alimentacdo estiver a fonte de calor, menor é a quantidade de
energia fornecida pelo refervedor.

4.2.4 Malha de controle de nivel da base

O degrau negativo na temperatura da corrente de alimentacéo
provoca um aumento no nivel da base, pois eleva a vazdo de liquido no
interior da coluna. Todas as simulacBes apresentaram resultados
semelhantes, concluindo-se que as estratégias de controle utilizadas
pouco afetam no controle do nivel da base em caso de perturbacGes na
temperatura da alimentacdo. Nas Figuras 4.34 e 4.35 sdo mostradas a
variacdo do nivel da base e o desempenho da valvula de vazdo de
produto de base obtidos para o controle convencional.

Figura 4-34 Nivel da base - Controle convencional
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Figura 4-35 Abertura de valvula vazéo de base - Controle convencional
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As demais estratégias de controle apresentam resultados muit
parecidos aos mostrados nas Figuras 4.34 e 4.35, com variagdes
méaximas de 0,06 % no nivel e transientes menores que 1 minuto.

425 Malha de controle de nivel do acumulador

O degrau negativo na temperatura da corrente de alimentagéo
provoca um aumento na composicdo de etanol no produto de topo
(como pode ser observado na secdo 4.2.6, na analise da malha de
controle de composi¢do de destilado), acarretando na diminui¢do da
vazdo de refluxo e, consequentemente, 0 aumento no nivel do tanque
acumulador.

O nivel do acumulador apresenta 0 mesmo comportamento nos
casos de controle convencional e com aquecimento constante no
segundo prato e estd ilustrado na Figura 4.36. O nivel atinge um
méaximo de 60,5 % e retorna ao valor inicial ap6s cerca de 12 minutos,
com aumento na vazdo de destilado, como representado na Figura 4.37,
onde também pode ser observado que o controle convencional conduz a
uma maior vazdo do produto de base, quando comparado ao
aquecimento constante do segundo prato.
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Figura 4-36 Nivel acumulador - Controle convencional e aquecimento constante

do prato 2
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Figura 4-37 Abertura de valvula vazao de topo - Controle convencional e
aguecimento constante do prato 2
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Ao aplicar-se o0 aquecimento distribuido com o controle de
temperatura em qualquer estagio da se¢do de esgotamento nota-se uma
melhora no controle do nivel do acumulador, em comparacdo ao
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controle convencional, conforme observado por meio da Figura 4.38. A
variacdo no nivel apresenta valores menores que 0,20 % e o valor do
Set-Point ¢é alcangado apds 7 minutos. Também pode ser observado, na
Figura 4.39, um menor esfor¢o da valvula quando utilizado o controle
de temperatura do terceiro prato em relagdo ao controle convencional.

Figura 4-38 Nivel acumulador: controle convencional e temperatura do prato 3
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Figura 4-39 Abertura valvula: controle convencional e temperatura do prato 3
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A estratégia de controle com aquecimento distribuido no prato de
alimentacdo é ilustrada na Figura 4.40, onde observa-se claramente uma
melhora no controle de nivel do acumulador em comparagédo ao controle
de temperatura do prato da secdo de esgotamento. Apesar de o tempo
transiente continuar em 7 minutos, pode-se observar um overshoot
menor que 0,1 %. Na Figura 4.41 pode ser visto um menor esfor¢o da
valvula de controle quando utilizado o controle de temperatura no quarto
prato, em comparacao ao controle de temperatura do prato 3.

Figura 4-40 Nivel acumulador - Controle de temperatura dos pratos 3 e 4
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Figura 4-41 Abertura de valvula - Controle de temperatura dos pratos 3 e 4
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A utilizacdo do controle de temperatura em um estagio da secdo
de retificacdo é exemplificado pelo décimo primeiro prato nas Figuras
4.42 e 4.43. Observa-se uma rejei¢do da perturbagdo bastante lenta, com
um transiente de mais de 20 minutos e um overshoot de 0,17 %. Na
Figura 4.43 pode-se perceber que a valvula de vaz&o de destilado é mais
exigida que nos demais casos com aquecimento distribuido, s6
estabilizando a partir do instante 32 minutos.

Figura 4-42 Nivel acumulador - Controle de temperatura dos Pratos 4 e 11
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Figura 4-43 Abertura de valvula - Controle de temperatura dos pratos 4 e 11
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O comportamento percebido na Figura 4.43 ocorre devido ao
aumento de vazdo de vapor na secdo de retificacdo que o aguecimento
distribuido provoca. Conseqlientemente o nivel do tanque acumulador
também aumenta, sendo necessaria a abertura da valvula de produto de
topo para manté-lo no valor desejado.

A estratégia de controle que apresentou 0 melhor desempenho na
manutencdo do nivel do acumulador foi o controle de temperatura do
prato de alimentacdo. O controle de temperatura dos estagios acima do
prato de alimentacdo além de exigirem um maior esforco da valvula de
controle, influenciam demasiadamente no controle de composi¢do de
destilado como pode ser visto na Secdo 5.2.1.6, prejudicando seu
desempenho.

4.26 Controle de Composicao de Destilado

A diminuicdo na temperatura da corrente de alimentagdo provoca
uma reducdo no perfil de temperatura interna da coluna, acarretando na
diminuicdo da vaz&o de vapor e, consequentemente, 0 aumento da vazdo
de liquido interno. Além disto, a maior parte da fase vapor que, devido a
diminuicdo de energia fornecida, passa para a fase liquida, é composta
pela substancia menos volatil. Sendo assim, a perturbacdo provoca um
aumento na composicao do produto de topo, como visto na Figura 4.44

Figura 4-44 Composicao do destilado - Controle convencional e aquecimento
constante do prato 2
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O comportamento da composicdo de destilado nos casos de
controle convencional e aquecimento constante do segundo prato é
idéntico e as respectivas curvas se sobrepdem, conforme mostrado na
Figura 4.44, atingindo um valor maximo de 85,02% em volume de
etanol e apresentando um transiente de aproximadamente 60 minutos.
Como pode ser observado na Figura 4.45, quando se aciona o controle
de temperatura do segundo prato, o controle de composicdo apresenta
uma leve melhora em relacdo ao controle convencional, com reducéo do
overshoot para 0,01 % e passando a ter um transiente de
aproximadamente 57 minutos.

Figura 4-45 Composicéao do destilado - Controle convencional e controle de
temperatura do prato 2
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Ao serem acionados os controles de temperatura da se¢do de
retificacdo, como pode ser visto na Figura 4.46, percebe-se um
desempenho inferior no controle de composicdo a medida que o controle
de temperatura é instalado nos estadgios mais altos da coluna (melhor
desempenho no quinto estagio, com overshoot de 0,01 % e transiente de
41 minutos, em comparacdo ao décimo primeiro estagio, que apresenta
um overshoot de 0,06 % e 80 minutos de tempo transiente). Isto ocorre
devido a interacdo entre a malha de controle de composicao de destilado
e a malha de controle de temperatura do estagio préximo ao topo da
coluna.
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Figura 4-46 Composicéao do destilado - Controle temperatura dos pratos 5 e 11
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Os melhores desempenhos no controle de composi¢do de
destilado ocorrem ao serem acionados os controles de temperatura no
terceiro e quarto estagios. Em ambos os casos, 0 composi¢do permanece
praticamente constante durante todo o processo (o overshoot é menor
gue 0,1 %), como ilustrado na Figura 4.47.

Figura 4-47 Composicao do destilado - Controle de temperatura dos pratos 3 e 4

0,8510
0,8508 -

0,8506 +

— Controle T prato 4

0,8504
rrrrrrrr Controle T prato 3

0,8502 +

0,8500 4————~—— e o

0,8498 -

Fracdo vlumétrica (Etanol)

0,8496 —
0,8494 +

0,8492 -

0,8490 T T T T T T T T T T T T T 1
O 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70

Tempo (min)



67

O controle de temperatura dos estadgios proximos ao prato de
alimentacdo da coluna é responsavel por uma rejeicdo muito rapida a
perturbacdo na temperatura de alimentagdo. A manutencdo do perfil de
temperatura ao longo de toda coluna nestes casos é fundamental para o
rapido controle da composi¢do do destilado, uma vez que a perturbagdo
praticamente néo é percebida no topo da coluna

43 DEGRAU POSITIVO - TEMPERATURA DE ALIMENTAGCAO

Um degrau positivo de 4 °C foi aplicado na temperatura de
alimentacdo da coluna. Desta forma, a temperatura aumentou de 90 para
em torno de 94 °C. Foram escolhidos esses valores pois nos testes
experimentais a temperatura de alimentacdo era controlada em 90 °C,
variando em alguns casos entre 82 e 94°C. As condicBes iniciais da
corrente de alimentacdo sdo as mesmas apresentadas anteriormente na
Tabela 7.

Foi necessario reajustar a pressdo da corrente de alimentacdo de
101 para 106 kPa, para evitar a vaporizagdo da corrente e,
consequentemente, a cavitacdo da bomba de alimentacdo. Outro
procedimento padrdo é o ajuste dos parametros dos controladores PID
em cada estratégia de controle antes de serem iniciadas as simulagdes.

43.1 Anélise dos Dados

Os resultados obtidos para a perturbacdo positiva na temperatura
de alimentacdo levam a conclusdes idénticas as obtidos nas simulagdes
onde foram realizadas perturbacdes negativas na mesma corrente.
Obviamente, devido as perturbagdes serem de mddulo e amplitudes
diferentes, as variaveis em estudo apresentam comportamentos inversos
e com diferentes variacGes. Para ilustrar este fato, serd mostrado por
meio das Figuras 4.48 e 4.49, o comportamento da malha de controle de
composicdo de destilado frente aos dois tipos de perturbacéo.

Na Figura 4.48 sdo mostradas as varia¢fes da composicdo de
etanol no produto de topo utilizando controle convencional, frente a uma
perturbacdo negativa de 8 °C e, no segundo caso, frente a uma
perturbacdo positiva de 4 °C na temperatura de alimentacdo. No caso da
perturbacdo negativa, € observado que a composicao atinge um maximo
de aproximadamente 85,02% em volume de etanol e apresenta um
transiente de 60 minutos, engquanto que, para a perturbacdo positiva a
composic¢do atinge um minimo de 84,99 % em volume de etanol e
retorna ao valor do set point ap6s cerca de 52 minutos.
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Figura 4-48 Composigdo de destilado - Controle convencional -
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O comportamento inverso dos dois casos é consequéncia das duas
perturbacGes também serem inversas (degraus negativo e positivo na
temperatura de alimentacdo), enquanto que as diferencas nos pontos de
méaxima e minima composicdo e de tempo transiente sdo consequéncias
das perturbagdes aplicadas serem de intensidades diferentes (-8 °C no
primeiro caso e +4 °C no segundo caso). O mesmo padrdo de
comportamento é observado quando os aquecimentos distribuidos sdo
acionados, conforme mostrado na Figura 4.49.

Figura 4-49 Composicdo de destilado - Controle de temperatura do prato 8
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O mesmo padrdo de comportamento mostrado na malha de
controle de composicdo de produto de topo é observado em todas as
outras malhas de controle estudadas neste trabalho. Em todos os casos,
dependendo se as perturbagdes sdo positivas ou negativas na
temperatura de alimentacéo, as variaveis controladas e manipuladas de
todas as malhas de controle apresentam comportamentos inversos.
Sendo assim, os graficos referentes ao comportamento das variaveis
guando realizada uma perturbacdo positiva na temperatura de
alimentacdo ndo serdo apresentados neste trabalho. Em outras palavras,
0 estudo do comportamento das variaveis frente a um Gnico tipo de
perturbacdo na temperatura de alimentacdo ja é suficiente para a
determinacédo de qual € a melhor estratégia de controle a ser utilizada.

4.4 CONCNLUS()ES - PERTURBAGCAO NA TEMPERATURA DE
ALIMENTACAO

Apos a realizacdo das simulacdes testando diferentes estratégias
de controle frente a perturbagBes na temperatura da corrente de
alimentacdo, verificou-se o melhor desempenho dos métodos de
controle com aquecimento distribuido em relacdo ao controle
convencional. Ao serem testadas diferentes configuracdes de
aquecimento distribuido, foi constatado que o controle de temperatura
do prato de alimentacdo é o que apresenta os melhores resultados na
rejeicdo de perturbagdes, como pode ser visto na Tabela 8.

Tabela 8 Configuragdes de aquecimento distribuido com melhores desempenhos
frente a perturbacgdes na temperatura da corrente de alimentacéo

Malha de Controle Melhor Configuracéo
Temperatura da Base Controle de Temperatura do Prato 4
Nivel da Base Todas as estratégias
Nivel do Acumulador Controle de Temperatura do Prato 4
Composicao de Controle de Temperatura dos Pratos 3 ou 4
Destilado

O melhor desempenho do controle de temperatura do quarto prato
parece bastante 6bvio, visto que este estagio é o primeiro a perceber a
perturbacdo e, consequentemente, o controle ird comecar a agir mais
rapidamente, mantendo os pratos abaixo sem sentirem a perturbacéo. O
controle de temperatura dos estagios da secdo de esgotamento também
apresentam bons resultados devido a corrente de alimentacdo ser
totalmente liquida e descender a coluna, sendo a perturbacéo percebida
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rapidamente e corrigida por seus respectivos controladores. O
acionamento dos controladores de temperatura da secdo de retificacao
apresentam resultados piores que o controle convencional, visto que o
fornecimento extra de calor interfere na malha de controle de
composic¢do de destilado, diminuindo sua eficiéncia.

45 DEGRAU NEGATIVO NA VAZAO DE ALIMENTAGAO

A perturbacdo realizada na vazdo da alimentagdo foi um degrau
negativo com amplitude de 100 L/h. Alterou-se o valor do set point
desta corrente de 300 para 200L/h. Antes de serem aplicadas as
perturbacGes, foram ajustados os pardmetros dos controladores PID por
meio da op¢do Autotuner do Hysys em cada estratégia de controle.

A caracterizacdo inicial da corrente de alimentagdo é descrita na
tabela 9 e mantém os valores utilizados experimentalmente.

Tabela 9 Caracterizagdo da corrente de alimentacdo

Vazdo Ketanol Temperatura Pressdo
Volumétrica volumétrico
0,300 m3/h 0,1% 90°C 101 kPa

Antes de serem aplicadas as perturbagfes, foram ajustados os
pardmetros dos controladores PID por meio da opgdo Autotuner do
Hysys® em cada estratégia de controle.

A seguir sdo mostrados os resultados e as analises comparativas
entre as malhas de controle de cada estratégia estudada. Ao todo sdo
analisadas cinco malhas de controle e o perfil de temperatura ao longo
da coluna. Os graficos mostram o comportamento das variaveis
controladas e manipuladas com o transcorrer do tempo e visa determinar
qual dos métodos adotados é mais eficiente na rejeicdo de perturbacdes.

45.1 Perfil de temperatura

Por apresentarem comportamentos diferentes, os perfis de
temperatura das secdes de esgotamento e retificacdo da coluna sdo
estudados separadamente.

4.5.1.1 Secdo de esgotamento

Como a corrente de alimentacdo é 100% liquida, os maiores
gradientes de temperatura sdo percebidos na secdo de esgotamento. Os
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dois casos em que ndo existe controle de temperatura dos estagios
apresentam comportamentos praticamente idénticos, com redugdo de
temperatura em todos os estagios como mostrado nas Figuras 4.50 e
4,51, diferindo apenas nas maiores temperaturas na estratégia com
aquecimento constante do segundo prato.

Figura 4-50 Perfil temperatura - Esgotamento - Controle convencional
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Figura 4-51 Perfil temperatura - Esgotamento - Aquecimento constante prato 2
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Ao aplicar-se 0 aquecimento distribuido nos estagios da se¢do de
esgotamento ou no prato de alimentagdo, observa-se a manutencdo do
perfil de temperatura do estagio controlado e de todos os estagios abaixo
dele, como ilustrado pelas Figuras 4.52 e 4.53. Quando o aquecimento
distribuido ocorre nos estagios da secdo de retificacdo, observa-se um
comportamento das temperaturas da se¢do de esgotamento semelhantes
ao controle convencional, como pode ser visto na Figura 4.54.

Figura 4-52 Perfil temperatura - Esgotamento - Aquecimento constante prato 2
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Figura 4-53 Perfil temperatura - Esgotamento - Controle temperatura prato 4
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Figura 4-54 Perfil temperatura - Esgotamento - Controle temperatura prato 8
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Um aspecto extremamente importante percebido no perfil de
temperatura neste tipo de perturbacdo é a resposta inversa. Percebe-se
um aumento inicial de temperatura antes da diminuigdo esperada. Isto
ocorre pois, devido & diminuigdo da entrada de matéria na coluna e a
mesma quantidade de calor sendo fornecida, a temperatura comeca a
aumentar. Quando este efeito é assimilado, o controle de temperatura da
base tende a diminuir o fornecimento de calor, fazendo com que o perfil
de temperatura da coluna comece a diminuir até estabilizar no novo
estado estacionario.

4.5.1.2 Secdo de retificacdo

O perfil de temperatura da se¢do de retificacdo é menos afetado
pela perturbacdo, como pode ser observado nas Figuras 4.55 a 4.58. Os
graficos representam os casos de controle convencional e as estratégias
com controle de temperatura de um estagio da se¢do de esgotamento, da
secdo de retificacdo e do prato de alimentacdo. As temperaturas também
apresentam uma resposta inicial inversa, assim como ocorre na se¢do de
retificacéo.
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Figura 4-55 Perfil de temperatura - Secéo de retificagdo - Controle convencional
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Figura 4-56 Perfil de temperatura - Se¢&o de retificagdo - Aquecimento
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Figura 4-57 Perfil de temperatura - Secéo de Retificacéo - Controle de
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Figura 4-58 Perfil de temperatura - Se¢éo de Retificacdo - Controle de
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Ao serem controladas as temperaturas do estagio de retificacao,
como mostrado na Figura 4.58, o perfil de temperatura desta secdo
apresenta um comportamento diferente dos demais casos, sofrendo um
aumento em alguns pratos. Isto ocorre pois o fornecimento extra de
calor no prato diminui a vazao de liquido, aumentando a temperatura de
todos os estagios abaixo dele. Sendo assim, o controle de temperatura
dos estagios da secdo de retificacdo tende a manter constante esta
variavel no prato controlado, mas interfere de forma negativa na
manutencdo dos valores nos estagios abaixo dele.

45.2 Malha Controle de Temperatura - Aquecimento Distribuido

Nas estratégias de controle convencional e aquecimento constante
do segundo prato ndo existe controle de temperatura, visto que a valvula
de fornecimento de calor opera em modo manual com 0 e 40 % de
abertura, respectivamente. Nas Figuras 4.59 a 4.61 é ilustrada a variacdo
da temperatura dos estagios controlados quando instalados na secdo de
esgotamento, retificacdo e no prato de alimentacdo, respectivamente.

Figura 4-59 Temperatura do segundo prato - Controle de temperatura do prato 2
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Figura 4-60 Temperatura do quarto prato - Controle de temperatura do prato 4
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Figura 4-61 Temperatura do oitavo prato - Controle de temperatura do prato 8
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O controle de temperatura do quarto prato apresenta 0o menor
overshoot (cerca de 0,03 °C), pois é o primeiro estagio a perceber a
mudanca na vazdo e age diretamente no local da perturbacdo. Por outro
lado, o controle de temperatura do estidgio da secdo de retificacdo
apresenta a maior variagdo de temperatura (0,12 °C), como ilustrado na
Figura 4.61, pois tem pouca interferéncia nas correntes internas de
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liquido. Nas Figuras 4.62 a 4.64 sdo mostradas as quantidades de calor
adicionados em cada caso.

Figura 4-62 Calor fornecido ao segundo prato - Controle temperatura do prato 2
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Figura 4-63 Calor fornecido ao quarto prato - Controle temperatura do prato 4
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Figura 4-64 Calor Fornecido ao oitavo prato — Controle temperatura do prato 8
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Em todos os casos € possivel perceber claramente a resposta
inversa sofrida pela temperatura dos estagios, que faz com que o calor
distribuido fornecido inicialmente diminua para, s6 depois de algum
tempo, comece a aumentar, prejudicando a eficiéncia do controle. Ao se
comparar as trés estratégias, percebe-se que a quantidade de calor
fornecida ao quarto prato é mais elevada, pois o decréscimo na
temperatura é percebido mais rapidamente, exigindo uma resposta mais
efetiva do controlador. Sendo assim, para o caso de controle de
temperatura do estigio de alimentacdo, a maior parte da energia
necesséria para rejeitar a perturbacdo é adicionada pelo aquecimento
distribuido, fazendo com que a base seja menos afetada e,
consequentemente, menos calor precise ser adicionado pelo refervedor.

45.3 Malha de Controle de Nivel da base

O nivel da base é afetado pela perturbacdo negativa na vazao de
alimentacdo sofrendo um decréscimo. Na Figura 4.65 é apresentado o
comportamento desta variavel nos casos de controle convencional, com
aquecimento distribuido constante no segundo prato e com controle de
temperatura do prato 2. Tanto o aquecimento distribuido constante
quanto o controle de temperatura do segundo prato (cujas curvas se
sobrepdem na Figura 4.65) se mostram mais eficientes que o controle
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convencional, apresentando um tempo transiente semelhante (cerca de 1
minuto), mas menores oscilagcbes no nivel da base (0,17 % e 0,27 %,

respectivamente).

Figura 4-65 Nivel da base - Controle convencional, aquecimento constante e
controle de temperatura do prato 2
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Para entender melhor o comportamento, sdo mostradas as vazoes
internas de liquido da secéo de esgotamento nas Figuras 4.66 a 4.68.

Figura 4-66 Vazdo molar liquida - Segdo esgotamento — Controle convencional
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Figura 4-67 VVazéo molar interna de liquido - Secdo de esgotamento —
Aquecimento constante prato 2
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Figura 4-68 Vazdo molar interna de liquido - Secdo de esgotamento — Controle
de temperatura do prato 2
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Ao se comparar as vazGes molares internas de liquido nas trés
estratégias de controle, percebe-se que as duas estratégias com
aquecimento distribuido no segundo prato sdo responsaveis por uma
vazdo de liquido mais baixa nos dois primeiros estagios da coluna. Isto
ocorre pois o fornecimento local de calor evapora uma parte do liquido
gue descende a coluna. Sendo assim, uma menor quantidade de matéria
é recebida pela base, afetando com menos intensidade o seu nivel e,
consequentemente, tornando seu controle mais efetivo.

Ao ativar-se o controle de temperatura do prato de alimentacéo
ou de algum estagio da secéo de retificacdo, o controle de nivel da base
apresenta resultados inferiores, com maior overshoot (-0,28 % e -0,25
%, respectivamente) em comparacdo ao aquecimento constante do
segundo prato, como pode ser visto nas Figuras 4.69 e 4.70. Em ambos
0s casos 0 aquecimento distribuido é menos eficiente na vaporizacdo da
corrente liquida que migra para o fundo da coluna, ndo colaborando para
o controle do nivel da base.

Figura 4-69 Nivel da base - Controle de temperatura do prato 4 e aquecimento
constante do prato 2
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Figura 4-70 Nivel base - Controle temperatura prato 11/Aquecimento do prato 2
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O comportamento da valvula de controle de vazdo de produto de
base é muito parecido em todas as estratégias de controle, visto que as
vazdes de produto de fundo sdo grandes e as oscilagdes no nivel da base
pequenas. Na Figura 4.71 sdo mostradas as porcentagens de abertura de
valvula para as estratégias com controle de temperatura do segundo e do
décimo primeiro prato e ilustram este comportamento semelhante.
Como esperado, a valvula tende a fechar rapidamente (menos de 1
minuto) e, consequentemente, diminuir a vazdo de produto de fundo.

Figura 4-71 Abertura de valvula - Controle temperatura pratos 2 e 11
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As estratégias de controle que apresentaram o melhor
desempenho no controle do nivel da base foram o aquecimento
distribuido constante e o controle de temperatura de algum estagio da
secdo de esgotamento, pois sdo responsaveis por uma reducdo mais
gradativa na vazdo interna de liquido nos estagios inferiores da coluna.

4.5.4 Malha de controle de temperatura da base

Ap6s a perturbacdo negativa na vazdo de alimentagdo, a
temperatura da base tende a aumentar, pois uma quantidade menor de
matéria estard recebendo a mesma quantidade de calor. O controle
convencional apresenta pior desempenho quando comparado ao
aquecimento constante do segundo prato (Figura 4.72), apresentando
maior overshoot (0,2 e 0,1 °C, respectivamente) e um transiente mais
elevado (2 minutos contra 1,5 minutos).

Figura 4-72 Temperatura da base - Controle convencional e aquecimento
constante do prato 2
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Por meio das andlises das Figuras 4.73 a 4.75, percebe-se que ao
serem controladas as temperaturas dos estagios intermediarios, a
temperatura da base apresenta pior desempenho que o0 caso de
fornecimento constante de calor no segundo prato. Na estratégia de
controle de temperatura do segundo prato a temperatura da base
aumenta 0,14°C e retorna ao valor de referéncia apds 3 minutos,
enquanto para os casos de controle de temperatura do quarto e do oitavo
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pratos, observamos um overshoot de 0,17 °C e transientes maiores que 2
minutos.

Figura 4-73 Temperatura da base - Controle de temperatura e aquecimento
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Figura 4-74 Temperatura da base - Controle temperatura do prato 4 e
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Figura 4-75 Temperatura da base - Controle temperatura do prato 8 e
aquecimento constante do prato 2
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Para um melhor entendimento destes resultados, propde-se a
andlise do fornecimento de calor pelo refervedor em cada caso por meio
das Figuras 4.76, 4.77, 4.78 e 4.79. Conforme observado anteriormente,
no controle convencional a temperatura da base da coluna sofre maior
influencia da perturbacdo, apresentando maiores dificuldades de
controle e, consequentemente, uma maior variagcdo no fornecimento de
calor (variavel manipulada), como pode ser observado na Figura 4.76.
Ao ser acionado o fornecimento de calor distribuido no segundo estagio
em modo manual, observa-se uma significativa melhora no controle de
temperatura da base, devido a uma parte da perturbacdo ser rejeitada
antes mesmo de chegar ao fundo da coluna. Na Figura 4.76 é mostrada,
claramente, a menor oscilagdo no fornecimento de calor pelo refervedor
para rejeitar a perturbacdo na alimentacdo quando comparado ao
controle convencional.
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Figura 4-76 Calor refervedor - Controle convencional e aquecimento do prato 2
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Quando o controle de temperatura dos estagios intermediarios €
acionado, ocorre uma melhora no controle de temperatura da base em
relacdo ao controle convencional, mas um pior desempenho em relagdo
ao aquecimento constante do segundo prato, conforme visto

anteriormente
vapor pelo re
calor fornecid

. Nas Figuras 4.77 a 4.79 é mostrado o fornecimento de

fervedor, onde é possivel observar que a quantidade de
0 para a coluna em todos os casos tem sempre o valor, de

aproximadamente 16 kW ap06s a perturbacdo, diferindo apenas se a
energia é proveniente do refervedor ou do aquecimento distribuido.

Figura 4-77 Calor fornecido para coluna - Controle de temperatura do Prato 2
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Figura 4-78 Calor fornecido para coluna - Controle de temperatura do Prato 4
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Figura 4-79 Calor fornecido para coluna - Controle de temperatura do Prato 8
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Os piores resultados dos casos de controle de temperatura dos
estagios podem ser explicados com base na resposta inversa no
comportamento do perfil de temperatura da coluna, que inicialmente
aumenta, sofrendo uma queda na sequéncia. Desse modo, 0s
controladores de temperatura dos estagios intermediarios também agem
de forma inversa, tornando-se mais lentos e, consequentemente, sendo
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menos efetivos no auxilio ao controle da temperatura da base quando
comparado ao aquecimento distribuido constante.

455 Malha de Controle de Nivel do Acumulador

O degrau negativo na vazdo da corrente de alimentagdo provoca
um aumento inicial na composic¢do do produto de topo, acarretando na
diminuicdo na vazdo de refluxo e, consequentemente, 0 aumento no
nivel do tanque acumulador. Na Figura 4.80 pode ser observado a
variacdo do nivel do tanque acumulador para os casos de controle
convencional, aquecimento constante do segundo prato e aquecimento
com controle de temperatura do segundo prato.

Figura 4-80 Nivel acumulador - Controle convencional, aquecimento constante
e controle de temperatura do prato 2
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O melhor desempenho é visto quando aplicado o controle de
temperatura do segundo estagio, o qual apresenta um menor pico de
nivel (60,5 %) e um menor tempo transiente (cerca de 25 minutos). Para
0 caso de aquecimento constante do segundo prato é observado que o
nivel chega a 60,8 %, retornando ao valor de referéncia ap6s 38
minutos, enquanto no controle convencional o pico de nivel foi de 61,5
% com um transiente de 42 minutos. Também pode-se notar, por meio
da Figura 4.81, o menor esforco da valvula de controle quando ocorre o
controle de temperatura do segundo prato, que opera durante menos
tempo com abertura maxima (saturacao da valvula).
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Figura 4-81 Abertura de vélvula - Vazao de destilado - Controle convencional,
aquecimento constante e controle de temperatura do segundo prato
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A variacdo do nivel do tanque acumulador e da abertura da
valvula de vazao de destilado para os casos de controle de temperatura
de outros estagios pode ser visto na Figura 4.82. Observa-se que, quanto
mais préximo do topo da coluna estiver o aquecimento distribuido,
melhor o desempenho do controle de nivel do acumulador, pois a vazédo
de vapor sofre uma menor oscilagdo na secdo de retificacéo.

Figura 4-82 Nivel acumulador - Controle de temperatura dos pratos 4 e 11
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Embora o melhor desempenho da malha de controle de nivel do
acumulador ocorra ao serem acionados os controladores de temperatura
do estagio de retificacdo, esta estratégia ndo pode ser adotada com
eficiéncia pois interfere demasiadamente na malha de controle de
composicdo de destilado, prejudicando seu desempenho (ver Secédo
4.4.6).

4.5.6 Malha de controle de composi¢ao de destilado

A perturbacdo na vazdo de alimentacdo também provoca uma
resposta inversa na composicao de destilado, que inicialmente sofre um
pequeno aumento para, na sequencia, comecar a decrescer. Este
comportamento é esperado, visto que as composicdes sdo altamente
dependentes das temperaturas ao longo da coluna.

Na Figura 4.83 pode ser vista a variagdo de composi¢do de
destilado para os casos de controle convencional, controle de
temperatura do segundo prato e controle de temperatura do quarto prato.

Figura 4-83 Composicdo destilado - Controle convencional e controle de
temperatura dos pratos 2 e 4
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A estratégia de controle de temperatura do segundo prato é a que
apresenta 0 melhor desempenho, levando cerca de 55 minutos para
estabilizar a composicao no valor desejado e apresentando uma variacéo
méaxima de -0,07 % em volume de etanol. Os casos de controle
convencional e controle de temperatura do quarto prato apresentam um
transiente de 65 e 55 minutos, e variagdes na composicdo de -0,06 e -
0,1%, respectivamente.

Resultados muito parecidos com os obtidos na Figura 4.83 sdo
obtidos quando se compara o aquecimento constante do segundo prato e
o0 controle de temperatura dos estagios da secdo de esgotamento, como
pode ser visto na Figura 4.84. O aquecimento constante apresenta um
maior transiente (cerca de 60 minutos), mas uma menor variacdo na
composicao de destilado (-0,05 % em base volumétrica de etanol).

Figura 4-84 Composicao do destilado - Aquecimento constante do prato 2 e
controle de temperatura dos pratos 2 e 3
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Quando sédo acionados 0s controles de temperatura dos estagios
da secdo de retificacdo, percebe-se claramente uma redugdo no
desempenho do controle de composicdo de destilado. Na Figura 4.85
pode-se ver que, quanto mais proximo do topo da coluna estiver o
controle de temperatura, maior a interagdo com o controlador de
composi¢do e, consequentemente, pior o seu desempenho.
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Figura 4-85 Composicao do destilado - Controle temperatura dos pratos 8 e 11
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O esforgo da vélvula de vazdo de refluxo também tende a ser
maior quanto mais préximo o controle distribuido de temperatura estiver
do topo da coluna. Estes desempenhos sdo comparados na Figura 4.86,
gue ilustra o comportamento da valvula para os casos de controle de
temperatura do segundo, quarto e décimo primeiro prato.

Figura 4-86 Abertura de valvula - Vazéo de refluxo - Controle de temperatura
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O controle da composicdo do produto de topo apresenta melhor
desempenho quando utilizadas as estratégias com aquecimento
constante ou controle de temperatura dos pratos da secdo de
esgotamento. O controle de temperatura dos estagios da secdo de
retificacdo ndo sdo indicados para casos de perturbacdo na vazdo de
alimentacdo, visto que interage com o controlador de composicdo de
destilado, prejudicando sua eficiéncia, embora seja possivel configurar
novos ajustes que visem diminuir esta interacéo.

4.6 DEGRAU POSITIVO NA VAZAO DE ALIMENTAGCAO

Um degrau positivo de 100 L/h foi aplicado na vazdo de
alimentacdo da coluna no tempo 10 minutos apds o inicio da simulacéo.
Desta forma a vazdo aumentou de 300 para 400L/h. As condigdes
iniciais da corrente de alimentagdo sdo as mesmas utilizadas nas demais
simulagOes e estdo apresentadas na Tabela 5. Assim como ocorreu nas
demais simulagBes, os parametros dos controladores PID foram
ajustados com a utilizagdo da opgdo Autotuner do Hysys®.

A seguir sdo mostrados os resultados e as analises comparativas
entre as malhas de controle de cada estratégia estudada. Ao todo sdo
analisadas cinco malhas de controle e o perfil de temperatura ao longo
da coluna. Os graficos mostram o comportamento das variaveis
controladas e manipuladas com o transcorrer do tempo e visa determinar
qual dos métodos adotados é mais eficiente na rejeicdo de perturbacdes.

4.6.1 Perfil de temperatura

Os perfis de temperatura das se¢des de esgotamento e retificacdo
da coluna séo estudados separadamente nas se¢des a segulir.

4.6.1.1 Secdo de esgotamento

Os maiores gradientes de temperatura sdo percebidos na se¢éo de
esgotamento, visto que a corrente de alimentacdo é 100 % liquida. Os
dois casos em que ndo existe controle de temperatura dos estagios
apresentam comportamentos praticamente idénticos, com aumento de
temperatura em todos os estagios da se¢cdo de esgotamento como
mostrado nas Figuras 4.87 e 4.88, diferindo apenas nas maiores
temperaturas no segundo caso. Também pode-se perceber que 0s trés
primeiros estagios da secdo de esgotamento apresentam uma resposta
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inicial inversa, sofrendo um leve decréscimo antes de aumentar a
temperatura.

Figura 4-87 Perfil de temperatura - Se¢éo esgotamento - Controle convencional
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Figura 4-88 Perfil de temperatura - Se¢do de esgotamento - Aquecimento

constante do prato 2
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Ao apli

car-se 0 aquecimento distribuido nos estagios da se¢do de

esgotamento ou no prato de alimentagdo, observa-se a manutencdo do
perfil de temperatura do estagio controlado e de todos os estagios abaixo
dele, como mostrado pelas Figuras 4.89 e 4.90. Quando o0 aquecimento

distribuido oc

orre nos estagios da secdo de retificacdo, observa-se um

comportamento semelhante ao controle convencional, como pode ser
visto na Figura 4.91.

Figura 4-89 Perfil temperatura - Esgotamento - Controle temperatura do prato 2
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Figura 4-90 Perfil temperatura - Esgotamento - Controle temperatura do prato 4
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Figura 4-91 Perfil de temperatura - Secdo de esgotamento - Controle de
temperatura do prato 8
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Mais uma vez pode ser identificada a resposta inicial inversa na
temperatura da maioria dos estagios, com uma reducdo inicial antes do
aumento esperado. Isto ocorre pois, com o0 aumento da entrada de
matéria na coluna e a mesma quantidade de calor sendo fornecida, a
temperatura comeca a decrescer. Percebendo isto, o controle de
temperatura da base tende a elevar o fornecimento de calor, fazendo
com que o perfil de temperatura da coluna comece a aumentar.

4.6.1.2 Secdo de retificacdo

O perfil de temperatura da se¢do de retificacdo é menos afetado
pela perturbacdo e apresenta 0 mesmo comportamento para 0s casos de
controle convencional, aquecimento distribuido constante e controle de
temperatura dos estagios da secdo de esgotamento, como mostrado nas
Figuras 4.92 a 4.94.

Ao serem controladas as temperaturas do estagio de retificacdo, o
perfil de temperatura desta secdo apresenta um comportamento diferente
dos demais casos, sofrendo um decréscimo nos estagios abaixo do prato
com temperatura controlada, como mostrado na Figura 4.95.
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Figura 4-92 Perfil de temperatura - Secéo de retificagdo - Controle convencional
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Figura 4-93 Perfil de temperatura - Se¢do de retificagdo - Aquecimento
constante do prato 2
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Figura 4-94 Perfil de temperatura - Secéo de retificagdo - Controle de
temperatura do prato 2
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Figura 4-95 Perfil de temperatura - Segdo de retificacdo - Controle de
temperatura do prato 8
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Este comportamento diferenciado ocorre pois o fornecimento
extra de calor na base da coluna provoca um aumento na temperatura de



100

todos os estagios. Sendo assim, o0 prato com controle de temperatura
tende a diminuir o fornecimento de calor distribuido, aumentando a
vazdo de liquido que descende o prato e, consequentemente, diminuindo
a temperaturas dos estagios abaixo dele.

4.6.2 Malha de controle de temperatura - Aquecimento
distribuido

PerturbagBes na vazdo da corrente de alimentacdo de colunas de
destilagdo provocam uma resposta inicial inversa no seu perfil de
temperatura. No caso de uma perturbacdo na forma de degrau positivo, a
temperatura inicialmente sofre um leve decréscimo, seguido de um
aumento até estabilizar no novo estado estacionario, como visto
anteriormente. As estratégias de controle convencional e com
aquecimento distribuido constante ndo apresentam malha de controle de
temperatura dos estagios e, portanto, ndo sdo estudadas nessa secao.

A perturbacdo na vazdo da alimentacdo exerce pouca influéncia
nas temperaturas da secdo de retificacdo. Sendo assim, o acionamento
dos controladores de temperatura dos estagios acima da alimentacdo séo
pouco exigidos e rejeitam a perturbacdo rapidamente (overshoot de 0,1
°C e transiente de pouco mais de 3 minutos), como exemplificado pelo
controle de temperatura do oitavo prato nas Figuras 4.96 e 4.97.

Figura 4-96 Temperatura oitavo prato - Aquecimento distribuido prato 8
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Figura 4-97 Calor adicionado oitavo prato - Controle de temperatura do prato 8
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O controle das temperaturas de um estagio da secdo de
esgotamento e do prato de alimentagdo podem ser vistos nas Figura
4.98. Observa-se claramente que o0s controladores ndo conseguem
atingir seu objetivo, pois 0 novo perfil de temperatura atinge valores
elevados. Pode-se observar por meio da Figura 4.99 que o fornecimento
de calor distribuido é totalmente interrompido e, mesmo assim, ndo é
possivel diminuir a temperatura do estagio controlado.

Figura 4-98 Temperatura do estagio - Controle de temperatura dos pratos 2 e 4
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Figura 4-99 Calor fornecido ao estagio - Controle de temperatura pratos 2 e 4
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O comportamento da temperatura dos estagios controlados,
observado na Figura 4.98, mostra que o aquecimento distribuido com
controle de temperatura dos pratos é bastante limitado em casos de
perturbacdo na vazdo de alimentacdo. Isto ocorre devido ao controle de
temperatura da base, que fornece grandes quantidades de calor,
aumentando o perfil de temperatura de toda a coluna e prejudicando o
controle dos estdgios. Sendo assim, as estratégia de controle de
temperatura dos estagios da secdo de esgotamento e do prato de
alimentacdo ndo conseguem atingir seus objetivos em casos de grandes
perturbagOes positivas na vazao de alimentacéo.

4.6.3 Malha de controle de nivel da base

A perturbacdo positiva na vazdo de alimentacdo provoca um
aumento no nivel da base. Na Figura 4.50 é apresentado o
comportamento desta varidvel nos casos de controle convencional e com
aquecimento distribuido constante no segundo prato, respectivamente. O
segundo caso apresenta melhor desempenho (overshoot de 0,1 % e
transiente de cerca de 2 minutos, contra um overshoot de 0,27 % e
mesmo tempo transiente do controle convencional), pois devido ao
aquecimento distribuido, a vazao de liquido abaixo do estagio aquecido
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€ menor (mesmo antes da perturbagéo). Este mesmo comportamento foi
percebido durante a perturbacdo negativa na vazao de alimentacgdo e esta
mais bem explicado na Secdo 4.4.3. Sendo assim, a perturbacdo €
sentida com menor intensidade no nivel da base, tornando-se mais facil
seu controle. Um comportamento idéntico ao visto no aquecimento
distribuido do prato 2 é obtido quando utilizado o controle de
temperatura do segundo ou terceiro estagio.

Figura 4-100 Nivel da base - Controle convencional e aquecimento constante do
prato 2
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Ao ser acionado o controle de temperatura do prato de
alimentagdo ou de um estagio da secdo de retificagdo da coluna, o
controle de nivel da base apresenta resultados inferiores ao aquecimento
constante, como pode ser visto na Figura 4.101 (ambos apresentam um
overshoot de 0,27 % e transiente de 2 minutos). Pode-se observar
também que a variagdo do nivel da base nesse casos é muito parecido ao
controle convencional, visto que o controle de temperatura de um
estagio da secdo de retificacdo pouco interfere na variacdo de vazdo de
liquido na se¢éo de esgotamento e, consequentemente, no nivel da base.
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Figura 4-101 Nivel da base - Controle de temperatura dos pratos 4 e 11
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O comportamento da valvula de vazdo de produto de base é
muito parecido em todas as estratégias de controle, visto que as vazdes
sdo grandes e as oscilagbes no nivel da base pequenas e esta
representado na Figura 4.102.

Figura 4-102 Abertura de véalvula - Vazao de base
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As estratégias de controle que apresentaram o melhor resultado
foram o aquecimento constante e o controle de temperatura do segundo
ou terceiro prato (secdo de esgotamento), pois estdo diretamente
relacionadas com a diminuicdo da vazdo de liquido da secdo de
esgotamento.

4.6.4 Malha de controle de temperatura da base

A perturbacdo positiva na vazdo de alimentacdo provoca um
decréscimo na temperatura da base da coluna, como pode ser visto na
Figura 14.103 que mostra o comportamento desta varidvel quando
utilizado o controle convencional e o0 aquecimento distribuido constante
no segundo prato. O controle convencional apresenta um overshoot de -
0,17 °C e um transiente de cerca de 3,5 minutos, enquanto o
aquecimento constante do segundo prato gera um mesmo transiente mas
um overshoot menor, de cerca -0,1 °C

Figura 4-103 Temperatura da base - Controle convencional e aquecimento
constante do prato 2
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Pela anélise dos resultados contidos na Figura 4.103, percebe-se
gue ao serem controladas as temperaturas de um estagio da se¢do de
esgotamento (prato 2), a temperatura da base apresenta um overshoot
menor (-0,07 °C) mas um transiente maior (4,5 minutos), quando
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comparado ao aquecimento constante do mesmo estagio (Figura 4.102).
Para o caso de controle de temperatura do prato de alimentacdo, foi
observado um decréscimo na temperatura da base de até 0,14 °C e um
transiente de 4 minutos. Este comportamento inferior em relacdo ao
aquecimento constante esta relacionado com o mau desempenho dos
respectivos controles de temperatura dos estagios, que apresentam
saturacdo dos atuadores e sdo prejudicados pela resposta inversa no
perfil de temperatura da coluna apds a perturbacéo.

Figura 4-104 Temperatura da base - Controle de temperatura dos pratos 2 e 4
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Por meio da analise da Figura 4.105, percebe-se que ao ser
controlada a temperatura de um estagio da secéo de retificacdo (prato 8),
a temperatura da base apresenta pior desempenho que o0 caso de
fornecimento constante de calor no segundo prato, com um tempo
transiente semelhante (cerca de 3,5 minutos) mas um overshoot maior (-
0,15°C) .

Pode-se observar por meio da Figura 4.106, a variacdo do
fornecimento de calor pelo refervedor em diferentes estratégias de
controle. O aquecimento distribuido constante no segundo prato
apresenta um fornecimento de calor menor apds atingir o novo estado
estacionario, comprovando que a fonte extra de calor auxilia na rejeicéo
da perturbacdo na alimentacdo. Também é possivel perceber que a
estratégia com controle de temperatura do segundo prato faz com que o
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refervedor forneca calor bem mais lentamente que 0s outros casos,
aumentando o tempo de retorno a temperatura fixada como set point.

Figura 4-105 Temperatura base - Controle temperatura do prato 8 e
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Figura 4-106 Calor adicionado pelo refervedor - Controle convencional,
aquecimento constante do prato 2 e controle de temperatura dos pratos 2 e 8
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O aquecimento constante do segundo prato apresenta melhor
desempenho no controle da temperatura da base pois néo é afetado pela
resposta inversa ocorrida no perfil de temperatura da coluna.

4.6.5 Malha de Controle de Nivel do Acumulador

O degrau positivo na vazdo da corrente de alimentagdo provoca
um aumento nas vazfes internas de liquido e vapor e,
consequentemente, o aumento no nivel do tanque acumulador. Na
Figura 4.107 pode ser observado a variagdo do nivel do tanque
acumulador para os casos de controle convencional e aquecimento
constante do segundo prato. O melhor desempenho é visto quando
aplicado o aquecimento constante do segundo estagio, o qual apresenta
uma menor variagdo no nivel (-0,1 % contra -0,15 % do convencional),
embora o tempo transiente seja 0 mesmo (aproximadamente 8 minutos).

A variacdo do nivel do tanque acumulador para o caso de
controle de temperatura dos estigios da secdo de retificacdo esta
exemplificada na Figura 4.108, no controle de temperatura do oitavo
prato. Observa-se que existe um overshoot baixo, de cerca de -0,08 %,
mas um alto transiente, maior que 15 minutos.

Figura 4-107 Nivel do acumulador - Controle convencional e aquecimento
constante do prato 2
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Figura 4-108 Nivel do acumulador - Controle de temperatura dos pratos 2 e 8
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Os melhores desempenhos acontecem quando sdo utilizadas as
estratégias com controle de temperatura do prato de alimentacdo ou de
alguma estagio da secdo de esgotamento (ilustrado pelo controle de
temperatura do segundo prato, na Figura 4.107) com transiente de
aproximadamente 6,5 minutos e uma variacdo no nivel do acumulador
de, no maximo -0,06 %.

Na Figura 4.109 sdo mostrados os comportamentos das valvulas
de vazdo de destilado para os casos de controle convencional, controle
de temperatura de um estagio da sec¢do de esgotamento e de um estagio
da secdo de retificagdo, onde percebe-se que o Ultimo caso é responsavel
por uma menor vazdo de produto de topo. Este comportamento é
indesejado pois acarreta huma menor producdo de destilado que é o
produto de maior interesse no processo.
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Figura 4-109 Abertura de valvula - Vaz&o de destilado - Controle convencional
e controle de temperatura dos pratos 2 e 8
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As estratégias com controle de temperatura do prato de
alimentacdo e dos estigios da secdo de esgotamento se mostraram
levemente superiores a estratégia com aquecimento constante do
segundo prato. Os piores resultados foram obtidos ao se ativar os
controles de temperatura da secdo de retificagdo que apresentaram
maiores transientes e oscilagbes no nivel do acumulador, além de
produzir uma quantidade menor de produto de topo.

4.6.6 Malha de controle de composi¢do de destilado

Assim como acontece com o perfil de temperatura, a composi¢éo
de destilado também sofre uma resposta inicial inversa, com um
decréscimo antecedendo o aumento esperado. Este comportamento €
comum, visto que as composi¢cdes sdo altamente dependentes das
temperaturas ao longo da coluna.

Nas Figura 4.110 sdo ilustradas as variacGes de composicdo de
destilado para os casos de controle convencional e aquecimento
constante do segundo prato, respectivamente. As duas estratégias de
controle apresentam desempenhos praticamente idénticos para o
controle de composicdo de destilado (as curvas se sobrepdem no
grafico), com um transiente de pouco mais que 50 minutos e um
overshoot de 0,02 %.
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Figura 4-110 Composicao de destilado - Controle convencional e aquecimento
constante do prato 2
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A variacdo da composi¢do de destilado quando aplicada a
estratégia de controle de temperatura dos estagios da secdo de
esgotamento (segundo prato) é ilustrada na Figura 4.111
Figura 4-111 Composigdo de destilado - Controle de temperatura dos prato 2 e 4
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Na Figura 4.111 se observa um overshoot de 0,02 % e um

transiente de aproximadamente 52 minutos, portanto com um
desempenho levemente pior que a estratégia com aquecimento constante
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do segundo prato (mostrado na Figura 4.110). Para o caso de controle de
temperatura do prato de alimentagcdo (Figura 4.111), o controle de
composi¢édo de destilado apresenta um pior desempenho, com overshoot
de 0,04 % e transiente de 55 minutos.

Ao serem acionados os controles de temperatura dos estagios da
secdo de retificacdo, percebe-se claramente um decréscimo no
desempenho do controle de composicdo de destilado. Na Figura 4.112
pode-se ver que, quanto mais proximo do topo da coluna estiver o
controle de temperatura, maior a interagdo com o controlador de
composigdo e, consequentemente, pior o seu desempenho. Em ambos 0s
casos o0 overshoot é maior que 0,07 % e apresentam transientes maiores
gue 55 minutos.

Figura 4-112 Composic¢do de destilado - Controle de temperatura pratos 8 e 11
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O esforco da valvula de vazdo de refluxo também tende a ser
maior quanto mais préximo o controle distribuido de temperatura estiver
do topo da coluna. Estes desempenhos sdo comparados na Figura 4.113
que ilustra o comportamento da valvula para os casos de controle de
temperatura do segundo e décimo primeiro prato.

Figura 4-113 Abertura de vélvula - Vazdo de refluxo - Controle de temperatura
dos pratos 2 e 11
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O controle de composicdo do produto de topo apresenta 0s
melhores desempenhos quando utilizadas as estratégias convencional e
com aquecimento distribuido constante. O controle de temperatura das
secOes de esgotamento apresentaram um resultado levemente inferior,
muito provavelmente devido a saturacdo da valvula de fornecimento de
calor distribuido, o que prejudicou a rapida estabilizacdo da temperatura
no novo estado estacionario.

4.7 CONC~LUS(~)ES - PERTURBACAO NA VAZAO DE
ALIMENTACAO

As perturbacfes na vazdo de alimentagdo afetam principalmente
as variaveis da base, visto que a corrente é totalmente liquida e descende
a coluna. Sendo assim, as malhas de controle de temperatura e nivel da
base sdo bastante exigidas, verificando-se grandes oscilagBes nas
variaveis manipuladas. Particularmente, perturbacdes positivas na vazéo
de alimentacdo tendem a diminuir a temperatura do fundo da coluna,
obrigando o refervedor a aumentar o fornecimento de calor e,
consequentemente, aumentar o perfil de temperatura ao longo da torre,
prejudicando o controle distribuido de temperatura que, mesmo
interrompendo totalmente o fornecimento de calor local, ndo é capaz de
manter a variavel no valor desejado. Em outras palavras, perturbacdes
positivas na vazdo da corrente de alimentacdo, podem afetar o perfil de
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temperatura da coluna de tal modo que inutilizam o objetivo do controle
distribuido.

Nas tabelas 10 e 11 sdo mostradas as estratégias ou configuracdes
de aquecimento distribuido que apresentaram os melhores resultados em
cada malha de controle, para perturbag6es positivas e negativas na vazao
de alimentagdo. Pode-se perceber que o aquecimento distribuido mais
uma vez se mostrou mais eficiente que o controle convencional na
rejeicdo de perturbacgdes, embora a estratégia com melhor desempenho
varie bastante, principalmente entre o aquecimento distribuido constante
e o controle de temperatura dos estagios da secdo de esgotamento.

Tabela 10 Estratégias de controle ou configuragdes de aquecimento distribuido
com melhores desempenhos para cada malha de controle, frente a perturbagdes
positivas na vazdo da corrente de alimentagéo

Malha de Controle Melhor Configuracéo

Temperatura da base | Aquecimento constante do prato 2

Nivel da base Agquecimento constante do prato 2 ou Controle
de temperatura dos estagios da sec¢do de
esgotamento (Prato 2 ou 3)

Nivel do acumulador | Controle de temperatura dos estagios da secao
de esgotamento (prato 2 ou 3) ou do prato de

alimentacgéo

Composicéo de
destilado

Agquecimento constante do prato 2 ou controle
convencional

Tabela 11 Estratégias de controle ou configuragfes de aquecimento distribuido
com melhores desempenhos para cada malha de controle, frente a perturbagdes
negativas na vazdo da corrente de alimentacédo

Malha de Controle

Melhor Configuracéo

Temperatura da base

Aquecimento constante do prato 2

Nivel da base

Aquecimento constante do prato 2 ou controle
de temperatura dos estagios da secdo de
esgotamento (prato 2 ou 3)

Nivel do acumulador

Controle de temperatura dos pratos da secéo de
retificacdo

Composicéo de
destilado

Aquecimento constante do prato 2 ou controle
de temperatura dos pratos da se¢éo de
esgotamento (pratos 2 ou 3)

Levando-se em consideragdo que a malha de controle mais
importante de uma coluna de destilacdo é a de composi¢do de destilado,
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pois & a responsavel por garantir a qualidade do produto, pode-se
afirmar que a melhor estratégia para rejeitar perturbacdes na vazédo da
corrente de alimentacdo é o aquecimento constante do segundo prato.
Mais precisamente, o aquecimento distribuido constante apresenta
melhores resultados que o controle de temperatura dos estagios
intermediarios, principalmente devido a resposta inicial inversa
percebida no perfil de temperatura. Este comportamento faz com que os
controladores de temperatura dos estagios iniciem o controle de maneira
inversa, prejudicando seu e desempenho e, consequentemente, as demais
malhas de controle. Obviamente que os controladores PID utilizados nas
simula¢fes ndo sdo capazes de contornar o problema provocado pela
resposta inversa na temperatura, sendo aconselhavel o teste com outros
tipos de controle, como o preditivo ou adaptativo, que poderiam
melhorar os resultados.

Visto que a melhor estratégia de controle encontrada foi o
aquecimento distribuido constante no segundo prato, foram realizadas
outras simulagdes variando o estadgio onde era fornecido o calor. Os
resultados obtidos para o aquecimento constante dos pratos da se¢do de
esgotamento e do prato de alimentacdo sdo praticamente idénticos aos
mostrados nesse trabalho para o segundo prato. Sendo assim, a
configuragdo com aquecimento distribuido constante de qualquer prato
da se¢cdo de esgotamento ou do prato de alimentagdo é igualmente
eficiente na rejeicdo de perturbacbes na vazdo da corrente de
alimentag&o.






Capitulo5- CONCLUSOES

As simulacbes realizadas no software comercial HYSYS®
apresentaram resultados bastante satisfatérios para os propoésitos deste
trabalho. O modelo estacionario mostrou resultados muito parecidos
com o0s obtidos experimentalmente, comprovando sua validade,
enquanto o modelo dindmico foi testado exaustivamente até apresentar
as melhores respostas em cada malha de controle, também com bom
desempenho.

Um dos principais diferenciais deste trabalho em relacdo aos
estudos experimentais € a inser¢do da malha de controle de composicdo
de produto de topo. O novo controlador tem como objetivo estudar a
eficiéncia do aquecimento distribuido na diminuicdo de transientes
mantendo-se a qualidade dos produtos. O set point deste controlador foi
ajustado em 86 % de etanol em volume volumétrico, conseguindo-se
manter este valor em todas as simulages realizadas.

Para perturbagbes na temperatura e vazdo de alimentacéo,
verificou-se a redugdo no tempo de transicdo da coluna quando avaliada
a abordagem distribuida de controle em relacdo a convencional.
Além disso, foi observado um comportamento menos oscilatério na
maioria das malhas e menores esforgos das valvulas de controle.

Comprovado o melhor desempenho da estratégia de controle com
aquecimento distribuido em relagdo ao controle convencional, novas
simulagbes foram realizadas buscando encontrar as melhores
disposices e modo de operacdo dos aquecimentos distribuidos frente a
perturbacOes na vazao e temperatura na corrente de alimentacéo.

Apos a realizacdo das simulacdes testando diferentes estratégias
de controle frente a perturbagdes na temperatura da corrente de
alimentacdo, foi constatado que o controle de temperatura do prato de
alimentacdo é o que apresenta os melhores desempenhos na reducgdo de
transientes. Este resultado parece bastante ¢bvio, visto que este estagio é
0 primeiro a perceber a perturbacdo e, consequentemente, o controle ira
comegar a agir mais rapidamente.

Perturbagdes na vazdo de alimentacdo sdo responsaveis por uma
resposta inicial inversa no perfil de temperatura, prejudicando os
controles de temperatura dos estagios. Por exemplo, ao se aplicar um
degrau negativo na vazdo de alimentagdo, percebe-se um aumento
inicial no perfil de temperatura da coluna, seguido por uma queda até
estabilizar no novo estado estacionario. Este comportamento prejudica o
controle de temperatura dos estagios, pois o controlador ira agir
inicialmente de maneira inversa, aumentando o transiente do processo.
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Outro comportamento indesejado na malha de controle de
temperatura quando aplicado o controle distribuido, ocorre ao serem
realizadas perturbac@es positivas na vazdo de alimentagéo, pois tendem
a diminuir a temperatura da base, obrigando o refervedor a aumentar o
fornecimento de calor e, consequentemente, a aumentar o perfil de
temperatura ao longo da coluna. Em casos onde esta perturbagdo é de
grande magnitude, o perfil de temperatura ao longo da coluna tende a
subir demasiadamente, prejudicando o controle distribuido de
temperatura que, mesmo interrompendo totalmente o fornecimento de
calor local, ndo é capaz de manter a variavel no valor desejado.

Tendo em vista estas dificuldades encontradas pela estratégia de
controle de temperatura dos estagios frente a perturbagdes na vazéo de
alimentacdo, observou-se que a melhor estratégia para rejeitar este tipo
de perturbacdo € o aquecimento constante de um dos estagios da se¢do
de esgotamento ou do prato de alimentagdo. Fornecendo calor de
maneira constante sdo extintos os problemas de controle relacionados
com a resposta inversa no perfil de temperatura.

Por fim, pode-se afirmar que a abordagem de controle com
aquecimento distribuido é mais eficiente que o controle convencional na
rejeicdo de transientes sem prejudicar a qualidade do produto de topo.
Ao serem comparadas diferentes maneiras de aquecimento distribuido,
observou-se que o controle de temperatura do quarto prato é a melhor
estratégia em casos de perturbacdes na temperatura da alimentacao,
enquanto o aquecimento constante de um estagio da secdo retificago ou
do prato de alimentacdo € a melhor forma de rejeitar perturbacfes na
vazdo de entrada do processo.

51 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

No transcorrer do estudo foram identificados varios pontos em
relacdo as simulagbes e estratégias de controle que podem ser
melhorados, visando complementar este trabalho. Estes serdo descritos
a sequir:

1. Realizagdo de simulages com perturbagdes na composicéo da
alimentacdo e consequente estudo de desempenho do aquecimento
distribuido;

2. Testar novos pardmetros dos controladores PID, com objetivo
de obter melhores resultados de controle;

3. Visando contornar as dificuldades de controle resultantes da
resposta inversa na temperatura em casos de perturbacdo na vazdo de
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alimentacdo, utilizar técnicas de controle avangado, tais como preditivo
ou adaptativo;

4. Utilizar pares de varidveis controlada/manipulada diferentes
das usadas neste trabalho;

5. Encontrar uma Unica configuracdo de aquecimento distribuido
gue seja igualmente eficiente para todas as perturbagfes comuns na
corrente de alimentacéo;

6. Realizacdo de testes com misturas diferentes de etanol/agua.
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