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Em face a acirrada disputa de mercado, vivida por um mundo globalizado, o
engenheiro ocupa o importante papel de responsavel pela interminédvel busca de redugdes
de custos e do ponto Stimo de operagdo. Em meio a esse cendrio, automagio, controle €

otimizag3o de processos sdo encaradas como poderosas ferramentas nesta empreitada.

Nesta tese, 0 caso em estudo € uma fracionadora de propileno instalada na
COPENE Petroquimica do Nordeste. E feita uma profunda avaliago do sistema de controle
atual e proposto sistemas de controles mais adequados para a coluna investigada. A
fracionadora de propileno é uma coluna de alta pureza, classificada como uma
superfracionadora. Tais colunas tém sido encaradas na area de controle de processos como

um grande desafio técnico.

XIII



Jesus, N.-Tese de M.Sc., FEQ/UNICAMP, 2000 Preliminares

Na abordagem do problema de controle, foi primeiramente realizado um estudo em
controle de colunas de alta pureza (o que inclui as superfracionadoras), com énfase nas
caracteristicas do processo mportantes para o0 seu controle, e em experiéncias na aplicagio
de diversos sistemas de controle para processos similares ao investigado. Na etapa seguinte,
um estudo detalhado da fracionadora industrial permitiu conhecer caracteristicas especificas
do sistema, além de avaliar a situacdo atual das malhas de controle. A terceira etapa, € a
modelagem (estaciondria e dindmica) do processo, envolvendo a realizagio de
experimentos na planta industrial. Os modelos sio uma poderosa ferramenta para o
entendimento e estudo do processo, além de servir como plataforma para o projeto dos
controladores e para os testes de controlabilidade. De posse do modelo s3o realizados
estudos do grau de nfo linearidade e do grau de acoplamento das varidveis manipuladas.
Por fim, sfo avaliados os desempenhos de diferentes sistemas de controles, sendo avaliados

diversos aspectos, tais como sintonia, estratégia, algoritmo e estrutura feedforward.

Sdo alcangados excelentes resultados com os sistemas de controle propostos.

Problemas de saturacgo de sinal, instabilidade e resposta lenta sio resolvidos.
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Nowadays, in the strong marketing dispute due to a globalize world, the engineer
has an important role in looking for cost reduction and optimum operation point. In this
scenery the automation, control and optimization are been sought as powerful tools to

obtain gains.

In this thesis, the study case is a propylene fractionator installed in COPENE
Petroquimica do Nordeste. A deep evaluation is made of actual control and it is proposed a
control system more suitable to the column. The propylene fractionator is a high punty
column classified as superfractionator. This column class has been faced in to segment of

control as a great challenge.

The problem control approach was first made by a control study of the high purity
column, that includes the superfractionator, with emphasis on the process characteristics
that are important for its control and on experiences of applications in several control

system for process similar to the one investigated. In the next step, a detailed study of
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industrial fractionator made possible to know specific characteristics of the system, besides
evaluating the actual situation of the control loop. The third step is the modeling (stationary
and dynamic) of the process, involving experiments at the industrial plant the models are a
powerful tool for the understand and the study of the process, besides serving as a platform
for the project of the controllers and for the controllability tests. Having the models in hand,
studies are made of the degree of non-linearity and the degree of coupling of the
manipulated variables. Finally, the performance of the different control systems are

evaluated, under several aspects, like tuning, strategy, algorithm and feedforward structure.

Excellent results are obtained with the control systems proposed. Signal saturation

problems, instability and slow response are resolved.
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CAPITULO 1

Capitulo 1. Introducio

Resumo

Neste capitulo serd abordado o objetivo, motivagio e descrigio dos capitulos desta

tese.

Palavras-chave

Controle, Estratégia, Linearidade, Fracionadora, Propileno, Simulagio
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I.1. Introducio

Os problemas e expectativas quanto ao tema controle de processo sio os mesmos
nas ultimas décadas. O aperfeicoamento das malhas de controle e a implementagio de
técnicas avangadas de supervisdo de produgdo e otimizaco sdo vistos como as melhores
solugdes no ambito custo/beneficio. Ja em 1983 CUTLER et al. (1983) sintetizavam essas

expectativas, descrevendo uma realidade que € muito parecida com a de hoje.

As indastrias quimicas e petroquimicas tém um enorme numero de processos que
ainda sdo operados utilizando uma estratégia de controle primitiva. A globalizacdio e a
disputa acirrada de mercado nfo permitirfio que as indistrias continuem a ignorar as
significativas vantagens trazidas pelo continuado desenvolvimento das técnicas de controle

de processo.

As vantagens oferecidas pelo controle e a continua busca por redugGes em custos
s30 as motivagles e justificam a importéncia da realizagio desta tese. Acreditando que o
controle ¢ uma ferramenta de engenharia de alto potencial de ganho e que seus recursos
estdo sendo usados de forma limitada, este trabalho realiza um estudo pormenorizando as
etapas necessaria para a correta implementacio de um sistema de controle. Esta tese € de
cunho tedrico-experimental e tem como estudo de caso um processo industrial vigente, o
que ressalta ainda mais a importancia e relevincia deste trabalho, inclusive do ponto de vista
econdmico, e principalmente para a realidade brasileira. Dentro desta opgdo, o trabalho

divide-se em praticas realizadas na area industrial e simula¢es em computador.

O controle de processos gquimicos apresenta caracteristicas especificas, que o
diferencia do controle de outros sistemas. A dindmica complexa, o alto grau de interagdes
entre as variaveis e a ndo linearidade sZo as principais razdes para essa diferenciacio. A
operagdo de um processo multivaridvel que possui restricdes requer, na maioria do casos,
um sistema de controle também multivariavel, que reconhega as interagdes entre as varigveis
e as restrigdes das variaveis manipuladas e controladas. Esses tipos de problema nem sempre
podem ser resolvidos por um controle tradicional, empregado com sucesso em outras

aplicagdes.

O estudo de caso desta tese é uma fracionadora de propileno localizada na

COPENE Petroquimica do Nordeste. A fracionadora de propileno tem como produto

2
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principal o propenc de alta pureza, que ¢ utilizado como matéria-prima para intimeros
compostos. Como a maioria dos processos quimicos, a fracionadora tem um comportamento
nio linear. Ela esta na classe de colunas de destilagio denominadas de alta pureza e, mais
especificamente, na classe das superfracionadoras. Entre outras caracteristicas importantes,
esta coluna fem baixa volatilidade relativa, grande nimero de pratos e alta razdo de refluxo.
Isto resulta em uma dindmica lenta para o perfil de composigdo e rapida para a pressdo
(ANDERSSON et al., 1990). Por causa desses aspectos, e outros discutidos ao longo da
tese, essa classe de colunas tem sido encarada no segmento de controle de processo como

um grande desafio para as estratégias e algoritmos de controle disponiveis atualmente.

O objetivo desta tese € desenvolver e validar experimentalmente modelos
matematicos e avaliar e propor solucdes de methoria para o controle da fracionadora de
propileno. Os algoritmos de controles utilizados nesta tese foram o PID (Proporcional-
Integral-Derivativo) e DMC (Dynamic Matrix Control, controle de matriz dindmica). A

metodologia empregada divide-se nas seguintes etapas:

1. Revisio bibliografica;
2. Analise do processo;

3. Modelagem do processo e validagio experimental do modelo desenvolvido, servindo,

entre outras coisas, como plataforma de testes para os esquemas de controle;
4. Estudo do grau de nido linearidade do processo e de estratégias de controle;

5. Projeto e testes de sistemas de controle.

Cada etapa esta associado a um capitulo que sera descrito no item seguinte.
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I.2 Descri¢iio dos Capitulos

Esta tese estd divida em sete capitulos. O primeiro ¢ presente capitulo € a
introdugdo do trabalho, em que s8c apresentados o objetivo, a importdncia e a motivagio
desta tese, além de uma sucinta descri¢fio dos capitulos.

No capitulo II € apresentada uma revisdo bibliografica sobre controle em
superfractonadoras ¢ colunas de alta pureza. Com foco nesta classe de colunas, s3o
abordados os aspectos de relevincia em um projeto de controle de modo geral, tais como
analise de caracteristicas do processo, estudo de varidveis controladas, manipuladas e
perturbages tipicas, objetivos de controle, principais restri¢fes e andlise de desempenhos
de diversos algontmos. Este capitulo estd baseado em experiéncias em aplicagfes de
controle tanto na area académica quanto industrial.

No capitulo III ¢ apresentado em detalhes o caso em estudo, uma fracionadora de
propileno em escala industrial, assim como uma breve explanagio do processo
petroquimico. Neste capitulo, € realizado um estudo completo dos problemas enfrentados
na operacdo da coluna. Sdo levantadas as restrigbes, variaveis de controle e variaveis
manipuladas e perturbagdes do processo. Através de dados coletados do processo, sdo
avaliados os desempenhos de todas as malhas de controle.

No capitulo seguinte, ¢ desenvolvido uma modelagem fenomenoldgica da
fracionadora de propileno para ser utilizada como plataforma de testes de controle e analise
de caracteristicas do processo. A metodologia de modelagem inclui testes experimentais
realizados no processo real, ajuste do modelo estaciondrio, modelagem lnear do
comportamento dindmico da coluna e ajuste dos pardmetros dindmicos da modelagem
fenomenologica. O software Hysys (versio 1.5) foi utilizado para a modelagem
fenomenoldgica.

No capitulo V ¢ realizado um aprofundado estudo do comportamento da
fracionadora de propileno, conhecendo-se principalmente o grau de acoplamento das
variaveis manipuladas e a ndo linearidade do sistema. Neste capitulo sdo realizados estudos
de diversas estratégias, sendo proposta a selegiio de uma delas em particular. Além disso, o
grau de ndo linearidade do sistema, caracteristica de grande relevincia na propesi¢do e
avaliagZo do desempenho de sistemas de controle, € quantificado.

No capitulo VI sdo testados diversos sistemas de controle. Estes sistermas se
diferenciam quanto ao método de sintonia empregado, estratégia de controle, algoritmo de
conirole e quanto a presenga ou ndo de estruturas feedforward. O sistema de controle
atualmente encontrado no processo € comparado com 0s sistemas propostos, ¢ estes entre
si. Técnicas mais avangadas do que as utilizadas no sistema de controle atual, tais como a
metodologia de sintonia de ALFANO e EMBIRUCU (2000), algoritmos DMC e estruturas
feedforward sdo utilizadas para o desenvolvimento deste estudo. Baseado em DECHECHI
(1996) foi desenvolvido o algoritmo DMC em Marlab.

Finalmente, o capitulo VII ¢ dedicado a uma discusséio geral de todo o trabalho
realizado, sendo apresentadas também as suas conclusdes. Além disso, este capitulo é
também dedicado a discuss@o e apresentagdo de sugestdes para trabalhos futuros, que
possam dar continuidade a presente investigagio.
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CAPITULO IT

Capitulo II. Controle de Colunas de Alta Pureza e
Superfracionadoras

Resumo

bieste capitulo € feita uma revisdo em aplica¢des de controle avangado em colunas
de alta pureza O comportamento ndo linear destas colunas aparece como um grande desafio

de controle e, desta forma, este sistema torna-se um interessante veiculo de avaliacdo de

desex}rpenho de algoritmos de controle. Neste texto sdo discutidas as diferentes

"possibﬂjdades de estratégias de controle, sendo analisadas as conseqiiéncias de utilizagio de

' cada uma delas no desempenho final do sistema de controle. Sio também discutidas os

principais resultados da aplicagdo de algoritmos de controle linear, de ferramentas para a
reducdo ou eliminagiio das ndo linearidades do sistema e de algoritmos de controle ndo
linear. A revisdo feita aqui inclui tanto experiéncias industriais quanto experiéncias em
laboratorio, seja através de simulagdes, experimentos de bancada ou resultados de plantas

comerciais.

A pesquisa mostra que os algoritmos de controle linear continuam sendo Os mais
utilizados industrialmente para o sistema em estudo. Entretanto, seu desempenho esta
limitado a uma estreita faixa de condi¢Ses de trabalho, dado o aito grau de acaplamento e
nio liftlearidade do processo, além da complexidade de sua dindmica. Dentro da opg¢do linear,
a experiéncia tem mostrado uma grande aceitagio industrial em relagdo aos algoritmos
multivariaveis. Alguns resultados, no entanto, indicam a possibilidade de um incremento de
desempenho através da utilizagdo de técnicas ndo lineares. Além disso, o correto

entendimento do sistema ¢ fundamental para o projeto de um bom sistema de controle.

Palavras-chave

Colunas de Alta Pureza, Superfracionadoras, Estratégias de Controle, Algoritmos
de Controle
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IL.1. Introducio

A literatura pertinente ao controle de superfracionadoras e colunas de alta pureza
apresenta diversos algoritmos de controle aplicados em diferentes colunas de destilagiio. Em
alguns destes trabalhos, fica claro o interesse de observar apenas o desempenho dos
algoritmos de controle em questio. As colunas de alta pureza ou superfracionadoras
escolhidas sdo encaradas como desafios de controle, tendo em vista as suas caracteristicas
que as tornam sistemas de dificil controlabilidade. SINHA e RIGGS (1989) é um exemplo
tipico desta classe de trabalhos. Em seu artigo, sio exploradas essas caracteristicas,
simulando uma coluna com concentragdes (pureza) menores do que 100 ppm em ambos 0s
produtos (topo e fundo), se configurando em um sistema muito mais sensivel do que a
maioria das colunas de alta pureza encontradas na industria. Em outras referéncias, o
interesse por esses sistemas ¢ justificado pela sua grande importancia econdmica (por
exemplo, fracionadoras de propileno e etileno). Existe ainda uma terceira classe de
trabalhos, na qual o intuito do estudo esta voltado a resolver problemas operacionais e de
otimiza¢io de sistemas industriais ji existentes. Dentro dos trabalhos encontrados na
literatura, observa-se que os estudos tém sido realizados tanto em colunas de laboratorio
quanto em escala industrial, e também em simuladores comerciais € com a ajuda de modelos

simplificados.

Esse capitulo € organizado de forma a discutir todos os topicos que possuem uma
influéncia significativa no desempenho do controle do sistema em questio. Desta forma, nos
itens 2, 3 e 4 as caracteristicas de comportamento do sistema, os objetivos de controle ¢
problemas operacionais associados s3o descritos. Nos itens 5, 6 e 7, as estratégias, restricdes
e algoritmos de controle adequados ao problema sdo abordados e discutidos. Finalmente, no

item 8, as conclusdes do estudo sdo apresentadas.
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I1.2. Colunas de Alta Pureza: Exemplos e Caracteristicas de

Comportamento

Colunas de destilagio de alta pureza tém sido encaradas no segmento de controle
de processo como um grande desafio, devido a caracteristicas tais como ndo linearidade,
substancial acoplamento entre as variaveis manipuladas e dindmica complexa (SINHA e
RIGGS, 1989, RIGGS, 1998, e RANGARATNAM e RIGGS, 1998). Como as colunas de
alta pureza sdio grandes consumidores de energia €, em geral, responsaveis pelo produto
final de diversos tipos de processos, o seu controle tem grande importancia industrial
(RANGARATNAM ¢ RIGGS, 1998).

II.2.1. Exemplos Cldssicos e Relevantes

Colunas de alta pureza sdo industrialmente relevantes, pois sdo utilizadas para
produzir produtos de alta pureza para alimentar processos que dependem de uma
especificagdo rigida para operar apropriadamente. Exemplos tipicos destes produtos sdo o
propileno, o etileno e o estireno, que sfo utilizados como mondmeros para a produgdo de
polimeros. Muitos dos processos de polimerizacéio sdo extremamente sensiveis a presenca
de impurezas nos mondmeros, tanto em termos da qualidade quanto da produtividade do
polimero. Desta forma, ¢ muito importante uma especificagdo correta da pureza destas
matérias-primas. Outro exemplo € a producio industrial de acido acético, onde niveis
menores do que 200 ppm de acido propanodico devem ser mantidos. Um terceiro exemplo
sio os xilenos, que produzidos tipicamente como produtos de alta pureza (SINHA e
RIGGS, 1989). Exemplos especificos de colunas de destilagio de alta pureza encontradas na

literatura sdo:

e agua/metanol;
s bezeno/tolueno;
e etanol/metanol;

e benzeno/tolueno;
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e desisohexanadora;
e etano/etileno;

e propano/propeno.

Além de outras, cujos produtos envolvidos nfo sio revelados pelos autores dos trabalhos.

Dentre as colunas acima, as fracionadoras de propileno e etileno s@o casos
particulares de colunas de alta pureza. Elas sfo classificadas como superfracionadoras. Este
tipo de coluna apresenta caracteristicas de baixa volatilidade relativa entre os componentes,
alta razio de refluxo e grande nimero de pratos. Estas caracteristicas resultam em uma
dindmica lenta para o perfil de composicio e uma dindmica muito rapida para a pressio
(ANDERSSON et al., 1990).

11.2.2. Comportamento Ndo Linear

As respostas de um sistema nfo linear a uma perturbagio degrau dependem da
grandeza e sentido da perturbagdo da varidvel manipulada, e ponto de operagio, ou, no caso
em estudo, do grau de pureza do sistema (FUENTES e LUYBEN, 1983, McDONALD e
McAVOC, 1987 e CHANG et al, 1992). FUENTES ¢ LUYBEN (1983) analisaram
respostas em malha aberta para colunas de alta pureza. Os resultados ilustram o grau de nfio

linearidade tanto do ponto de vista estatico quanto dindmico.

McDONALD e McAVOC (1987), em seu estudo, caracterizam a ndo linearidade
de colunas de alta pureza tanto qualitativa quanto quantitativamente. Eles quantificam
diferentes ganhos estaticos e constantes de tempo para diferentes pontos de operagdo, assim
como para diferentes intensidades de perturbagdes degrau. Em particular, McDONALD e
McAVOC (1987) simularam situagGes em que a fraco molar de impureza em uma das
correntes de produto (tope ou fundo) aproximava-se de zero, enquanto a impureza da outra
corrente era aumentada (que é o efeito tipico de perturbacSes em que o perfil de
composicdo € deslocado). Nestas simulagbes eles observaram que os ganhos
correspondentes a corrente que se torna mais pura diminuem com o aumento da sua pureza,

enquanto os ganhos para a corrente que se torna mais impura vdo aumentando.
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11.2.3. Acoplamento e Interacdo

O acoplamento entre as variaveis manipuladas ocorre porque a agdo de controle
para a malha de controle da composicio da comrente de fundo tem também um grande

impacto na matha da composic3o da corrente de topo, e vice-versa (RIGGS, 1998).

STEPHANOPOULOS (1984) afirma que o pareamento das variaveis manipuladas
com as variaveis controladas (veja o item I1.5.2) deve considerar as interagOes entre as
malhas de controle. O método mais discutido para medir essas interagdes € a matriz dos
ganhos relativos (Relative Gain Array, RGA) (EMBIRUCU, 1993). A discussio completa
deste método pode ser encontrada em TRIERWEILER (1991).

Quando interagSes de malhas de controle sio um problema, algumas acgdes
alternativas podem ser tomadas, dentre as quais o uso de controle multivaridvel,
desacopladores (EMBIRUCU, 1993) ou de estratégias menos suscetiveis a acoplamento
(RIGGS, 1998).

11.2.4. Dindmica Complexa

A dindmica do vapor usualmente € mais rapida do que a dindmica do liquido, sendo
esta a maior razdo da complexidade da dindmica da composi¢io (RIGGS, 1998). Em todas
as colunas, exceto nas de pressdo muito alta (com operagio proxima a pressio critica do
componente chave), o efeito de uma variacdo no vapor do refervedor pode ser observado no
topo da coluna em segundos, enquanto que mudancas na vazdo de refluxo requerem um
tempo muito maior para que os seus efeitos sejam observados no refervedor. A resposta
hidraulica de uma bandeja depende do acimulo de liquido (hold-up) nela, que, por sua vez,
depende do projeto de cada prato. A constante de tempo da hidraulica de um prato
industrial tipico esta na faixa de 3 a 10 s. Entretanto, quando 50 ou mais pratos estdo

dispostos um sobre o outro, o tempo de resposta total sera da ordem de muitos minutos.

Como exemplo do efeito da diferenca entre as dindmicas do vapor e do liquido,
RIGGS (1998) considera o efeito do aumento do vapor do refervedor (V) na impureza do

produto de topo (veja a Figura I1.2). Este acréscimo aparece no topo da coluna

10
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rapidamente, enquanto a vazio de refluxo permanece constante {malha fechada com o nivel
do vaso de acumulo). Na segdo de retificagdo, a razdo refluxo/vapor do refervedor (L/V)
determina o poder de separacdo da coluna. O aumento no vapor (V) resultard no aumento
inicial da impureza no produto de topo. Todavia, com o aumento do vapor (V), o nivel no
acumulador aumentard, e, apos alguns minutos, serd corrigido pelo aumento da vazdo de
refluxo. Este incremento no refluxo (L), por sua vez, terd de percorrer toda a coluna, de
cima para baixo, até que ele cause uma redugdo do nivel de impureza no produto de topo.
Como resultado destes fendmenos conflitantes, a resposta da composigdo de impurezas no
topo em relago ac aumento do vapor apresenta um comportamento tipico de uma resposta

inversa, como mostra a Figura I1.2.

>

LTI )

¥

Figura I1.1. Desenho Esquematico de uma Coluna de Destilacéo.
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1y

tempo

Figura I1.2. Resposta da Composi¢do de Topo a Aumento do Vapor (Resposta Inversa).

12
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I1.3. Problemas Operacionais Associado ao Controle do Processo

Considerando a operacio de um processo auto-regulatorio em dado estado
estacionario, a utilizacio de um sistema de controle seria desnecessaria no caso ideal de
auséncia de perturbagOes. Processos reais, no entanto, apresentam muitas perturbagdes, o
que, no caso de uma coluna de destilagfio, provoca muitas variagdes na composi¢io de seus
produtos. Dentre estas perturbagdes, as principais varidveis que afetam a operagfio de uma
coluna sdo (RIGGS, 1998):

s composi¢cio de entrada;

e vazfio da carga;

e subresfriamento do refluxo;
e entalpia da carga;

s pressio da coluna;

e carga térmica do refervedor.

O tipo de perturbagiio € a sua magnitude tém um efeito direto na maneira como a

composi¢io dos produtos da coluna sio afetados, como sera discutido a seguir.

I1.3.1. Composicdo de Entrada

Mudangas na composi¢@o de entrada representam o mais significativo distirbio que
o sistema de controle da coluna deve rejeitar durante uma operagdo continua. Este tipo de
perturbagdo ira deslocar o perfil de composigdo da coluna, resultando em uma grande
perturbagiio na composi¢io dos produtos. A maioria das colunas industriais nfio dispde de
analisadores para medir a composi¢io na carga. Portanto, esta perturbagdo usualmente
aparece como uma perturbacdo ndo medida. Como sera visto adiante, a escolha do par de
variaveis manipuladas/medidas-controladas tem uma grande influéncia na sensibilidade do

sistema de controle a perturbagGes na composicio da carga.

13
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11.3.2. Vazdio de Carga

O estado estacionario de uma coluna, considerando uma eficiéncia de pratos
constante, estd diretamente relacionado com a vazdo da carga (RIGGS, 1998). Portanto, a
manipula¢d@o das razbes das variaveis com a carga (por exemplo, D/F, L/F, V/F ou B/F), ao
invés do uso direto das varidveis manipuladas, sdo um meio efetivo de controlar distarbios
na vazio de entrada. Compensagdes dindmicas, normalmente na forma de filtros de primeira
ordem, sfo necessarias para levar em conta a dindmica entre a entrada da mudancga na carga

e seu efeito nos pontos finais da coluna (topo e fundo).

1I.3.3. Subresfriamento do Refluxo

Em certas situacOes, por exemplo a ocorréncia de uma tempestade sobre o
processo, a temperatura do refluxo pode cair abruptamente, causando um rapido aumento
no refluxo interno, o que pode causar uma grande perturbagio na composi¢ido do produto.
Isto ¢ particularmente verdade para colunas que utilizam ventiladores como condensadores.
Os ventiladores causam uma perturbagdio maior que os condensadores com &4gua de
resfriamento, pois nos ventiladores a inércia térmica é menor. Mudangas no subresfriamento

podem ser rejeitadas mantendo o refluxo interno constante.

Quando o refluxo subresfriado entra na coluna no primeiro prato, ele condensa uma
parte do vapor, aumentando sua temperatura para a temperatura do ponto de bolha do
prato. O vapor condensado soma-se com o refluxo externo para formar o refluxo interno. O
refluxo interno pode ser estimado utilizando a capacidade de calor do refluxo, Cp, a média
do calor de vaporizagio do refluxo AHy, a temperatura de topo, T, e a temperatura do

refluxo, Treauso, atraveés da Eq. IL.1 (RIGGS, 1998):

CP(T—TReﬂ o)
Eq IL1 Limsz[H AH, =

14
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em que Liy € 0 refluxo interno e Lex € o refluxo externo.

Portanto, quando uma mudanca no subresfriamento do refluxo ocorre, Leg pode ser
ajustado para manter o L, constante. Deve ser ressaltado, entretanto, que a Eq. I1.1 nfo é

exata, podera apresentar grandes erros para sistemas multicomponentes.

I1.3.4. Entalpia da Carga

Para colunas com baixa razio de refluxo, mudangas na entalpia da carga podem
alterar significativamente as razdes internos de liquido/vapor na coluna, causando o
deslocamento do perfil de composigio e, conseqilientemente, perturbando a composigio dos
produtos. Esta perturbacio pode ser dificil de identificar, pois na maioria das colunas ndo hi
medidores de temperatura na carga e, mesmo quando ha, a carga pode ser uma mistura de
duas fases. Além disso, ¢ dificil de distinguir esta perturbag@io dos distiirbios causados por
variagBes na composi¢io da carga, sem se utilizar de analises mais detalhadas. Em certos
casos, ¢ possivel instalar um trocador de calor na alimentacdio da coluna para reduzir o

impacto da perturbagdo da entalpia da carga.

11.3.3. Pressdo da Coluna

A pressdo da coluna tem um efeito direto na volatilidade relativa dos componentes-
chave. Assim, mudancas na pressdo podem afetar signicativamente a composi¢do do
produto. Um controle apropriado devera manter a press3o da coluna proximo ao valor de
projeto, tolerando apenas pequenas amplitudes de varagio. Um grande nimero de colunas
{como, por exemplo, em refinarias) é operado na maxima capacidade do condensador para
minimizar o uso de utilidades. Neste caso, a pressdo da coluna aumenta durante o dia e
diminui durante a noite. Estas mudancas, entretanto, s3o lentas o suficiente para que o

controle de composigdo possa acompanhar esta variagio.
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II.3.6. Carga Térmica do Refervedor

Se ha uma perturbagdo no fluido de aquecimento do refervedor (seja na presséo,
para o caso de vapor, ou temperatura de entrada para outros fluidos), por exemplo,
reduzindo a carga térmica na coluna, um grande aumento de impurezas aparecera no fundo
da mesma. Quando a pressdo ou a temperatura deste fluido se recuperar, o sistema de
controle retornard & condicio micial. Devido 2 influéncia que estas perturbagdes exercem
sobre o sistema, se o controle de composi¢dio ndio estiver corretamente sintonizado, as
perturbacSes podem ser ampliadas pelo controlador. Geralmente, estas perturbagdes sdo os
distirbios mais intensos com os quais a coluna tem que lidar, podendo requerer overrides

(controle seletivo) para o retorno gradual a condi¢io operacional normal.
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I1.4. Objetivos de Controle

O controle em colunas de destilagdo, em geral, tem quatro objetivos:

e Manter estavel as condi¢Oes de operagdo da coluna;
o Garantir que os produtos sempre sejam obtidos nas especificagdes desejadas;

e Alcancar os objetivos acima da forma mais eficiente possivel. Isto significa maximizar a

recuperagdo de produto e minimizar o consumo de energia;

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

Para atingir os objetivos acima, e excluindo as vazOes, € necessario controlar as

seguintes variaveis:

» Pressdo;
e Niveis de fundo e do condensador;

e Composicoes de topo e fundo.

A estabilidade operacional da coluna € alcangada controlando trés destas variaveis:
pressdo, niveis de fundo e do condensador. A especificagdo desejada € obtida controlando-se
as composigdes de topo e fundo. Este controle pode ser na forma direta, utilizando
analisadores nas correntes de produto, ou indireta, utilizando propriedades fisicas que
representem a composi¢io do produto. As propriedades tipicas sdio: indice de refragdo,
densidade, pressdo de vapor, ponto de congelamento e temperatura em um dado prato

(prato de controle), esta a mais comnumente utilizada (KISTER, 1990).

Esquemas de confrole avangado permitem a otimizagdo do processo, € a sua
manutengio dentro dos limites operacionais, através da utilizaco de fungdes custo. A

questdo das restricdes operacionais sera discutida com maior profundidade no item I11.6.

17



Jesus, N. - Tese de M. Sc., FEQ/UNICAMP, 2000 Cap. H - Controle de Colunas de Alta Pureza ¢
Superfracionadoras

I1.4.1. Controle de Presséo

O controle de pressio em colunas de destilagio de alta pureza ou
superfracionadoras nfo apresenta nenhuma peculiaridade que o diferencie de outras colunas
em geral. Na literatura aberta, o algoritmo de controle normalmente empregado para esta
malha é o PID (Proporcional Integral Derivativo). Portanto, a discussio abaixo € genérica

para todas as colunas de destilagéo.

KISTER (1990} ressalta a importancia de um controle adequado de presséo para a
estabilidade da coluna. Segundo este autor, e de acordo com sua experiéncia, nio é possivel
conseguir uma situagdo de operagfio estavel de uma coluna sem a estabilizacio da pressédo.
O autor apresenta uma variedade de esquemas para o controle de pressdo, classificando as

técnicas em quatro grandes categorias:

1. Variagdo da vazfio de vapor: utilizado quando a coluna tem um produto vapor. O

controle de vazio é realizado, neste caso, na corrente da vazio de vapor;

2. Condensador inundado: é o método mais popular com o condensador total. O fluido do
vaso de condensacio vindo do condensador € diretamente ou indiretamente mampulado
para variar a area inundada do condensador. A transferéncia de calor na area inundada ¢
pequena, o calor trocado € o calor sensivel. A pressdo é entdo controlada manipulando a
area de inundag@io do condensador, que em outras palavras, significa controlar a sua

capacidade de troca;

3. Variacdo do fluido refrigerante: este controle caracteriza-se, geralmente, por apresentar
respostas lentas ou ndo lineares. De acordo com RIGGS (1998), este método, utilizando
como fluido refrigeracdo a 4gua, quase nunca € utilizado, pois podem ocorrer problemas

de deposigio na superficie de troca térmica para certos niveis de velocidade (+5 fi/s);

4. Miscelaneo: sdo métodos alternativos para o controle de pressdo. Por exemplo, o
controle da taxa de condensaciio pode ser realizado pela recirculagio do fluido de
refrigeragio. Neste caso, tanto a temperatura da corrente de entrada quanto a

temperatura da corrente de saida do condensador sdo controladas. Este método supera
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os problemas de baixa velocidade presentes na categoria acima e apresenta grandes

melhoras em relacdo i linearidade e em relacdo a velocidade de resposta.

—PC;

topo

refiuxe produto liguide

produfo
refluxo fiouicio

(2) (b)

w R R

refiuxo proguto figuido refiuxo produto ouido

'

(©) (d)

Figura I1.3: Exemplo de Controle de Pressdio por pela Variagio da Vazdo de Vapor (a),
Inunda¢o do Condensador (b), Variagio do Fluido Refrigerante (c) e Miscelaneo (d).

11.4.2. Controle de Nivel

Os controladores de nivel sio utilizados para manter os niveis do acumulador e do
fundo (refervedor). A perda de controle destes niveis pode representar um grande problema
para o controle de composigio (RIGGS, 1998). Algoritmos de controle simples, do tipo

PID, sdo os mais encontrados na literatura para o controle destas varidveis, Diferentemente
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do controle de pressdo, segundo TRENTACAPILLI ez al. (1997), cuidados especiais devem

ser tomados para as superfracionadoras.

As superfracionadoras, como foi citado anteriormente, apresentam a caracteristica
de fluxos internos (vapor e liquido) muito superiores aos fluxos externos (destilado e fundo).
TRENTACAPILLI ef al. (1997), em seu trabalho, levantam a questio das configuragdes
para o controle dos niveis para este tipo de coluna. Na estratégia denominada (L,B), em que
as composigdes sdo controladas pelo refluxo (neste caso, da ordem de 13 vezes superior a
corrente de destilado) e corrente de fundo, e os niveis sdo controlados pela corrente de
destilado e pelo refervedor, oscilagtes indesejaveis no nivel do acumulador e interacdes
dindmicas entre o controle de nivel e de composi¢do podem ocorrer. A estratégia (D, V),
composi¢gdes controladas pelo destilado e pelo refervedor e os niveis pelo refluxo e pela

corrente de fundo, simplesmente transfere o problema para o fundo da coluna.

TRENTACAPILLI ef al. (1997) propdem a eliminagdo do problema apresentado
¢riando uma corrente de reciclo do tanque (destino da corrente de destilado) para o vaso de
condensado. Desta maneira, as diferencas de vazio entre destilado e refluxo podem ser

minimizadas.

11.4.3. Controle de Composi¢do

O controle de composi¢io pede ser realizado em apenas uma das correntes de
produto ou em ambas, quando entio € denominado de controle dual de composicio.
Quando o controle € realizado em uma Gnica extremidade, o acoplamento € eliminado e o
problema deste controle € grandemente simplificado. Infelizmente, o controle apenas em um
produto resulta em uma operagdo sub-otimizada, devido ao consumo de energia e a

questdes relacionadas com a recuperacgio de produto (GOKHALE ez al., 1995).

Dadas as questdes colocadas acima, © controle de composicio das
superfracionadoras € em geral dual. Isto, como ja mencionado, conduz a um alto grau de
nao linearidade e acoplamento severo, caracteristicas marcantes do controle de composicio
de colunas de alta pureza e superfracionadoras. Portanto, ¢ controle da composigdo nestes
sistemas se coloca como o maior desafio do sistema de controle, e as discussbes que se

seguem neste capitulo estdo direcionados para o controle dual de composicgo.
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I1.5. Estratégias de Controle

A selego de uma configuragdo apropriada ¢ a decisio mais importante para o
projeto de um sistema de controle (TRIERWEILER, 1991). WILKINSON ef al. (1991)
ressaltam a influéncia da configuracdo nos resultados de desempenho dos sistemas de
controle, destacando que mesmo nos algoritmos mais sofisticados, o desempenho pode ser
ruim devido a uma configurac@o inadequada. As definicdes do pareamento das varidveis
manipuladas, das varidveis medidas para o controle multivaridvel e das restriches sdo
considerados temas fundamentais relacionados ao projeto de um sistema de controle para

uma coluna de destilagio.

I1.5.1. Controle Multivaridvel versus Controle de Multiplas Malhas

As malhas de controle multivaridvel utilizam multiplas entradas para multiplas
saidas. A maior vantagem desta abordagem € considerar as interac3o existentes entre as
varidveis que compde o processo. Os processos multivaridveis com malhas multi-SISO
(Single Input Single Output, entrada Unica e saida Gnica) sfo mais suscetiveis aos efeitos das
influéncias das interagSes, uma vez que estas nio estdo presentes no algoritmo de controle.
Para cada varidvel medida tem-se apenas uma variavel manipulada correspondente (Figura
11.4).
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Figura II.4. Desenho Esquematico de Malhas de Controle Multivariaveis (a) e de Mltiplas
Malhas (b).

O grau de interagdo cresce dramaticamente com o aumento da pureza do produto
(AL-ELG e PALZOGLU, 1989). Para a malha multi-SISQ, as interagdes entre as variaveis,

causam dois problemas potenciais ao controle (SEBORG et al., 1989):

o Desestabilizacio do sistema em malha fechada;

e Aumento de dificuldade de sintonia do controlador.

DOUGLAS ef al (1994), em seu estudo com a desisohexanadora de alta pureza,
citam que uma estratégia de controle inicialmente utilizada em que o controle de
composi¢io do topo era realizada através de um controle de temperatura de topo em cascata
com o controle da vazdo de refluxo e, similarmente, o controle de composigdo de fundo era
realizado através do controle da temperatura de fundo em cascata com a carga térmica.
Devido a forte interagio entre as malhas de controle de topo e fundo, a temperatura de topo
apenas atingiu o sefpoint (valor de referéncia) desejado, quando o controle de fundo foi re-

sintonizado, mantendo o calor do refervedor (malha de fundo) praticamente constante.
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Técnicas de desacoplamento sdo um recurso que pode ser empregado em malhas

multi-SISO, visando diminuir ou eliminar estes problemas de intera¢@io (de qualquer forma,
deve estar claro que o uso de desacopladores resulta em um sistema de controle que €, na
realidade, multivariavel). Experiéncias com essas técnicas em colunas de alta pureza serdo

discutidas no item I11.7.1.2.

Os controladores multivariaveis, por sua vez, dispde de recursos para considerar as
interagBes entre as varidveis pertinentes. Entretanto, a correta interpretagio dessas
interacdes pode ser limitada pelo algoritmo em questfio, devido as ndo linearidades dessas

interagdes, que nio sdo consideradas pela maioria dos algoritmos.

11.5.2. Selecdo de Varidaveis Manipuladas e Pareamento

A escolha do pareamento das variaveis manipuladas é considerada por RIGGS
(1998) um dos maiores temas relacionados ao controle de colunas de destilagio. Ha uma
grande variedade de possibilidades para as varidveis manipuladas (oito possibilidades

normalmente consideradas, sendo quatro delas independentes):

1. L (refluxo);

2. D (corrente de destilado);

3. LD,

4. V (corrente de fluido de aquecimento do refervedor);
5. B {corrente de fundo);

6. V/B,

7. B/L;

8. D/V.

O desempenho da configuracio do controle pode ser determinado por trés fatores
principais (RIGGS, 1998):
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e A suscetibilidade da configuragio para acoplamento;
¢ A sensibilidade da configuragio para perturbagées;

e A rapidez da coluna para responder a mudancas nas variaveis manipuladas da

configura¢do.

De um modo geral, SHINSKEY (1984} mostrou que a configuragiao (L/D,V/B)
tem o melhor desacoplamento, enquanto a configuragio (L,V) apresenta o maior grau de

acoplamento, de acordo com o indice de acoplamento RGA (estéatico).

RIGGS (1998), através de perturbagles na composi¢do de carga da coluna,
mantendo as varidveis manipuladas das possiveis configuragdes constantes, conclui que a
configuragio (L, V) é menos suscetivel a estas mudangas do que as configuragdes (L/D,V/B)
ou (D,B).

Em relagio 4 rapidez de resposta, as mudangas diretas em D ou B afetam, em um
primeiro momento, os controles de nivel do vaso de condensagiio e do fundo da torre,
respectivamente, para, em seguida, afetar as correntes internas de vapor e liquido e,
conseqiientemente, a composigdo dos produtos. Quando as mudancas s3o realizadas em L
ou em V, seus efeitos so muito mais imediatos, tendo um impacto direto nas correntes

internas de vapor/liquido da coluna (RIGGS, 1998).

Exemplos encontrados na literatura mostram a performance de diferentes

estratégias de controles em diferentes colunas de destilagio.

RIGGS (1998), em seu estudo, através de perturbacdes realizadas na composi¢8o da
corrente de alimentagdo, em uma simulagio de uma fracionadora de propileno, quantificou
através do IAE (Infegral Absolute Error, integral do erro absoluto) que o desempenho das
configuracBes de balan¢o de energia — (L,V), (L,V/B), (L/D,V) e (IL/D,V/B) — foi fraco,
com excegdo da configuracio (L,V/B). A configuracio de balango de massa (L.B) ¢ a
configuragio (L,V/B) forneceram um melhor desempenho. A configuragio (L,B) € utilizada
também nos estudos de TRENTACAPILLI er al. (1997), HARPULA ef al (1993) ¢
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GOKHALE er al. (1995), que citam esta como a configuragio mais apropriada para esta

coluna.

HARPULA ef al. (1993), ainda, utilizam a configuracéio (D,V), que também € uma

estratégia de balango de massa, para o controle de uma fracionadora comercial de etileno.

Na simulagio da coluna de xileno/tolueno, considerada uma coluna de,
relativamente, baixa razfo de refluxo, RIGGS (1998) observa que as configuragdes (L/D,V),
(L/D,V/B), e (L,V/B) apresentam methor desempenho.

RIGGS (1998) cita que para colunas de alta pureza, a configuracéo (L,V) tem se
mostrado ruim devido ao seu mal condicionamento. RAMCHANDRAN ¢ RHINEHART
(1995), todavia, em seu estudo em colunas de alta pureza de metanol/agua (baixa razéo de
refluxo), utiliza a configuragio (L,V) e destaca que as suas vantagens de excelente rejeigdo
as perturbagdes superam os problemas decorrentes do alto grau de interagiio entre as

variaveis manipuladas decorrentes desta configuragio.

Os fatos acima, corroboram a conclusio de RIGGS (1998), que cita que para altas
razdes de refluxo as configuragdes de balango de massa apresentam melhor desempenho do
que as de balango de energia, enquanto que nos casos de colunas com baixas razdes de .
refluxo as configuragSes de balango de energia sdo preferidas. Em WILKINSON et al
(1991), todavia, o algoritmo de controle GPC (Generalized Predictive Control, controle
preditivo generalizado) foi testado em duas configura¢des diferentes para uma coluna de
benzeno/tolueno (baixa razio de refluxo): (L, V) e (L,B). Como resultado, a configuragio

(L,B) apresentou melhor desempenho, enquanto a configuragio (L, V) foi mal condicionada.

A despeito dos resultados descritos nos paragrafos anteriores, vale ressaltar a
colocagdo de KISTER (1990), que questiona a associacio do controle de especificagdo de
composi¢do com o refluxo, sendo este o principal obstaculo de aceitagdo da estratégia do
balanco de massa. Reforcando sua colocagdo, ele cita o trabalho realizado por McCUNE e
GALLIER (1973). Neste trabalho, seus autores demonstram os efeitos das variagles da
corrente de destilado e do refluxo na composi¢iio do produto em trés colunas de destilagio
{desetanizadora, etanol/isopropanol/agua, benzeno/tolueno). Os resultados deixam claro, em
todos os casos, que a composi¢do é mais sensivel a variagOes na corrente de destilado do

que a variagbes na vazdo de refluxo. Uma restrigdo ao uso de uma configuracio onde a
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corrente de destilado € uma varidvel manipulada, no entanto, € o fato de que em algumas

situacdes a corrente de produto ndo poder ser variada (KISTER, 1990).
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I1.6. Restricdes

Restrigdes estio sempre presentes em qualquer situagio de controle na vida real
(EMBIRUCU, 1993). E um fato bem conhecido que o ponto de operagio que satisfaz os
objetivos econdmicos globais de um processo, em geral, estd na intersegio de restrigdes
(GARCIA et al., 1989, GARCIA e PRETT, 1987). Ignorar as restricdes significa, portanto,
forcar o processo a operar a uma distdncia segura, e portanto sub-otimizada, dos limites de
restricdo, resultando em uma certa ineficiéncia do sistema de controle. Entre as restrigdes

mais comuns na operagéo das colunas, inclui-se (RIGGS, 1998):

e Capacidade do refervedor. Esta restricio pode ser conseqiiéncia de: (1) um aumento
na pressdo da coluna que reduza o diferencial de temperatura para a troca térmica; (2)
Jouling (ou entupimento) de tubos no refervedor; (3) aumento da carga processada tal
que a carga térmica requerida do refervedor seja menor do que a disponivel, (4)

limitagio da vélvula de controle de admissdo de vapor para o refervedor;

e Capacidade do condensador. Esta restricdo pode ser devido a: (1) uma alteragio nas
condi¢des do fluido refrigerante que diminua o diferencial de temperatura para a troca
térmica; (2) fouler de tubos no condensador; (3) cargas que exijam taxas de retirada de
calor maiores que as disponiveis; (4) limitagio da vélvula de controle de admissio do

fluido refrigerante para o condensador;

* Flooding (ou Inundacioe). Inundacic € definido como acamulo excessivo de liquido
dentro da coluna. Ela pode ser originada por diversas causas, a depender das vazdes de
liquido e vapor internos (Figura I1.5). Em KISTER (1990), pode-se encontrar uma

discussdo detathada sobre os diferentes tipos de inundagio;
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Var¥io Vapor

Figura I1.5. Diagrama Simplificado de Desempenho de uma Prato de Destilagio.

¢ Weeping (ou Gotejamento). Este fendmeno ocorre quando a vazdo de vapor é tfo
baixa que o gotejamento da massa liquida nas bandejas da coluna nio ¢ evitado (Figura
IL5),

¢ Temperatura de controle maxima. Temperaturas sdo limitadas a certos valores para
evitar que sejam alcangadas as temperaturas criticas, em que ocorre a reagdo de
polimerizacdo e consegiiente deposigédo de material no reboiler (refervedor) reduzindo

sua capacidade.

Uma das principais vantagens do controle multivaridavel com restrigBes, em
particular do MPC (Model Predictive Control, controle preditivo baseado em modelos), é
trabathar as restric0es nas vandveis manipuladas e de estado de maneira explicita
(EMBIRUCU, 1993). Nas industrias, a pratica usual é tratar a questdo das restriches de uma
maneira ad hoc (especifica, nfio genérica): controladores split-range (faixa dividida) e
override (GARCIA ef al., 1989, MORARI, 1987). Isto implica em um grande 6nus nos
custos de projeto e de manutencdo dessas malhas. GARCIA ef a/. (1989) ¢ MORARI,
(1987) acham que a técnica MPC fornece a tinica maneira de tratar as restricdes de uma
forma sistemética durante o projeto e implementagio do controlador, oferecendo uma

alternativa limpa para os confusos esquemas override / split-range.

Em WILKINSON ef al. (1991), o algoritmo GPC mostrou resultados diferentes
quando as restrigdes nas variaveis de entrada eram realizadas por um simples clipping
(grampeamento, ou seja, valores encontrados pelo controle acima de um méximo e/ou

minimo, preestabelecido, eram substituidos por esses limites) ou quando elas estavam
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presentes de forma explicita na minimizacio da funco objetivo. O desempenho do controle,

segundo os autores, foi claramente inaceitivel utilizando o clipping: o sinal de controle

saturou, o desacoplamento foi ruim e o controle mal condicionado.

HARPULA et al. (1993), em seu trabalho nas fracionadoras de etileno e propileno
da Mitsubishi Petrochemical Co, utilizando o algoritmo de controle DMC, apresentam as

restri¢Oes utilizadas:

» Fracionadora de etileno
- maxima impureza (etano) na corrente de topo;
- méaxima impureza (etileno) na corrente de fundo;
- vazdo maxima de suprimento de fluido refrigerante;
- vazdo maxima de vapor no refervedor;
- temperatura do fluido refrigerante do refervedor lateral;

- flooding (diferencial de pressdo na coluna).

e Fracionadora de propileno
- méxima impureza (propano) na corrente de topo;
- méxima impureza (propano) na retirada de propileno grau quimico;
- posicdo da valvula do fluido de refrigeragio do condensador (vazio maxima);

- flooding (diferencial de pressfio na coluna),

]

posicdo da valvula do refervedor principal (vazio maxima).

HARPULA ef al (1993) citam ainda duas outras restrigdes, que ndo foram
encontradas explicacGes aparentes: minima impureza (etileno) na corrente de fundo na
fracionadora de etileno; ¢ minima impureza (propileno) na corrente de fundo para a

fracionadora de propileno.
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E interessante observar que o flooding ¢ uma restrigio comum a estas

fracionadoras € que merece grande atengio. A fracionadora de etileno € geralmente,
segundo ANDERSSON ef al. (1990), o equipamento limitante na capacidade de um
processo petroquimico, devido ao problema de flooding, e a fracionadora de propileno tem
sua produgdo de propileno com maior grau de pureza (propileno grau polimero) reduzida
também devido a esta restricdo. O flooding ¢ um fendmeno que apresenta uma dindmica
rapida €, se ocorrer, a corrente de entrada da coluna terd de ser reduzida por algumas horas,
com possibilidade do produto sair de especificagio. ANDERSSON er al. (1990), em seu
trabalho com uma fracionadora de propileno, priorizam esta restri¢io sobre a composigio de

fundo, nos casos em que o diferencial de pressdo € excedido.
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IL7. Algoritmos de Controle
11.7.1. Controle Linear

Tradicionalmente, os controladores lineares s3o os mais encontrados nas plantas
industriais. Eles sdo de simples entendimento e sua teoria € uma disciplina bastante
desenvolvida (BALASUBRAMHANYA e DOYLE, 1997). As desvantagens associadas com
os modelos lineares, contudo, sdo que eles sdo validos somente em uma vizinhanga estreita
do ponto de operagéo, néo tendo capacidade de capturar o comportamento nfo linear dos
processos (BALASUBRAMHANYA e DOYLE, 1997). Desta forma, a utilizagdio de
controladores lineares pode limitar o desempenho do sistema de controle, se o processo for
altamente néo linear (BEQUETTE, 1991).

11.7.1.1. PID

Apesar de suas limita¢es, o controle PID continua sendo o controle mais utilizado

atualmente nos processos industriais.

Na maior parte dos trabalhos, o controle PID ainda aparece como um referencial
comparativo para os algoritmos de controle mais modernos. Nestes trabalhos, o desempenho
do PID tem sido sempre inferior aquele dos controladores avancgados, exceto em um caso
especifico citado em GEORGIOU et al. (1988). As comparac¢des do seu desempenho com o

de outros controladores serdo apresentadas nos itens seguintes.

Nos trabalhos de DOUGLAS ez al. (1994) ¢ WILKINSON ef al. (1991), os testes
realizados com o controle PID em uma simula¢io de uma desisohexanadora e no sistema de
separacio de benzeno/tolueno, respectivamente, resultaram em respostas oscilatorias. Em
DOUGLAS et al. (1994), a estabilidade foi atingida apenas de-sintonizando uma das malhas
(fundo), deixando quase que constante o calor do refervedor. Eles finalizam concluindo que
o controle PID pode ser adequado apenas para uma estreita faixa de alta pureza.
PerturbagGes que alterem esta pureza de forma significativa comprometem o desempenho do

controlador.

Em AL-ELG ¢ PALZOGLU (1989}, fo1 testado o controle PID utilizando os
métodos de sintonia biggest log modulus tuning (BLT, sintonia do maximo logaritmo do
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modulo) (LUYBEN, 1986) e Ziegler-Nichols (ZN). Apos uma analise utilizando Singular

Value {valor singular) e Conditional Number (nimero condicional), os autores deixam claro

que a margem de estabilidade do método BLT ¢ melhor do que a do método ZN. A sintonia
BLT ¢, entfo, testada em uma simulagio rigorosa de uma coluna de alta pureza de
agua/metanol. Sua resposta apresentou, todavia, oscilagdes, que sO foram elimmadas de-
sintonizando © ganho proporcional. Entretanto, vale ressaltar que apesar da de-sintonia
melhorar a estabilidade do sistema, ela tem um efeito adverso no seu desempenho (AL-ELG
e PALZOGLU, 1989).

Em McDONALD e McAVOC (1987), foram avaliados os ganhos relativos (RGA)
de duas simulagdes de colunas: uma de alta pureza de isobutano/n-butano (xp=0,994 e
xg=0,0062) e outra de média pureza de bezeno/tolueno (xp=0,98 ¢ xp=0,02). Em ambas as
simulagdes o indice RGA indicava severa interag@io entre as malhas de composico de topo e
fundo. Neste caso, eles concluiram que as malhas multi-SISO enfrentariam problemas,

devido a esta severa interagfo.

Em LEAR (1992), o controle multi-SISO foi testado para uma simula¢io de uma
fracionadora de propileno, apresentando oscilagdes inaceitiveis na concentragdo de propenc
no fundo da coluna. Todavia, a estratégia de controle utilizada neste trabalho ndo parece
adequada. Basicamente, a estratégia utilizada pelo autor foi controlar a pressio através da
carga do refervedor e a concentragio de topo pelo refluxo, ndo existindo o controle direto
da composi¢iio de fundo, o que ndo esta de acordo com as recomendacgbes sugeridas por

outros autores (veja o item I1.5.2).

I1.7.1.2. Desacopladores

Os desacopladores sdo ferramentas que podem ser utilizadas junto ao controle PID,
ou outros controladores monovariaveis, para fornecer os seguintes beneficios (SEBORG er

al., 1989), através da eliminag&o da interagio:

1. A estabilidade da malha fechada serd determinada pela estabilidade das malhas

individuais;
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2. Mudancas de ser-poinf em uma variavel controlada nfo tera efeito nas outras variaveis

controladas.

No entanto, a maioria dos trabalhos que defendem o uso do desacopladores tem
como premissa que a interagio € indesejavel (LUYBEN, 1990). Isto é verdade para
perturbacdes de sef-point (LUYBEN, 1990). No entanto, na maioria das aplicagdes de
controle de processos, o problema ndo € resposta a mudangas de sef-poinf, mas respostas a
mudancas na carga (LUYBEN, 1990, e STEPHANOPOULOS, 1984). Interacdes, portanto
ndo sio necessariamente ruins e, na verdade, em alguns processos elas ajudam na rejei¢do

dos efeitos de perturbagio de carga (LUYBEN, 1990).

Ja que o acoplamento pode degradar a capacidade do sistema de rejeicdo a
perturbacgdes, 0 seu uso ndo ¢ recomendado, exceto naqueles casos em que mudangas de
set-point sdo as maiores perturbagdes (LUYBEN, 1990). Além disso, SEBORG et al
(1989) afirmam que se o processo a ser controlado € altamente ndo linear ou tem dindmica
variante no tempo, o desempenho de desacopladores padrdo pode ser inferior aquele obtido

usando controladores PID convencionais de multiplas malhas.

Um dos tinicos exemplos de aplicagio de desacopladores em colunas de alta pureza
disponiveis na literatura € o trabalho de LEAR (1992), que confirma, de certa forma, a
discussdo anterior. Ele utiliza um desacoplador que considera o efeito do refervedor na
malha de topo. Os resultados, no entanto, mostram que nenhuma melthoria foi obtida com a

utilizagdo do desacoplamento.

11.7.1.3. MPC Linear

O termo genérico “Controle Preditivo com Modelo” ou apenas controle preditivo
tem sido usado para descrever uma classe de técnicas de controle onde a utiliza¢do direta de
um modelo dindmico est4 presente. Esta classe de técnicas inclui varios algoritmos lineares,
como o DMC, o MAC (Model Algorithmic Control, controle algoritmico com modelos), o
GPC, entre outros (DECHECHI, 1996). A seguir, sdo descritos e discutidos os
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desempenhos destes algoritmos de controle quando aplicados a colunas de destilagdo de alta

pureza e superfracionadoras, de acordo com o reportado na literatura aberta.

IL7.1.3.1. DMC

HARPULA et al. (1993), GILMORE et al. (1992) e ANDERSSON ef al. (1990)
aplicaram com sucesso o controlador DMC linear em superfracionadoras industriais. As
plantas envolvidas foram: Mitsubishi Petrochemical Co. (HARPULA ef al., 1993), Altona
Petroquimica Co. (GILMORE er af, 1992) e Statoil’s Stenungsund Ethylene
(ANDERSSON et al., 1990). Como resultado de suas experiéncias, os autores relatam que
o controle foi capaz de manter a especificagdo do produto e maximizar a sua recuperagio.
No entanto, ndo € discutida nos artigos a questio da ndo linearidade do sistema, tema
sempre presente no restante da literatura, nem mencionada a utilizagsio de qualquer indice de
desempenho (por exemplo, IAE) para medir o comportamento dos controladores, ndo sendo

feita também nenhuma comparagio com outros algoritmos.

Em GEORGIOU et al. (1988), os autores demonstram que o desempenho do
controle DMC vai decrescendo 4 medida em que a pureza da coluna vai aumentado,
partindo de purezas moderadas para altas, ao ponto de tornar-se pior que o controle

convencional PI (Proporcional Integral).

MALIK (1988) afirma em seu estudo que o DMC aplicado na fracionadora de
etileno na refinaria de Polysar ndo foi robusto o suficiente para rejeitar as mudangas na
composicdo da carga. As restricdes do processo limitaram as agdes do algoritmo de
controle. A versio do algoritmo DMC utilizada n3o considerava explicitamente as

restricdes.

Uma questdo pertinente a ser discutida na aplicacio de algoritmos de controle
linear para o controle de superfracionadoras € a ngo linearidade (ou assimetria) de suas
respostas, resultante do seu comportamento tipicamente ndo linear. Este fenémeno coloca
um dilema para a escolha da resposta degrau (ou modelo linear) mais apropriada para
descrever o processo em um algoritmo de controle MPC (McDONALD e McAVOC, 1987).
CHANG et al. (1992) utilizam o conceito de modelo de convolug@o médio para o controle

DMC. O modelo de convolugdo € obtido pela média aritmética de respostas degraus em
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varios pontos de operagio (diferentes graus de pureza) predefinidos, realizando-se

perturbagdes de 0,01% nas varidveis manipuladas. CHANG et al. (1992) comparam o
desempenho deste modelo em perturbagSes do tipe servo com o controle DMC com um
modelo Gnico, o0 DMC com vaniavel transformada e o NLDMC (Non Linear DMC, DMC
n#o linear). Utilizando o critério IAE para medir o desempenho dos controladores, CHANG
et al. (1992) observaram que o DMC com ¢ modelo médio apresentou uma grande methora

em relagdo ao DMC com um modelo Unico, aproximando-se do desempenho do NLDMC.

117.1.3.2. GPC

O desempenho do algoritmo de controle GPC com restrigdo (utilizando SVD,
Singular Value Decomposition, decomposi¢io baseada em valores singulares, como
ferramenta para a resolugdo do problema de otimizagfo) foi testado por WILKINSON et al.
{1991) em duas colunas de alta pureza: um sistema de bezendo/tolueno (WILKINSON,
1990) e um sistema ndo definido, denominado por coluna A (SKOGESTAD, 1987). O
desempenho do controle GPC com restrigdes nas variaveis de entrada realizada por um
simples clipping (grampo) foi, segundo seus autores, claramente inaceitivel, conforme
comentado anteriormente: o sinal de controle saturou, o desacoplamento fol ruim e o
controle mal condicionado. Um resultado melhor s6 foi obtido aumentando o fator de
supressdo. Em outra etapa, as restrigdes de controle foram levadas em consideracdo de
forma explicita na minimizacio da fungfo custo. Nesse caso, observou-se uma resposta
superior 4 anterior. Os autores utilizaram o SVA (Singular Value Analysis, analise do valor
singular) para ajustar o horizonte de controle e o fator de supressdo, separadamente, para
aumentar a robustez do controle. Os ajustes, como eram esperados, resultaram em respostas
mais lentas comparadas com a sintonia sem o SVA. Contudo, foi observado, durante os
testes de desempenho, que as oscilagdes presentes nas variaveis manipuladas, desapareceram
com a utilizacdo do SVA. O efeito da utilizagio do SVA no aumento de robustez € maior no

horizonte de controle do que no fator de supressio.
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IL.7.1.3.3. QOutros

Em STEWART (1988), a aplicaciio do LMBC em uma fracionadora comercial de
etileno é descrita. Detalhes do algoritmo LMBC nio estio presentes no artigo. O modelo
dindmico do processo foi obtide através de testes do tipo Pseuwdo-Radom Binary Noise
(PRBN, ruido binario pseudo-aleatorio), que, segundo STEWART (1988), tem a vantagem
de ndo necessitar que a planta se mantenha nem alcance o estado estacionario durante o
teste. Os resultados mostram que oscilagbes, que estavam presentes anteriormente a
implementacdo do LMBC, foram eliminadas, tais como na temperatura do prato de controle,
na concentragdo de etano e na corrente do fluido do refervedor. Além disso, segundo ©
autor, os controles de topo e fundo tornaram-se desacoplados com a utilizagdo de um

esquema antecipativo (feed-forward) para rejei¢do de perturbagdes.

De acordo com VAN DIIK ef al. (1994), o SMOC II (Shell Multivariable
Optimising Control segunda versio) € um controlador multivariavel largamente aplicado na
Shell, cujos detathes do algoritmo podem ser encontrados em VAN WIJK e POPE (1992).
Este controlador estd baseado na matriz da resposta degrau, igualmente ac DMC, e
contempla as restrigdes do processo de forma explicita. O SMOC 11 foi testado em uma
simula¢do de uma fracionadora de propileno de 160 pratos e seu desempenho foi comparado
com o PID. Foram realizadas dois tipos de perturbagOes: degrau na vazio de carga e degrau
na composigdo da carga. O SMOC I demonstrou, em ambas as perturbacSes, ser superior
ao controle PID, sendo que o PID, na perturbacdo da composi¢io da carga, apresentou
over-shoot (sobre-elevagio) significativo nas composi¢Ges de topo e fundo. Vale acrescentar
que a estratégia utilizada, (D,V), ¢ uma estratégia de balanco de massa genericamente
aconselhada para colunas com alto refluxo, apesar de, no caso especifico de fracionadoras

de propileno, ndo ser a mais aconselhada por outros autores.

11.7.2. Controle Néo Linear

Na iltima década, o nimero de técnicas de controle que s3o baseadas na concepgio
de nfio linearidade tem experimentado um aumento significativo (ALLGOWER ef al., 1997).
Progressos na teoria de controle ndo linear, combinado com os avangos de hardware

(equipamentos) permitem que essas estratégias ndo lineares sejam implementadas com
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sucesso nos processos quimicos (ALLGOWER et al., 1997). Neste caso, o desenvolvimento

de modelos nio lineares € um uma parte extremamente importante das estratégia de controle
baseadas em modelos ndo lineares (BEQUETTE, 1991), existindo uma demanda para o
desenvolvimento de técnicas de modelagem que sejam ficeis do ponto de vista pratico e
capazes de capturar o comportamento ndo linear dos processos, para que possam ser
aplicadas no projeto destes controladores nfo lineares (BALASUBRAMHANYA e
DOYLE, 1997).

11.7.2.1. Func¢éo Transformada

A criagdo de uma vanavel transformada, em fungio da variavel medida, ¢ uma
abordagem simples que visa criar uma rela¢@o linear entre a variavel de entrada e varigvel de
saida controlada (EMBIRUCU, 1993). Esta transformagio nfio requer maior esforgo
computacional, sendo uma vantagem sobre os controladores ndo lineares do tipo gain
schedulling (ganho programado) ou adaptativo (GEORGIOU et al.,, 1988). BEQUETTE
(1991) cita como desvantagem desta abordagem o fato de o controle destas variaveis
transformadas nfio assegurar necessariamente o controle rigido, livre de off-ser (desvio

permanente), das varidveis originais, que s3o as que de fato interessam.

O uso da fungdo logaritmo na composicdo de saida de colunas de destilagdo
funciona efetivamente sobre uma faixa mais larga de condi¢bes operacionais (EMBIRUCU,
1993). Na literatura relativa ao controle de colunas de alta pureza podem ser encontradas
diferentes fungdes logaritmicas para diferentes processos de destilagio (GEORGIOU ef al,
1988 ¢ GOKHALE ef al, 1995). As fun¢Ges transformadas sdo aproximagOes empiricas
sugeridas por analise de equagdes fundamentais. A base tedrica das funcgbes transformadas

pode ser encontrada no trabalho de KOUNG e HARRIS (1987).

GOKHALE et al. (1995) aplicam a fungfo transformada na composi¢io de topo de
uma fracionadora de propileno em um controle tipo PI e obtém resultados equivalentes aos
obtidos com o controle PI convencional. O mesmo resultado € obtido por GEORGIOU ez
al. {1988) para uma perturbagio na composi¢io de entrada (problema regulatério). Ja para
o problema servo, no estudo realizado por GEORGIOU et al (1988), o controle PI com a

funcdo transformacio apresentou um desempenho superior a0 convencional.
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McDONALD (1985), utilizando o DMC, considerou diversos tipos de

transformacdes ndo lineares aplicadas & composi¢do, concluindo que o ganho destas
abordagens foi marginal em relagio aoc DMC padrio. Ao contrario, nos estudos de
GEORGIOU et al. (1988), ANDERSSON er al. (1990) ¢ GOKHALE et al (1995), a
fun¢do transformada no controle DMC foi bem sucedida. GEORGIOU er al (1988)
mostram a superioridade de desempenho do controle DMC com a fungio transformada
sobre 0 DMC padrio em uma coluna de alta pureza (1000 ppm). A mesma funcio
transformada foi aplicada também para colunas de altisstma pureza, 10 ppm. Neste caso,
porém, foi observado que a néo linearidade nio foi eliminada com a transformacfo, afetando

negativamente o desempenho do controlador.

GEORGIOU et al. (1988) aplicaram a transformada tanto na composi¢do de topo
quanto na de fundo, mesma técnica adotada inicialmente, porém sem sucesso, por
ANDERSSON et al. (1990) para o controle de uma fracionadora de etileno. ANDERSSON
et al, (1990), utilizando simulag8o em estado estacionario, demonstram que a transformagio
da composi¢do no fundo da fracionadora de etileno € necessdria somente para purezas
menores que 500 ppm. Como a operagio da fracionadora de etileno trabalha com valores
superiores a este, o controle foi reformulado para fazer a leitura da composiciio de fundo

sem a transformacdo nio linear.

11.7.2.2. Gain Scheduling (ganhos tabelados)

Nas situagdes em que 0 processo encontra-se no estado transiente ou fora do ponto
normal de operagdo {ponto em torno do qual foi identificado o0 modelo), um modelo linear
torna-se impreciso na representacio de um sistema ndo linear (McDONALD ¢ McAVOC,
1987). O gain scheduling € um técnica de controle em que os pardmetros do modelo sfo
atualizados por uma fung8o, predefinida, das variaveis medidas do processo. Desta forma,
quando as mudancas no ganho do processo e na constante de tempo podem ser modeladas
em funcdo das varidveis medidas (o0 que se configura em uma forma de modelagem nio
linear), a técnica de gain scheduling pode ser utilizada para compensar estas mudancgas do
processo durante o seu transiente (McDONALD e McAVOC, 1987). Deve ser notado que o

controle gain scheduling difere do controle adaptativo, pois seu algoritmo € essencialmente
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em malha aberta, ndoc havendo mecanismo de corregdo para o ajuste do modelo
(McDONALD e McAVOC, 1987). Ou seja, enquanto no controle adaptative o modelo €

continuamente adaptado, através de um algoritmo de controle em linha, o gain scheduling

finciona como se existisse um certo conjunto de modelos pré-definidos, com cada um sendo

usado para uma situagdo especifica.

McDONALD (1987) e McDONALD e McAVOC (1987) estudaram o desempenho
de diferentes técnicas de gain scheduling incorporadas ao DMC. Os autores aplicaram estes
esquemas para o controle de colunas de alta pureza, e compararam o desempenho do DMC
padrdo com o DMC acoplado a estas diferentes técnicas de gain scheduling e ainda com o
DMC adaptativo. Nestes trabalhos, como foi citado anteriormente, foram realizados estudos
de sensibilidade dos sistemas investigados em diferentes pontos de operagio, a fim de
projetar os esquemas de gain scheduling. Os ajustes nos pardmetros dos controladores

foram feitos com base no conhecimento dos autores sobre o comportamento do processo
(McDONALD, 1987).

Em McDONALD (1987), trés técnicas de predi¢io de ganhos on-line (em linha)

foram testadas:

e modelo estacionario rigoroso, resolvido numericamente;
e modelo estacionario simplificado, resolvido analiticamente;

e um modelo estacionario empirico.

Detalhes destas técnicas estdio descritas em McDONALD (1987) ¢ McDONALD
(1985). Tanto em problemas do tipo servo (composi¢io de fundo) quanto em problemas
reguladores {composicio da corrente de entrada), o gain scheduling utilizando o modelo
rigoroso mostrou ser supernior as demais técnicas gain scheduling, e as técnicas que
utilizaram os modelos analiticos e empiricos apresentaram uma suave melhora em relagio ao
DMC padrio e ao adaptativo. O controle adaptativo mostrou um fraco desempenho para o
controle regulatorio (rejeicio a perturbagbes). McDONALD (1987) ilustra a evolucio

temporal dos ajustes dos pardmetros dos diversos controladores, revelando que o gain
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scheduling € um algoritmo mais rapido na atualizagio dos par@metros do controlador do

que o controle adaptativo, 0 que justifica o methor desempenho do primeiro.

McDONALD e McAVOC (1987) avaliaram o desempenho de controladores DMC
com gain scheduling, utilizando um modelo estaciondrio empirico, para quatro diferentes

formas de ajuste dos pardmetros do modeio e do controlador:

e ajuste do ganho por compensa¢io one-way (um sentido), que consiste em atualizar o
ganho do controlador apenas quando o ganho calculado pelo modelo empirico for menor

que o ganho no estado estacionario de referéncia,

e ajuste do ganho por compensagio fwo-way (dois sentidos), que consiste em atualizar o
ganho do controlador quando o ganho calculado pelo modelo empirico for menor ou

maior que o ganho no estado estacionario de referéncia;
e ajuste do ganho e da constante de tempo por compensagio one-way,

e ajuste do ganho e da constante de tempo por compensagdo one-way.

Detalhes de cada um dos casos acima podem ser encontrados em McDONALD e
McAVOC (1987). Como principais conclusdes, eles apontam que a compensagio one-way
parece ser mais promissora. Uma importante consideracdio € que quando € feito apenas o
ajuste de ganho, ndo se requer a inversdo de matrizes, ou seja, o esforgo computacional é
minimo. McDONALD (1987) ressalta ainda que o numero de pardmetros a ser estimado a

cada interagdo € reduzido substancialmente, se for assumido um modelo de primeira ordem.

TRENTACAPILLI et al (1997) apresentam uma técnica simples de gain
scheduling, na qual os coeficientes do modelo de convolugio sio obtidos através de uma
regra de trés (variag@o linear) com a vaniavel medida. Esta técnica foi implementada no
algoritmo de controle DMC. Quando comparado com o DMC padrio, as melhoras
observadas foram uma aproximac8o mais rapida ao estado estacionario e a reducgfo de
oscilagdes no sistema. Os autores sugerem ainda alguns aperfeicoamentos, como a
possibilidade de uma interpolacZo ndo linear da variavel medida, opg8o que pode ser

escolhida a depender da nfo linearidade do sistema, e a extensfio do procedimento para
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utilizar mais de uma varidvel de saida no célculo do gain scheduling (por exemplo,

composi¢oes do destilado ¢ do produto de fundo), ao invés de apenas uma, como descrito

anteriormente.

11.7.2.3. Adaptativo

Quando comparado com as técnicas de gain scheduling, € possivel dizer que o
controle adaptativo é um algoritmo mais empirico, na medida em que, nesta técnica, ndo
requer um conhecimento extensivo do processo durante o ajuste dos pardmetros
(McDONALD, 1987). Em geral, o controle adaptativo € aplicado em situa¢des em que o
processo varia de forma lenta (McDONALD, 1987).

Em controle adaptativo, os coeficientes do modelo sio assumidos variantes no
tempo e s3o estimados em linha (EMBIRUCU, 1993). Conceitualmente, o controle
adaptativo consiste em combinar uma técnica de controle com uma técnica de estimacio de
pardmetros (EMBIRUCU, 1993). A maioria das técnicas de identificacio pode ser aplicada
& adaptacdo, tais como o método de minimos quadrados € o método da varidvel
instrumental, sendo a abordagem dos minimos quadrados a mais largamente utilizada
(SEBORG ez al., 1986).

Em McDONALD e McAVOC (1987), como foi discutido anteriormente, foram
aplicadas técnicas de controle adaptativo no algoritmo DMC, para o controle de colunas de
alta pureza. Segundo McDONALD (1987), o fraco desempenho do controle adaptativo ¢
justificado pelo retardo no ajuste dos pardmetros do controlador, de modo a refletir a nova

condigdo operacional da coluna.
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Figura I1.6: Configuracio de controle adaptativo

11.7.2.4. NLMPC

Os controladores classificados como NLMPC (NonLinear Model Predictive
Control, controle preditivo baseado em modelos ndo lineares) foram divididos em: controle
PMBC (Process Mode! Based Control, controle baseado no modelo do processo) e Qutros.

O PMBC foi destacado pelo niimero de trabalhos realizados com este controlador.

I1.7.2.4.1 PMBC

MALIK (1988), SINHA e RIGGS (1989), DOUGLAS er al (1994),
RAMCHANDRAN e¢ RHINEHART (1995) e GOKHALE et al. (1995) aplicaram o PMBC
em colunas de alta pureza. O PMBC utiliza a lei de controle GMC (Generic Model Control,
controle por modelo genérico) de LEE e SULLIVAN (1988) com uma equagdo
representativa do estado estacionario. Em SINHA e RIGGS (1989), pode-se encontrar uma
descricio detathada do PMBC. Nessa abordagem, o comportamento dindmico € assumido
de primeira ordem, enquanto a modelagem estacionania é ndo linear. Como justificativa da
aproximacgéo do comportamento dindmico por um modelo linear, SINHA e RIGGS (1989)
citam que, para alguns casos, incluindo colunas de destilagfo, a descri¢do precisa do estado
estacionario € mais importante do que a descrigdo detalhada da dindmica para os propositos

de controle.
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Em MALIK (1988), seu autor discute sobre dois métodos de PMBC: Smith-
Brinkley (SB) e Jafarey-Douglas-McAvoy (JDM). Eles diferem quanto ao modelo estatico

adotado: o SB utiliza um modelo que relaciona a recuperagiio de cada componente com o
nimero de pratos tedricos, razio de vapor e liquido nas segdes de retificacio e stripping
(regifo inferior ao prato de carga da coluna) da coluna e o nimero de pratos na segio de
stripping, € ¢ JMC € um modelo analitico que relaciona composigio a refluxo e vapor do
refervedor. Detalhes do método SB podem ser encontrados em SULLIVAN (1988) e LEE ¢
SULLIVAN (1988) e do método JDM em MALIK (1988). MALIK (1988) conclui que néo
ha significativas diferencas entre as predigdes dos dois modelos. O método JDM foi aplicado
com sucesso em uma fracionadora de propileno da unidade do complexo petroguimico de
Polysar (Corunna), apresentado bom desempenho para perturbagdes do tipo servo e rejeigio

a perturbagdes na vaz#o e na composi¢io da carga.

SINHA e RIGGS (1989) aplicaram o método SB em uma simulagio de uma coluna
de alta pureza, € o controle mostraram rapida rejei¢io as perturbacdes. O caso em estudo
nio representava nenhuma coluna industrial particular. Porém, eles salientam que as
condigbes de alta pureza, tanto para a corrente de fundo quanto para a corrente de topo
(100 ppm), e de alta volatilidade relativa tornam o caso mais sensivel do que as colunas

industriais de alta pureza.

RAMCHANDRAN e RHINEHART (1995) comparam ¢ PMBC com um modelo
do tipo ANN (drtificial Neural Networks, redes neuronais artificiais) com o controle PI em
conjunto com um esquema feedforward em colunas de metanol/agua. O desempenho do
controle PMBC com o modelo ANN foi superior ao controle PI. Para efeito de comparagio,
os desempenhos foram medidos utilizando o ISE (/ntegral Square Error, integral do erro
quadratico), o IAE (Integral Absolute Error, integral do erro absoluto) ¢ o VT (Valve
Travel, fungio que penaliza a quantidade de movimento das valvulas). De acordo com os
autores, o PMBC mostrou habilidade para “entender” as mudancgas no ganho do processo, e
refleti-las na a¢do na variavel manipulada. O controle PI teve bom desempenho nos testes de
mudanga tipo servo, mas apresentou um desempenho deficiente em perturbagdes do tipo

regulatéria.

GOKHALE et al. (1995) comparam o desempenho dos controles PI e DMC (com

fungdo transformada} com o PMBC. Além disso, sfo comparados o PMBC que utiliza o
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modelo estacionario com ANN com o PMBC que utiliza o modelo estacionario rigoroso

(balangos prato a prato). Para esta ultima comparagio, o modelo ANN mostrou-se
suavemente superior para o controle de composi¢do de topo e mais lento para a composigio
de fundo. Em geral, para os testes tipo servo (composi¢do de topo) e regulatorio
(composi¢io da corrente de entrada) realizados para comparar os controles PMBC, PI e
DMC, GOKHALE er al (1995) concluiram que os desempenhos dos controles
multivariaveis foram melhores do que o do controle PI, mas ndo muito superiores. Uma
melhora significativa no desempenho dos controles multivaridveis em relagdo ao PI pode ser
observada no teste em que a composicio da corrente de alimentacdo sofria uma variagio
periédica. Neste caso, o controle PMBC mostrou-se mais rapido no controle da composi¢io
de fundo do que o controle DMC. Além disso, o controlador PMBC demonstrou uma

manipula¢do mais suave da varidvel manipulada.

II1.7.2.4.2 Outros

KULHARN]I (1995) aplica o controle GMC em uma simulagio de uma coluna de
alta pureza de xileno/tolueno com um modelo estaciondrio perfeito (isto é, o modelo
estacionario utilizado no controlador coincide exatamente com a parte estacionaria do
modelo dindmico utilizado para simular a coluna) e conchii que o desempenho do controle
GMC ¢ pior do que o desempenho de um controle PI diagonal. Este resultado, portanto,
nega a afirmagdo de SINHA e RIGGS (1989), segunda a qual a descrigdo do estado
estacionario € mais importante do que a descrigdo da dindmica para propositos de controle.
Também em sentido contrario a SINHA e RIGGS (1989), RANGARATNAM e RIGGS

(1998), sugerem que deve ser considerada a ndo linearidade tanto do estado estacionario

quanto da dindmica.

RANGARATNAM e RIGGS (1998) utilizam uma extensdo do modelo de
Hammerstein para a modelagem dindmica do problema. Este modelo dindmico leva em
consideracgfio o fato de que a magnitude da varidvel manipulada afeta a constante de tempo
do processo. O modelo utilizado para descrever o estado estacionario ¢ um modelo de rede
neuronal. Estes autores comparam o desempenho do controlador NLMPC (NonLinear

Model Predictive Control, controle preditivo baseado em modelos ndo lineares) com os
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controladores PI e DMC em uma simulagio de uma fracionadora de propileno. Como

resultado, o controle NLMPC demonstrou ser mais suave e com menor efeito de interagdo

entre o controle de fundo e topo.

11.7.3. Aplicacdes Industriais

De acordo com o exposto nos itens anteriores, € possivel observar que, do ponto
de vista da utilizagio de controle muitivaniavel, os algoritmos que tiveram aplicagbes

industriais no sistema em estudo foram:

e  DMC (Dynamic Matrix Control, controle por matriz dindmica) em Altona Petroquimica

Co., Statoil’s Stenungsund e Mitsubishi Petroquimica Co.;

o LMBC (Linear Model Based Control, controle linear baseado em modelos), ndo foi

citada o nome da empresa onde foi aplicado o controle;

o  GMC (Generic Model Control, controle genérico baseado em modelos) no Complexo

Petroquimico em Polysar ¢ na Shell-Canada,

e PMBC (Process Model Based Control, controle baseado no modelo do processo) no

complexo petroquimico de Polysar (Corunna).
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I1.8. Conclusoes

Neste capitulo foram discutidos os principais aspectos relacionados ao controle de
colunas de destilagio de alta pureza e superfracionadoras. Os itens discutidos refletem

basicamente as etapas encontradas em um projeto de controle:

e analise das principais caracteristicas do processo sob o ponto de vista de controle;
+ definicdo do objetivo de controle;

e levantamento de restrigbes do processo;

e analise de estruturas de controle;

e estudo de algoritmos de controle.

A importdncia de cada item no desempenho do controle estd explicitamente
demonstrado neste capitulo. O bom desempenho do controle nfo esta relacionado apenas
com a sofisticacdo do seu algoritmo de controle, mas, em muito, ao bom entendimento do

Processo.

Como pdde-se verificar, as colunas de alta pureza e superfracionadoras sdo sistemas
com alto grau de acoplamento e ndo linearidade, além de apresentarem uma dinfimica
complexa. Essas caracteristicas sdo de grande impacto no desempenho de um sistema de

controle.

Os objetivos e restrigdes encontrados nas colunas de alta pureza e
superfracionadoras sdo os mesmos das colunas de destilagio de um modo geral, com
excegdo do controle de nivel das superfracionadoras. Como foi salientado, em virtude da

alta razdo de refluxo destas colunas, deve-se dar atencdo especial para o controle de nivel.

A estratégia de controle €, sem divida, um dos itens mais importantes em um projeto
de controle. A estratégia a ser adotada deve considerar a suscetibilidade da configuracdo
para acoplamento, sensibilidade da configuragéio para perturbagdes e rapidez da coluna para
responder a mudangas nas variaveils manipuladas da configuragdo. Estio ilustradas, neste
capitulo, algumas experiéncias a respeito de diferentes estratégias em diferentes sistemas,
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além de regras préaticas fruto dos estudos realizados. Nota-se que para a fracionadora de

propileno, caso de estudo desta tese, a estratégia de controle mais utilizada e de melhor

desempenho € a (L,B) (na qual L significa refluxo e B corrente de fundo).

Em relagfo aos algoritmos de controle, os controladores lineares continuam sendo os
mais utilizados industriaimente para o controle de superfracionadoras e colunas de aita
pureza. Entretanto, seu bom desempenho esta limitado a uma estreita faixa de condigdes de
trabalho. O algoritmo PID, especificamente, esta sujeito a operar o sistema de forma sub-
otimizada, sob pena de provocar oscilagdes indesejaveis no sistema. Os algoritmos
multivariaveis lineares, de forma geral, tém um desempenho aceitavel, principalmente
quando comparados com o controle PID. Experiéncias com aplicagdes industriais
demonstram grande aceitagdo por esses algoritmos. As técnicas de controle nio lineares,

geralmente, aumentam o desempenho do sistema de controle nesses sistemas.
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CAPITULO 111

Capitulo II1. Fracionadoras de Propileno e Descricio
Operacional da Coluna Investigada

Resumo

Neste capitulo sdo discutidos topicos relacionados com o estudo de caso desta tese,
uma das fracionadoras de propileno da COPENE Petroquimica do Nordeste. Nog3es
basicas de petroquimica, situando a fracionadora de propileno neste processo, é o primeiro
tema em discuss3o. Na se¢fio seguinte, ¢ realizado uma breve apresentagdo do produto
principal da fracionadora, o propileno de alta pureza, e discussdo econdmica do mesmo,
mostrando sua importincia no cenario mundial. Por fim, € realizado um profundo estudo da
fracionadora de propileno, explorando suas caracteristicas no &mbito de controle de

processo.

Palavras-chave

Processos Petroquimicos, Fracionadoras de Propileno, Controle
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IIL.1. Introdugio

O caso de estudo desta tese é uma das fracionadoras de propileno instalada na
COPENE Petroquimica do Nordeste localizada em Camacari/BA. A COPENE possui duas
fracionadoras de propileno de grande porte em sua unidade. Segundo pesquisa realizada
pela PARPINELLI TECNON - ATEC (1999), a regido de Camagcari (sendo a COPENE a
unica produtora de propileno da regiio) esta entre as nove maiores produtoras de propileno

do mundo.

Este capitulo foi didaticamente elaborado de forma a, primeiramente, situar o
estudo de caso no processo onde ele estd inserido e conhecer os jargdes e a historia das
petroquimicas. Alguns conceitos sdo apresentados para o entendimento de um petrogquimica

e a forma como ela € organizada.

A importéncia da fracionadora pode ser medida pelo grau de consumo do seu
produto principal, propeno de alta pureza. Desta forma, sdo mostradas também as

grandezas que dimensionam a importéncia do propeno no mercado mundial.

Por fim, discuti-se o caso de estudo. O conhecimento prévio do processo € a
primeira etapa no procedimento de configuragdo de malhas de controle. Neste capitulo, sdo
identificados as variaveis manipuladas, as especificagbes dos produtos, os disturbios que
afetam o processo e as restrigdes s quais o processo esta sujeito. O objetivo do controle

também € definido nesta etapa.
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II1.2. Processos e Produtos da Industria Petroquimica

Este item esta baseado na trabalho de COSTA (1984). O objetivo dele ¢ situar a

fracionadora de propileno no ambiente dos processos petroquimicos.

I11.2.1. Nocgbes Gerais

Os produtos petroquimicos sd3o compostos quimicos obtidos direta ou
indiretamente a partir dos hidrocarbonetos do petroleo ou do gas natural e de seus
derivados. Os denominados produtos petroquimicos basicos séo os derivados do gas natural
e algumas fracdes de hidrocarbonetos originados do processamento do petréleo nas
refinarias e de Oleo de xisto. Alguns desses produtos petroquimicos basicos podem,
também, ser obtidos de outras fontes como, por exemplo, do carviio mineral (carboquimica)

ou do etanol oriundo da fermentagéo alcodlica (alcool-quimica).

As substincias obtidas pela industria petroquimica estdo incorporadas a uma
infinidade de produtos que hoje fazem parte do dia-a-dia das pessoas, tais como: pneus,
cdmaras de ar, pecas e acessOrios para veiculos, componentes para computadores,
medicamentos, esculturas, cosméticos, fibras para tecidos, telefones, capacetes,

embalagens, brinquedos, detergentes, corantes, dentre muitos outros.

As matérias-primas convencionais para a industria petroguimica sdo o gas natural
e as fragOes dele recuperadas, nafta, gasoleo, gases residuais de refinaria e os residuos

liquidos provenientes do processamento do petroleo ou dleo de xisto.

A industria petroquimica € conhecida através de trés segmentos:

Indistrias de 1®* geracdo: utilizam matérias-primas provenientes do petrdleo,
principalmente nafta ou gas natural, e as transformam em produtos petroquimicos basicos.

Essas industrias sdo comumente chamadas de centrais de matérias-primas.

Indiistrias de 2* geragio: a partir dos produtos petroquimicos basicos geram produtos
intermediarios como caprolactama para nylon, di-isocianato de tolueno para poliuretanas,
tereftalato de dimetila para poliéster, etc., e produtos finais como polietileno, poliestireno,

borrachas sintéticas, polipropileno, policloreto de vinila (PVC, Poly Vinyl Cloride), etc.
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Indistrias de 3% geracdio: partindo dos produtos intermediarios e finais confeccionam

artigos para o publico consumidor.

Diferentes formas de obtenc¢fo comercial de petroquimicos bésicos olefinicos séo
discutidas na literatura, como por exemplo: desproporcionagio de propeno, hidropirdlise,
pir6lise milisegundos e pirdlise de hidrocarbonetos. Este ultimo € o processo utilizado pela
COPENE.

II1.2.2. Breve Historico

A indistria petroquimica teve sua origem em 1920 com a produgdio do
isopropanol, a partir do propeno. No entanto, a obten¢io dos produtos petroquimicos em
laboratério e em plantas piloto ¢ bastante antiga. Ja em 1797 aparecia na literatura registros
sobre a produg@o de eteno a partir do etanol ou do éter, através da passagem destes por
catalisadores (a base de alumina ou silica) de desidratagiio aquecidos. Porém, apenas por
volta de 1950, o primeiro curso sobre a quimica do petroleo foi instituido na Universidade

do Texas nos Estados Unidos.

Apds a segunda guerra mundial, em grande parte por causa das grandes
descobertas de petroleo no Golfo Pérsico, ocorreu na Europa uma rapida adaptaglo do
abastecimento de energia e também da quimica do carvio em diregio ao petroleo € ao gas
natural. Hoje em dia, a inddstria petroquimica possui uma umportincia econdmica
destacada. Exemplos tipicos sdo o eteno € o propeno, que estZo entre as matérias primas
quantitativamente mais importantes. Estas duas substdncias, mediante reagbes de adigéo,
podem ser transformadas nos mais variados produtos intermedidrios, utilizdveis em

numerosas sinteses.

A partir de 1950, em decorréncia da prosperidade econdmica do pods-guerra,
estabeleceu-se uma intensa demanda energética em todos os paises mais desenvolvidos
(6leo para aquecimento, éleo combustivel). Isto levou a um crescimento veloz da
capacidade das refinarias e, além disso, propiciou quantidades crescentes de nafta como

matéria-prima para petrogquimica.
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No Brasil, a historia da petroguimica tem, desde sua fase inicial, uma ligacdo

intima com a indistria de refinacdo de petrdleo. A instalagdo da primeira inddstria
petroquimica brasileira foi em 1958, para produgdo de amonia e fertilizantes em Cubatéo, a
partir de gases residuais da refinaria de Cubatio. Em 1972, entrou em operacio em Maua a
central de matérias-primas Petroquimica Unido (PQU), propiciando a implantagdo do 1°
Polo Petroquimico Brasileiro. Em 1978, a central de matérias-primas Copene, em
Camacari/BA, entra em opera¢io consolidando o 2° Pélo Petroquimico Brasileiro. Em
1982, é a vez da central de matérias-primas Copersul, formando o 32 Pélo Petroquimico

Brasileiro.

1I1.2.3. Craqueamento Térmico de Hidrocarbonetos

A descrigio que se segue, € referente ao processo conhecido como pirdlise ou
craqueamento térmico de hidrocarbonetos para a produglio de eteno e propeno. Este
processo consiste em, a partir de hidrocarbonetos liquidos ou gasosos, a uma temperatura
entre 700 e 850°C, decompor estes hidrocarbonetos para outros de cadeia menor através do
craqueamento das cadeias maiores. Esta reagdo se verifica no interior de tubos de
serpentinas de fornos, em presenga de vapor. O processo petroquimico pode ser

didaticamente dividido em trés etapas basicas:

Area de fornos;

¢ Compressio,

e Fracionamento.

Entre os varios licenciadores do processo de pirdlise, pode-se citar:

o (C-E Lummus;

¢ Linde AG;

» Stone and Webster Eng Corp.;

57



Jesus, N. - Tese de M.Sc., FEQ/UNICAMP, 2000 Cap, 111 - Fracionadoras de Propilenc e Descrigio
Ogperacional da Coluna Investigada

e Puyllman Kellog;
e Technip;
e Selas;

e Mitsubishi.

Detalhes destes processos, assim como suas diferencgas, podem ser encontrados em
COSTA (1984).

[1.2.3.1. Area de Fornos

Esta drea € composta basicamente de fornos. Os fornos séo o0s equipamentos mais
importantes no processo de pirdlise. Eles funcionam como reatores, produzindo as olefinas

desejadas. Os fornos e os equipamentos a eles associados representam aproximadamente
25% do custo total da planta.

Basicamente, os fornos sdo constituidos de uma se¢do de pré-aquecimento de
carga (secio de convecgdo), secio de reacfio (secio de radiacdo) e se¢io de resfriamento

dos efluentes na saida do forno (quenching).

Como efluente dos fornos, tem-se uma corrente composta por uma gama de
produtos carbdnicos de diferentes tamanhos de cadeia, além de hidrogénio, compostos com
enxofre, gas carbonico, mondxido de carbono e impurezas oriundas da nafta, como por

exemplo mercurio.

Ainda nesta etapa, através de fracionadoras, é realizada a separagdc de compostos

mais pesados. Destaca-se aqui a coluna denominada torre de quench.

O objetivo desta torre é realizar o resfriamento final dos produtos convertidos,
resultando na condensagio de alguns hidrocarbonetos mais pesados, bem como da maior
parte da agua contida na corrente. Nesta coluna a agua, denominada agua de quench, é
utilizado como refluxo. A circulagio desta agua ¢ grande, em virtude da alta carga térmica
a ser removida. A agua de guench retida no fundo da torre é entdo separada dos
hidrocarbonetos e aproveitada como fluido de aquecimento em trocadores e refervedores ao

longo do processo, sendo um deles o da fracionadora de propileno.
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Figura II.1. Desenho Simplificado de um Forno.

I11.2.3.2. Compressio

O principal equipamento integrante desta fase, dai o seu nome, é um compressor,
denominado compressor de gas de carga. O principal objetivo desta fase é elevar a pressdo
até aproximadamente 35 a 40 kgficm®, a fim de facilitar a separagio ¢ purificagio dos
compostos na etapa seguinte. A compressido dos gases é realizada em varios estagios. O gas
comprimido em cada uma desses estagios ¢ resfriado em trocadores e o condensado

formado retorna para estagios anteriores do processo.

Durante a compressdo do gas de carga, nas fases intermediarias de pressdo, sdo
realizadas algumas etapas de pré-tratamento ou purificagdo. Os gases acidos ¢ o CO;
oriundos do processo de craqueamento podem ser removidos entre os estagios de

compressdo, e a agua residual (umidade) € removida geralmente apos o Gltimo estagio.

111.2.3.3. Fracionamento

Essa etapa € constituida basicamente de colunas de destilagdo. Primeiramente,
tem-se interesse em separar da corrente do processo o metano e o hidrogénio, etapa
denominada desmetanizagio. O hidrogénio, apés purificado, € utilizado para a
hidrogenacdo de contaminantes do processo (acetileno, metil-acetileno e propadieno). O

metano € utilizado como combustivel para os fornos.
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O efluente da etapa de desmetanizagio segue para uma coluna denominada

desetanizadora, que separa os compostos com dois carbonos, denominado corte C2, dos
demais, denominado corte C+3. A corrente do corte C2 ¢ hidrogenada em reatores, a fim de
eliminar o acetileno presente, passando para a fracionadora de etileno, responsavel pela

separacio do etano do etileno.

O corte C+3 é separado em duas novas correntes: o corte C3 e o corte C+4. A
coluna responsavel por esta separagio é a despropanizadora. O corte C3 ¢ também
hidrogenado em um reator para eliminar o metil-acetileno e o propadieno. Como
subproduto, a reagdio de hidrogena¢iio promove a formagio de oligbmeros indejaveis no
processo. Estes sdo separados por uma coluna denominada torre de greem-oil (“Oleo
verde”). O efluente de topo desta coluna é o propileno de baixa pureza (95% molar),
denominado propeno grau quimico. A maior parte desse propeno segue COmO carga para a
fracionadora de propileno, para obtencio de propeno com um grau de pureza mais elevado

(99,5%), o chamado propeno grau polimero.

A corrente de fundo da despropanizadora, o corte C+4, segue o processo para
obtengio de seus outros produtos finais (por exemplo, 1,3 butadieno, buteno 1, isopreno,
etc).
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1I1.3. A Impertancia Econémica do Prepeno

O propeno € um composto olefinico com a seguinte formula molecular:

S
A
HHH

Figura {11.2. Formula Molecular do Propeno.

O propeno € matéria-prima na obtengfo de inlimeros compostos. Os principais sdo:
polipropileno, acrilonitrila, cumeno, isopropanol, oxo-alcoois, Oxido de propeno, acido
acrilico, acetona. A porcentagem de consumo de cada um desses compostos no mercado
mundial no ano de 1998 esta ilustrado na Figura 1113, A Figura [I1.3 mostra, também, como
estd a distribui¢do do propeno para a produgio dos seus diversos derivados. Foi utilizado
comgo fonie a pesquisa realizada pala PARPINELLI TECNON - ATEC (1999).
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Figura I1L3. Distribui¢Bo do Consumo Mundial do Propileno entre os seus Dernivados em
1998,

Estdo ilustrados na Figura [11.4 e na Figura [1L5 (fonte: PARPINELLI TECNGN —
ATEC, 1999) dados econbmicos do propeno. A Figura [11.4 mostra dados e projeglio da
capacidade de producfio, do consumo e da taxa de utilizaclo (razfio do consumo pela
capacidade multiplicade por 100) entre os anos del997 a 2006 a nivel mundial. Pode-se
observar a curto prazo um panorama de aumenio de capacidade mundial proporcionalmente
superior ao de consumo. A partir do ano 2002, haver4d uma inversio dessa tendéncia. Os
dados de consumo de propileno, da ordem de quarenta ¢ sete milhdes de toneladas ano,
mostram a importincia do propileno no mercado mundial. Figura 1115 mostra a distribuicio
do propeno no ano de 1998 por drea de consumo. Os maiores consumidores s&o os Estados

Unidos ¢ o Oeste Europeu. Juntos, eles sfio responsaveis por mais de 50% do consumo do

DICPERD.
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Iil.4. Operacio ¢ Controle de ¥racionadoras de Propileno

O estudo de caso desta tese ¢ wma das fracionadoras de propileno presente na

COPENE. A fracionadora de propileno, como citado anteriormente, ¢ a coluna responsavel

pela purificaco do propeno, ou seja pela separacio do propano do propeno. Ela € a maior

coluna de destilago presente em uma petroquimica. A razdo para isto € a baixa volatilidade

relativa dos seus componentes. A Tabela L1 mostra as principais caracteristicas da

fracionadora de propileno objeto deste trabalho.

Tabela 111 1. Especificagio da Fracionadora de Propileno

Numero de pratos
Prato de alimentagio
Tipo de prato

Diametro (m)

Carga {(ton/h)

Composigio da carga
Propeno (%)
Propano (%)

Numero de passes dos pratos
Pressiio de operagio (kef/cm?)

Especificaco maxima do propeno (%)
Concentragio de propeno no fundo (%)

Fluido utilizado no condensador

Fluido vtilizado no refervedor principal
Fluido utilizado no refervedor secundario

159

82
Valvulado
2

48

17.0

99.5

8,1
28-32

94 - 95

5-6

Agua de torre de
resfriamento

Agua de guench
Vapor de 3,5 keflem’

I 4. 1. Malhas de Controle

As malhas de controle presentes na fracionadora de propilenc estdo

esquematizadas na Figura 1116 e na Figura 1117 Estas figuras ilustram um sistema de

conirole 6x6 {ou seja, seis varigveis controladas ¢ seis variavels manipuladas). As variaveis

conirpladas s8o;

1. pressio;

2. concentracio de propanoc no topo;
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3. concentragdo de propileno no fundo;
4. vazio de alimentacio;
5. nivel do vaso de refluxo;
6. nivel de fundo da coluna.
e as variaveis manipuladas sdo:
1. carga térmica de condensagéo,
2. refluxo;
3. carga térmica dos refervedores;
4. abertura de valvula da carga da coluna;
5. destilado;
6. cormrente de fundo.
] Agua de _
pc1i| i1l Resfriamento
oot
FC lie—daC 1 iPC 2
e L T { Ip MOS—
Fracionadora ‘
Prapilens i [ iLc i '

Ferara vy

ITI 2 P Tanque
_{ ‘:.'_ H H : A »
Pied @ *

e i —

Figura I11.6. Malhas de Controle no Topo da Fracionadora de Propileno.
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Figura II1.7. Malhas de Controle no Fundo da Fracionadora de Propileno.

As mathas de controle estfio representadas sob a forma de blocos, podendo ser

malhas simples ou do tipo cascata. A nomenclatura utilizada esta explicada na

Tabela IIL.2.

Tabela Il 2. Nomenclatura Utilizada na Figura IT1.6 e na Figura I11.7

12 letra 22 ¢ 3 letras
Simbolo Significado Simbelo Significado
L Nivel C Controle
A Concentracio 1 Indicacdo
F Vazio D Diferencial
p Presséo Y varidvel calculada
Q carga térmica

1.4.1.1. Descricdo dos Blocos de Calculo

A carga térmica total da fracionadora de propileno é a soma das cargas térmicas

dos refervedores principal e secundirio, de acordo com:

Eq IIL1 QC1= QY1+ QY2
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onde QY1 é a carga térmica do refervedor principal, que utiliza agua de quench como
fluido de aquecimento, e QY2 € a carga térmica do refervedor secundario, que utiliza vapor

saturado & pressdo de 3,5 kgf/em®.

A carga térmica fornecida pelo refervedor principal € calculada no bloco QY1 pela

seguinte expressdo:

Eq ]I[Z QY}. _ prﬂzo'AT

onde C; € o calor especifico da 4gua de guench, Wy o, € a vazdo da dgua de quench e AT €

a diferenga das temperaturas de entrada e saida da dgua de quench. No caso especifico, de
acordo com a nomenclatura e os dados (calor especifico da agua de guench igual a 1,0
kcal/kg°C e um fator de corregio de unidades igual a 1000) utilizados, a Eq. I11.2 resulta

em:

Eq. II1.3 QY1 =1/1000.FC4.TD1

onde FC4 € a vazio da 4gua de quench (ton/h) e TD1 é o AT da agua de quench {°C). Este

diferencial de temperatura, por sua vez, ¢ calculado pela seguinte equagéo:

Eq. II.4TD1 = TI5-55

onde TI5 ¢ a temperatura da agua de guench na entrada do refervedor principal (°C) e a
temperatura da dgua de guench na saida do refervedor principal € considerada constante e

igual a 55°C.

A carga térmica fornecida pelo refervedor secundario é calculada no bloco QY2,

conforme a seguinte equagio:
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Eq. IIL5 QY2 = W,,,,.AH,

onde Wygpor € a vazio do vapor saturado de 3,5 keffem® e AH_ é o calor de condensacdo do

vapor. Desta forma:

Eq. IIL6 QY2 = 510/1000.FCé6

onde o calor de condensac@o do vapor € considerado igual a 510 (kcal/kg), o mesmo fator
de corregdo das unidades utilizado anteriormente (1000) ¢ aplicado e FC6 é a vazdo do
vapor saturado de 3,5 kgf/cm® (ton/h).

I1I1.4.1.2. Controle de Concentracio

A estratégia utilizada para o controle dual de composi¢io na fracionadora de
propileno da COPENE ¢ a estratégia (L, V), que consiste no controle da composigdo de topo
pelo refluxo, L, e da composi¢io de fimdo pelo vapor do refervedor, V (veja o capitulo II
para maiores detalhes). Entretanto, atualmente, as malhas que compdem essa estratégia de
controle encontram-se abertas (open-loop). Esta forma de operagdo, em malha aberta, ¢
provavelmente fruto de um mal desempenho do sistema de controle, fato que reforga as
discussdes apresentadas no capitulo II. Nestas discussbes existem evidéncias de que a
configuragdo (L, V) ndo é apropriada para a fracionadora de propileno, pois apresenta
problemas de condicionamento (RIGGS, 1998, TRENTACAPILLI er al., 1997, HARPULA
et al., 1993 e GOKHALE et al., 1995).

A Figura IT1.8 apresenta dados de trés dias de operagiio na situacdio atual de
controle (open-ioop). Neste periodo, pode-se observar que o comportamento da composico
de topo € caracterizado por oscilages de grande amplitude, enquanto que a composicdo de

propeno no fundo variou lentamente de 5 a 23%.
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Figura I[1.8. Dados de Operagdo da Concentragdo de Propano no Topo e de Propileno no

Fundo da Fracionadora de Propeno.

Um outro aspecto que agrava a situagio da estratégia de controle utilizada, € o fato
de ndo haver uma correspondéncia clara e precisa entre a temperatura de controle da malha
de composi¢do de fundo e a composigio do produto. Na realidade, observa-se o contréario.
A Figura 1.9 mostra que a temperatura do prato de controle (prato 121) nfio apresenta uma
correlagio com a temperatura de fundo, mas sim, com a temperatura de topo. KISTER

{1990) aponta trés critérios para a definigdo do prato de controle:

1. Sensibilidade;
2. Correlagdo com a composi¢ao dos produtos;

3. Dindmica de resposta.

Na situagdo atual da fracionado sob estudo, a definigdo do prato de controle fatha

em relacdo ao segundo item da lista acima.
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Figura II1.9. Perfil de Temperatura da Fracionadora de Propileno.

111.4.1.3. Controle de Nivel do Condensador

O controle de nivel do vaso de refluxo € realizado por dois controladores. Os
controladores atuam em faixas de nivel diferentes, conforme ilustrado na Figura II1.6. As
tomadas dos instrumentos estio localizadas no condensador nas posi¢Bes descritas na
Tabela I11.3. A estratégia utilizada pode ser comparada a de um controle split-range (faixa
dividida). Ou seja, se o nivel estiver entre 300 e 720 mm em rela¢do ao fundo do vaso, o
LC2 estara com o sinal de 0% (valvula totalmente fechada) e o controle de nivel estara sob
o comando do LC1. Quando o nivel estiver entre 720 mm e 1980 mm, a valvula da malha
LC2 estara totalmente aberta, e a valvula da malha LC1 estard totalmente fechada. Se o
nivel estiver entre 1980 e 2400 mm, o LC1 continuard com o sinal de 100% (valvula

totalmente aberta) e o controle estara sob o comando do LC2.

Tabela IT1.3. Posi¢io dos Controladores de Nivel

Controles de niveis Tomada de baixa (mm) Tomada de alta (mm)
LC1 300 720
1LC2 1980 2400

A Figura I11.10 ilustra o desempenho desta matha no periodo de trés dias de
operagdo. Observa-se que, durante todo o periodo, o nivel aparece sob o comando apenas
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do LC2 (LC1 manteve-se com o sinal em 100%). Ndo houve nesse periodo a saturagio do

nivel {valor de LC2 igual a 100%), nem o esgotamento do vaso, ao contrario, ¢ nivel

permaneceu na faixa superior do split-range.

120
100

% o3
80

| ez ha
& | \
o
n
o ompo

Figura IT1. 10. Controle de Nivel do Vaso de Refluxo.

II1.4.1 4. Controle de Nivel do Fundo

Aproximadamente 90% da corrente de carga é recuperada como produto de topo.
Nesta caso, o volume de acimulo de liquido no fundo da coluna ¢ relativamente menor que
no vaso de refluxo. Como consegiiéncia, o volume de fundo da coluna é muito menor do
que o tamanho da coluna. Por esta razio, pequenas mudancas no calor de fundo
(refervedor) (HARPULA ef al., 1993) ou no refluxo causam grandes mudangas no nivel do
fundo.

A malha de controle de nivel, LC3, encontra-se aberta na pratica operacional atual.
Para a realizagdo dos estudos desta trabalho, foi feito um experimento onde esta malha foi
fechada, colocado-a em cascata com a malha FCS5. O resultado deste experimento é
mostrado na Figura I11.11, onde pode ser observado um desempenho ruim, com o
controlador ndo evitando que o limite méaximo do nivel (100%) fosse atingido. Estes

resultados confirmam, a dificuldade do controle de nivel para colunas com altas razdes de
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refluxo, conforme colocado por TRENTACAPILLI et al. {1997) (veja o capitulo II para

maiores detalhes).

120

40 1

20 1

tempec

Figura I11.11. Nivel de Fundo da Fracionadora de Propileno.

I1.4.1.5. Controle de Pressio

O controle de pressdo na fracionadora de propileno € realizado por uma Aot vapor
bypass (desvio do vapor quente). Esta € uma linha que sai do topo da coluna direto para o
vaso de refluxo, sem passar pelo condensador. Neste controle, o condensador localiza-se
fisicamente abaixo do nivel do vaso de refluxo, e ¢ condensado deve ser sub-resfriado.
Desta forma, a superficie liquida no vaso de refluxo ¢ mais fria do que a temperatura do
condensador. Isto causa uma diferenca na pressio de vapor suficiente para transportar o
condensado do condensador para o vaso de refluxo. Quando a pressio da coluna aumenta, o
controle de pressdo fecha a vélvula. Isto reduz a condensacio na superficie e diminui a
temperatura na superficie do vaso, diminuindo a pressdo de vapor do vaso. Isto aumenta a
diferenca de pressdo de vapor entre o condensador e o vaso, deslocando mais liquido no
sentido do condensador para o vaso. Este deslocamento adicional de massa do condensador
origina uma quantidade suplementar de superficie de condensacgio, aumentando a taxa de
condensagio (KISTER, 1992). O aumento da taxa de condensag3o, por sua vez, causa uma

diminuigdo da pressdo da coluna, que € o objetivo desejado.
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Em termos de controle, o arranjo de Aot vapor bypass tem como vantagem a
rapidez de resposta. A Figura IT1.12 ilustra o desempenho desta configuragiio na operagio

atual da fracionadora de propileno em questdo. Observa-se que a pressdo permanece sob

controle, desviando no maximo em 0,1 kgflem® do valor de referéncia (setpoint, SP).
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Figura III.12. Controle de Pressdo na Fracionadora de Propileno.

1I1.4.2. Perturbagdes do Processo

As perturbagGes identificadas no sistema s3o:

¢ Temperatura de sub-resfriamento;
o Composigio da carga,

e Temperatura de agua de guench (carga térmica).

A vazdo e a temperatura (entalpia) da corrente de entrada nfo sdo consideradas
perturbacdes, pois a primeira é uma variavel controlada (ver Figura ITL6) e as varia¢es da
segunda ndo sdo significativas para o sistema em estudo, j4 que a entalpia presente na

corrente de entrada € desprezivel quando comparada com a entalpia das vazdes internas da
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coluna (RIGGS, 1998) (para maiores detalhes, veja o capitulo II). Para confirmar este fato,

foi realizado um teste de sensibilidade no sistema, utilizando um modelo do processo (veja
o capitulo IV), onde a temperatura da carga foi variada (em uma faixa que continha valores
inclusive superiores aos encontrados no processo real), e os resultados mostraram pouca

sensibilidade do sistema a este variavel, conforme discutido anteriormente.

1I1.4.2.1. Temperatura de Sub-resfriamento

A temperatura de sub-resfriamento (TI 2) € uma perturbagdo sempre presente no
sistema. Como foi explanado anteriormente, o fluido utilizado no condensador da coluna é
agua resfriada em torres de resfriamento. Como a eficiéncia dessas torres esta relacionada
as condi¢cBes do meio ambiente (temperatura, umidade relativa do ar, etc.), mudangas nestas
condi¢des implicam em variagdes na temperatura de sub-resfriamento. LEAR (1992), em
seu estudo em uma fracionadora de propileno na Australia (ICI Australia’s Botany Olefines
Plant), faz a mesma constatagio. Ele relata os efeitos das mudangas na umidade relativa
(temperatura de bulbo timido) do ar na operacdo do condensador, e, por conseguinte, no

sistema como um todo.

A fim de medir esses efeitos, foram coletados dados da temperatura na bacia da
torre de resfriamento, da temperatura na entrada do condensador, da temperatura de sub-
resfriamento (T1 2), da vazio de refluxo e da concentragio de propano no topo da coluna
(AC1), conforme mostra a Figura III.13 (nesta figura, os valores foram normalizados por
causa das diferencas nas grandezas das varidveis em questdo). Durante a coleta, foram
observados variagOes de temperatura na agua de resfriamento entre o dia e a noite. Estas
variagGes, mesmo que pequenas, se refletiram na temperatura de sub-resfriamento, que, por

sua vez, se refletiu na composig3o de tope da coluna.
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Figura {I1.13. Comportamento da Fracionadora Frente a Perturbagfes na Temperatura do

Fluido do Condensador.

111.4.2 2. Composicio da Carga

A corrente de carga da fracionadora € composta basicamenie de propano e
propeno. Outros compostos ¢omo, por exemplo, metanol, metil-acetileno e propadieno sio
encontradados em niveis de partes por milhfio {ppm). A concentracfio ou percentagem de

propano na carga pode sofrer distirbios, principalmente, por dois motivos:

» mudangas nas condicdes operacionais dos fornos {devido a mudangas na composigio da

matéria-prima ou procedimentos de retirada e colocagio de fornos);

¢ mudangas nas condigbes operacionais dos reatores de MAPD (metil-acetileno e

propadieno).

A Figura I1L14, ilustra os efeitos do procedimento de mudanga de troca de um
forno na composigio de propano na carga ¢ na temperatura da agua de guench A
fregiiéncia de troca de fornos €, aproximadamente, de uma troca a cada trés dias. A maneira
especifica como o procedimento de retirada e colocagiio dos fornos ¢ feito influenciard o

grau de perturbacfio nas variavers descritas acima,
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Figura [11.14. Perturbag3o na Composigdo da Carga € na Temperatura da Agua de Quench

no Refervedor Principal Durante o Procedimento de Troca de Forno.

[11.4.2.3. Temperatura da Agua de Quench

Apesar da temperatura da agua de guench {fluido de aquecimento do refervedor
principal) ser controlada, sua oscilagio ¢ uma fonte de perturbacio do sistema. O sistema
de controle encontrado atualmente na planta considera o controle desta variavel em sua
estrutura de malhas. Durante a coleta de dados, o sistema ndio sofreu nenhuma perturbacio,

portanto, seu efeito no pode ser registrado.

{i1.4.3. Restricoes Operacionais

Ne capitofo I foram apresentadas as restricBes mais comuns em colunas de

destilagdo. As presentes na fracionadora de propileno em questdo sdo:

+ capacidade do condensador;
s maxima concentragio de impureza no produto de topo {propileno);

» inundacgio.
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O condensador da fracionadora encontra-se na sua capacidade méxima, ou seja, a
véalvula de admiss@io da agua de resfriamento encontra-se completamente aberta. Ji os
refervedores, principal e secundario, estdo aquém de suas capacidades méaximas de troca
térmica. O refervedor secundario, por exemplo, trabalha atualmente com 10% de sua

capacidade.

Quanto as especificagbes, o produto de topo, como ja foi mencionado na Tabela
II1.1, apresenta um grau maximo de impureza de 0,5% ou 5000 ppm de propano. O produto

de fundo ndo possui especificaciio, por isso ndo € classificado como restri¢do.

Por fim, a Gltima restri¢éo do processo ¢ a inundagfio. O diferencial de pressdo na
coluna ¢ a ferramenta priméria para determinagdio do ponto de inundac¢fo, particularmente
para colunas que operam com pressdes superiores a pressdo atmosférica (KISTER, 1990).
Experimentalmente nio foram realizados testes de campo para obtengio deste ponto.
Todavia, esta restricio € comum a todas as colunas e depende das vazdes e liquido e vapor

das colunas.

111.4.4. Sumdrio das varidveis do processo e malhas de controle

As variaveis, restrigdes e perturbagbes associados ao processo € os objetivos de
controle sdo resumidas de acordo com a Tabela I11.4. Nas malhas de controle em cascata, o
valor de referéncia (setpoit, SP) é o sinal de saida de outro controlador, cuja nomenclatura
utilizada ¢ MV.
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Tabela II1.4: Vanaveis do processo, objetivos de controle, perturbacdes e restrigbes da

fracionadora de propileno

Variaveis Descrigio Obijetivo Perturbagbes | Restrigbes
{minimizar) {méaxima)
Carga
FC3 Vazio de alimentaciio (FC3-FC3sp) | — —
AC3 Congc. propano (carga) — AC3 .
TI3 Temperatura (carga) - Despresivel’
Coluna
PDI | Diferencial de pressio | — — | PDI1
Regifo de Topo
PC1 Pressdo (PC1-PC1 gp) - —
ACl Conc. propano (topo) (ACI-ACI1 gp) — AC1
FC1 Vazdo de refluxo (FC1-AClmv) — ——
TI1 Temperatura de topo o - —
TI2 Temp. de subresfriamento —— TI2 ~—-
Caga térmica do condensador . — Condensador
1LC1 Nivel vaso refluxo® (LC1-LCI sp) — —
LC2 Nivel vaso refluxo” (LC2-LC2 sp) — —
Regido de Fundo
AC2 Conc. Propeno (fundo) (AC2-AC2sp) — —
TC1 Temperatura no prato 121 (TC1-AC2yv) — —
QCl1 Carga térmica do refervedor | (QY1+QY2- — —
TCluy)
TIS Temp. entr. Agua quench TI5
Ti4 Temp. saida dgua quench —- -— ——
TDI (TI5-55) —- — -
QY1 FC4*TD1/1000 — — —
LC4 Nivel referv. Secundério (LC4-LC4 sp)
LCS Nivel de condensado (LCS5-LCS p) — —_—
FC6 Vazio de vapor (FC6-FC6 5p) - —
QY2 510/1000*FC6 _— — -
FC4 Vazdo de agua de quench (FC4-QCl gp) --- —
LC3 Nivel de fundo (LC3-LC3 sp) — —
FC5 Retirada de fundo (FC4-LC3 M) — —-

' As variagdes de TI3 que refletem-se em variagdes na entalpia da carga, sio despresiveis
comparadas com a entalpia das vazGes internas da fracionadora de propileno;

? Faixa inferior;
? Faixa superior.
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111.5. Conclusbes

Neste capitulo foram discutidos tépicos relativos a fracionadora de propileno,
estudo de caso desta tese. Além das nog¢des basicas de petroquimica, de interesse para situar
a fracionadora no processo, foram apresentados dados econdmicos do propileno, mostrando
sua importdncia na economia mundial. Por fim, foram exploradas caracteristicas da

fracionadora de propileno no &mbito de controle de processo.

Através de dados coletados do processo, foram avaliados os controles instalados
na fracionadora de propileno. Os controles de nivel do vaso de refluxo e de pressdo
mostraram bons desempenhos, enquanto os controles de composi¢io de topo e defundo e o
controle de nivel de fundo tiveram desempenhos inaceitdveis. As malhas de controle de
composi¢io encontram-se abertas, fruto, provavelmente, do mal desempenho do controle.

Seu mal desempenho pode ser justificado por dois fatores:

e estratégia de controle inadequada, (L, V),

e nio correspondéncia clara e precisa entre a temperatura do prato de controle da malha

de controle da composigo de fundo e a composi¢io de produto.

Na malha de nivel do fundo, dados experimentais mostraram que o controle nfio
conseguiu evitar que o limite maximo de nivel (100 %) fosse atingido. Esta malha, na

pratica operacional, encontra-se aberta.

As perdas proporcionadas por esses controladores, que podem ser resumidas pelo
excesso de propeno na corrente de fundo da fracionadora e pelas grandes oscilagdes de

propano no destilado, demonstram a deficiéncia do atual sistema de controle.

Diante das discussdes realizadas, a nova estratégia de controle em proposta dessa

tese tém como objetivos principais:

e manter o produto de topo da fracionadora especificado, e préximo aoc seu limite;

e maximizar a recuperagio de propileno no fundo da coluna;
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e maximizar a capacidade da fracionadora dentro dos limites da unidade.

O desempenho da nova estratégia de controle sera avaliado pelas respostas as perturbagBes

tipicas da fracionadora de propileno.
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CAPITULO IV

Capitulo IV. Modelagem e Simulacio de Fracionadoras de
Propileno

Resumo

Neste capitulo s3o realizadas as modelagens estatica e dindmica da fracionadora de
propileno sob estudo. Séo discutidos os topicos referentes a essas modelagens, assim como

seus resultados.

Inicialmente, € realizada uma discussio do equacionamento matematico do modelo
fenomenologico de uma coluna de destilagio. Em seguida sdo mostrados e discutidos os
resultados das simulagBes tanto estatica quanto dindmica, que s3o realizadas com o auxilio
do simulador comercial Hysys, versdo 1.5. Sdo desenvolvidos também modelos dindmicos
empiricos, através da utiliza¢@io de técnicas de identificagio linear. Especial atengfio € dada a
metodologia empregada no ajuste dos diferentes modelos, metodologia esta que também é

detathada e discutida nessa capitulo.

O modelo desenvolvido apresenta um grau de confianca suficiente para que ele
possa ser utilizado para uma diversidade de estudos, tais como projeto, operagdo, controle e

otimizag#o.

Palavras-chave

Simulag@o, Modelagem, Comportamento Estatico, Comportamento Dindmico
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IV.1. Introducio

Os recursos computacionais atualmente disponiveis simplificaram e agilizaram os
esforgos necessarios para levar a cabo um processo de construgdio de um modelo, quais
sejam: equacionamento (modelagem) e resolugdo matematica (simulagdo) destas equagdes.
Diversos softwares (aplicativos computacionais), tais como linguagens de programagio
(Fortran, C++, etc.), aplicativos matematicos (Matlab, etc.) e simuladores comerciais
(Hysys, Speed-Up, etc.), podem ser utilizados para a modelagem de um sistema. Nesses
ultimos ja estdo disponiveis um grande nimero de modelos de operagdes unitarias, além de

bancos de propriedades fisico-quimicas extensos em numero de substancias.

Neste trabalho, a fracionadora de propileno em questéo foi modelada no simulador
comercial Hysys versio 1.5 (HYPROTECH, 1996). O equacionamento matematico,
mostrando toda a base tedrica da modelagem de uma coluna, € mostrada no item IV.2. Além
disso, ¢ feita uma discussdio de todas as etapas do trabalho de modelagem. Estas etapas, que

compdem as modelagens estatica e dindmica, sdo:

¢ Projeto e realizacio de experimentos para a obtengdo de dados (dindmicos e estaticos), e

tratamento dos dados coletados;
e Estimacdo de pardmetros e validacio da simulaggo estatica com os dados coletados;

e Estimacio de pardmetros ¢ validac@io da simulagdo dindmica com os dados coletados.

Os experimentos realizados na fracionadora de propileno estéo descritos no itermn 3.
Neste item, encontra-se o planejamento e o detalhamento do teste, realizado em planta
industrial. O pré-requisito para uma bom trabatho de modelagem e simulagio € a
confiabilidade dos dados experimentais (no presente caso, dados de planta). Obter dados
representativos demanda um esfor¢o consideravel, especialmente em um ambiente industrial,
onde as condi¢Ses nio sdo tdo bem controladas quanto em uma unidade experimental tipica.
KISTER et al. (1997), num trabalho de simulagdo para prever os efeitos do aumento de

capacidade em uma coluna, e EMBIRUCU (1998), num trabalho de modelagem de um
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reator de polimernizagiio, ilustram como dados ruins podem conduzir a conclusbes falsas

sobre o processo real.

A partir de um modelo adequado e bons dados, é possivel representar de forma
bastante boa 0 comportamento real de um processo industrial (EMBIRUCU, 1998), através
de procedimentos de estimacdo de parmetros e ajuste do modelo, o que também ¢€ tratado
neste capitulo, no que concerne ao processo investigado. Tais modelos podem ser bastante
uteis para permitir um funcionamento adequado e otimizado dos diversos equipamentos da
indastria. Desta forma, a despeito do grande esforgo necessario para se obter dados
confiaveis, este custc pode ser considerado desprezivel, quando comparado ao custo
infinitamente maior associado com o mal funcionamento de uma coluna ou com as

intervengOes necessarias para retificar estes problemas.
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IV.2. Equacionamento Matematico

Modelos dindmicos de colunas de destilacdo estdo entre os mais complexos
encontrados na engenharia quimica. A complexidade do modelo resulta do grande numero
de equagdes diferenciais nfio lineares (para alguns sistemas, bastante nfio lineares) que
devem ser resolvidas. Por exemplo, o modelo de uma coluna com 100 pratos e cinco
componentes implica na solugio de 600 equagBes diferenciais (cinco balangos de massa por
componente e um balango de energia, para cada um dos cem pratos), sem contar as
equagdes para simular o condensador e o refervedor. Somam-se ainda as relagbes de
equilibrio de fases (em mimero de (NF-1)-NC para cada prato, onde NC ¢ o numero de
componentes ¢ NF ¢ o nimero de fases, em geral igual dois) e as relagbes para o
comportamento hidraulico da coluna, e modelos para entalpia, densidade e outras
propriedades fisicas que devem ser estabelecidos para cada prato. Na maioria dos casos,
estas relagBes sfio funcdes altamente ndo lineares da temperatura, pressdo e composi¢do
(SMITH e CORRIPIO, 1985).

A despeito da literatura sobre modelos rigorosos de colunas de destilagio ser farta
e bem estabelecida (por exemplo: SMITH e CORRIPIO, 1985, HENLEY e SEADER, 1981
e LUYBEN, 1973), nos itens seguinte é desenvolvido um modelo matematico para uma
coluna com M estagios, em nome da completude do presente texto, mas, em se tratando de
um assunto classico, evitando um detalhamento desnecessirio. O primeiro estagio
corresponde ao condensador, o M-ésimo ao refervedor e os M+2 estagios intermediarios,
aos pratos. A Figura IV.1 apresenta um esquema genérico de um estagio, utilizado como

base para o desenvolvimento das equagdes.
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Figura IV.1. Desenho Esquematico de um Estagio na Forma Genérica

IV.2.1. Balan¢o de Massa Global

A primeira equagdo a ser escrita € o balango de massa global. Assumindo que o
acumulo de massa na fase vapor € desprezivel, se comparado com o da fase liquida, devido &

sua baixa densidade, o balago de massa global ¢ dado por:

dM;
Eq. IV.I‘“&';“=Lj_1+\/'j+l+l:j«-L}~~—V}-—Uj-“fj

onde M; é a quantidade de liquido acumulada no estagio j (kgmoles), L; é a vazdio da fase
liquida do estagio j (kgmoles/s), V; € a vazdo da fase gasosa do estagio j (kgmoles/s), F; é a
vazio externa de entrada na coluna do estagio j (kgmoles/s), W; e U, sfo vazdes de saida, de

vapor e liquido respectivamente, da coluna no estagio j (kgmoles/s).

IV.2.2. Balanco de Massa por Componente

No balango de massa por componente € assumido, em cada estagio, que o liquido €
perfeitamente misturado, ou seja, que o valor das propriedades do liquido na saida do
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estagio € igual ao valor das propriedades do liquido no estagio. Sem essa aproximagao, seria

necessario considerar as variagOes espaciais em cada estidgio, o que resultaria em uma
equagdo diferencial parcial. No tltimo estagio (refervedor) a mesma consideragdo de
uniformidade € feita, tendo em vista que a vazdo de recirculagio ¢ alta, quando comparada

com a vazgo de fundo da coluna. O balango do componente i no estagio j € dado por:

Eq. IV.2 ?"(1\%&& = L% i1+ ViaYijer 2 - (Li + Uj)xi,j W\ Wj)yi,i

onde x;; € a fragio molar do componente i na fase liquida do estagio j, yi; ¢ a fragio molar

do componente i na fase gasosa do estagio j € z;; é a fracdo molar do componente i da

corrente F de alimentag8o do estagio j.

IV.2.3. Balango de Energia

Desprezando as perdas de calor para o ambiente, o balango de energia no estagio j

pode ser dado por:

d(M;h;)

AR

Eq. IV3——

onde h; € a entalpia molar da vazio liquida do estagio j (J/kgmole), H; € a entalpia molar do
vapor que sai do estagio j (J/kgmole), hf ¢ a entalpia molar da corrente F de alimentacio do
estagio j (J/kgmole) e Q; € o calor fornecido ou retirado do estagio j (J/kgmole).

Na Eq. IV.3 ¢ usada a hipotese anterior de que a massa da fase vapor € desprezivel,
e sdo feitas as consideracdes usuais de incompressibilidade da fase liquida, o que resulta na

utilizaco da entalpia do liquido no termo de acumulo, h;, ao invés de sua energia interna,

que seria a abordagem mais rigorasa.
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IV.2.4. Equilibrio de Fases

Além das equacdes de conservacio de massa e energia, € considerando que existe
equilibrio de fases em cada estagio, sdo também utilizados modelos (derivados de relagdes
termodindmicas “fundamentais” ou de outras rela¢des empiricas, como sera descrito em
itens seguintes) para descrever a particdo dos componentes entre as fases. Estes modelos
resultam num total de N relagbes de equilibrio liquido-vapor para cada estagio, relagbes
estas que podem ser escritas genericamente utilizando o conceito de constante de equilibrio,

de acordo com:

*x
Eq. IV4y; ;= Ki(T_'jansxl,jsxz,j:--‘:XN,j)Xl,j

onde yij € a fraglio molar do componente i na fase vapor do estagio j, K; é a constante de
equilibrio para o componente i, T; ¢ a temperatura no estagio j (K), e P; ¢ a presséo no
estagio j (N/m®).

Na pratica, nem sempre o estagio encontra-se em equilibrio. Neste caso, €

necessario corrigir este desvio. A equagio de eficiéncia sugenda por Murphree pode ser

utilizada para corrigir esta diferenca:

Yii—Yi;
Eq.IViny = o
i~ ¥Yi,+1

onde 1 € a chamada eficiéncia de prato de Murphree. A equacgio acima é aplicada apenas
para os estigios intermediarios, ou seja, para os pratos da coluna de destilacdo, nio se

aplicando ao condensador nem ao refervedor.
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1V.2.3. Somatorio das Fracdes Molares

A Eq. IV.2 deve ser aplicada para N-1 componentes, ja que a soma das fragdes

molares € igual & unidade:

N
Eq. IV.6 le,j - }.
i=1

N
Eq IV.72y;; =1
i=1

1V.2.6. Equagdes de Hidraulica

Os balancos e equilibrios descritos anteriormente ndo sfo suficientes para
especificar matematicamente o problema. E necessario ainda descrever o comportamento
hidraulico do sistema. Isto ¢ feito geralmente utilizando uma relagio entre a vazdo de liquido
em cada prato e o acimulo de liquido (hold-up) em cada prato. Uma relag@io muito utilizada

¢ a equagdo sugerida por Francis:
Eq. IV.8L; =Cp}1,h"

onde h € a altura de liquido sobre o vertedouro (weir) ou dique (m), l. € o comprimento do
vertedouro ao longo do prato (m), p; é a densidade molar liquida (kgmoles/m’) ¢ C é um
coeficiente dimencional (m™/s). Assim como no caso da eficiéncia, a equagdo acima &

aplicada apenas para os estagios intermediarios.

IV.2.7. Propriedades Fisicas

Finalmente, sdo necessarios modelos (ou correlagbes) para o célculo das
propriedades fisicas em fungio das variaveis de estado. Estas relagdes podem ser escritas de

uma forma genérica como:
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Eq IV.9h; = h{T, P x, %, 1,y )
| Z I kg

Eq. IV.10 H; = H(T, P, %, . Xy,

Eq. IV.11 p; = D(ijpjnxl,jzx2,js-“:xN,j)
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IV.3. Procedimento Experimental

Os experimentos realizados na planta tiveram como maior objetivo gerar dados
para o ajuste e a validagdo do modelo do processo descrito acima. Através dos dados
experimentais obtidos nessa etapa, os pardmetros de eficiéncia e hold-up do modelo do
processo serfo estimados. Comumente, em projetos de controle, essa etapa € realizada para
identificar o modelo do controlador. Porém, a modelagem fenomenologica do processo €
mais abrangente, na medida em que, de posse de um modelo detalhado que seja confidvel e
represente o processo adequadamente, € possivel realizar um grande numero de
“experimentos” em um menor tempo e em diversas regides de operagdo, envolvendo custos
baixos, ¢ principalmente, sem por em risco a seguranca operacional e a produtividade da
planta. Estes experimentos podem ser utilizados, inclusive, para identificar e/ou ajustar o
modelo do controlador. Além disso, um modelo adequado € de grande valia para a sintonia ¢

avaliagio do desempenho do controlador, antes de sua implementagio na planta.

Em geral, o teste em planta € considerado a etapa mais critica de todo o projeto de
controle. Um teste inadequado resuita em um modelo inadequado. Esta inadequagdo,
geralmente, ndo ¢ descoberta até a fase de pré-operagio ¢ ajuste do sistema de controle.
Portanto, para que o modelo seja bem ajustado e o controle bem condicionado a planta, o
teste deve ser realizado corretamente. Se o ajuste do controlador falhar por causa da
qualidade dos modelos, o teste deve ser repetido, incorrendo em custos adicionais. O

procedimento experimental elaborado para este trabalho segue as seguintes etapas:

1. Preparag@o e condicionamento para o teste;
2. Realizagdo do experimento e coleta dos dados;

3. Tratamento dos dados.
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1IV.3.1. Preparacdo e Condicionamento para o Teste

A fim de que os riscos de insucesso durante a realizagio dos testes sejam
minimizados, € importante que, antes do inicio da realiza¢8o do teste propriamente dito,

alguns preparativos sejam levados a cabo, de acordo com 0 exposto a seguir:

1. Todas as deficiéncias da instrumentagio envolvida no sistema em questio devem ser
encontradas e resolvidas. Existindo algum instrumento defeituoso, este deve ser

recuperado ou substituido. Os sistemas de medicdo devem ser afenidos, validando os

valores medidos;

2. As deficiéncias no sistema de controle regulatoric devem ser encontradas. As
anormalidades no conjunto que compde as valvulas devem ser corrigidas. As malhas que
permanecerdo fechadas durante o teste devem estar bem condicionadas, se nfo devem

ser sintonizadas;

3. Todas as variaveis a serem coletadas durante o teste devem ser cuidadosamente
definidas e listadas. A exclusdo de uma varidvel critica dessa lista pode implicar na

necessidade de repeticio do teste;

4. E necessario montar uma sistematica de coleta das variaveis listadas. Faz parte desta
sistematica tanto a coleta de dados em laboratorio, dados de campo, quanto a obtencéo

de dados disponiveis em dispositivos digitais, tais como SDCD;

5. E necessério definir os sinais de entrada que serfo utilizados para as variaveis
independentes durante o teste. O tipo de sinal mais comumente utilizado € o degrau.
Neste caso, o unico pardmetro livre, para cada varidvel de entrada € a amplitude. Esta
definicdo, no entanto, ndo € necessariamente critica ao processo. Se os tamanhos dos
testes ndo forem definidos antecipadamente, valores conservativos podem ser usados. Se
uma resposta clara nfio for observada, o tamanho do degrau deve ser aumentado até ser
observada uma resposta definida. Além das amplitudes, devem ser definidos também os

espagamentos entre os diversos sinais, 0 que tarnbém nfo € uma etapa critica.
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No presente trabalho, o sinal de entrada escolhido foi o degrau. Os degraus foram

realizados nas seguintes varidveis:

1. wvazdo de refluxo;
2. pressdo,
3. carga térmica do refervedor;

4. vazio de carga.

A Tabela IV.]1 ¢ a Tabela IV.2 mostram as varidveis coletadas durante o teste e
suas respectivas unidades. As variaveis da Tabela IV.1 s8o as variaveis coletas no SDCD. O
tempo de amostragem dessas varidveis € de 2 minutos. J& as vanaveis presentes na Tabela
IV.2 sfo variaveis ndo disponivel no SDCD. Para estas, foi realizado, em conjunto com o
pesspal de operagdo, um procedimento de coleta em campo. A amostragem dessas varidveis

foi de 4 horas.

Para as variaveis que foram perturbadas (as quatro entradas listadas acima) foram
coletados, além dos seus valores medidos, os valores dos seus sefpoints (valores de
referéncia). Foram coletados também os valores de abertura das valvulas (em porcentagem),

para identificar a saturagdo das mesmas.
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Tabela IV.1. Variaveis Coletadas e suas Respectivas Unidades
Regido Varidvel Unidade
Carga Vazio ton/h
Temperatura °C
Composi¢do % molar
Topo Concentracgdo de propano ppm molar
Refluxo ton/h
Temperatura °C
Pressdo kgf/cm?
Pressdo (vaso de refluxo) kgffem’
Temperatura (vaso de refluxo) °C
Nivel do vaso de condensado %
Intermediaria | Temperatura do prato 121 °C
Fundo Vazio corrente fundo ton/h
Carga térmica total dos refervedores Gceal’h
Vazio da agua de quench (AQ) ton/h
Vazio vapor (3,5 kgflem?) ton/h
Temperatura entrada (AQ) °C
Temperaturas saida (AQ) °C
Nivel de fundo %
Concentragio propeno % molar

Tabela IV.2. Medi¢do das Temperaturas da Torre de Resfriamento e na Entrada do

Condensador

Varidvel Unidade
Temperatura na torre de resfriamento °C
Temperatura na entrada do condensador °C

1V.3.2. Realizagdo dos Experimentos e Coleta de Dados

Os testes experimentais realizados na planta consistiram em realizar dois degraus

(um positivo e outro negativo) nos sefpoints das vanidveis de entrada citadas anteriormente.

As Figura 1V 2-Figura I'V.11 mostram os resultados do teste. Nessa etapa, de realizagio do

teste, € interessante levantar dois aspectos importantes para o sucesso desta empreitada:

s estreita relagdo entre as equipes de engenharia e operagio;

e estreito acompanhamento de todas as ocorréncias operacionais durante o periodo de

testes, através, por exemplo, de um livro de anotages.
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O entrosamento entre as equipes de engenharia e de operagdo ¢ imprescindivel para
o sucesso do teste. Dentre os mGmeros beneficios deste relacionamento, é possivel citar
alguns, como, por exemplo, o fato de que, no trabalho em conjunto com a equipe de
operagdo, o engenheiro pode definir de forma mais precisa a amplitude do degrau. Outro
exemplo € a existéncia de situagdes em que sd3o necessarias intervencdes acertadas do
pessoal de operacdo para evitar que os produtos saiam de especificagio. O envolvimento da
equipe de operagdo € importante também para que sejam evitadas intervencdes e manobras

que possam prejudicar o projeto do experimento.

A outra questdo se refere ao acompanhamento de ocorréncias. Durante o teste, a
equipe de engenharia deve manter um livro de anota¢Ges, no qual devem ser registrados
todos os movimentos ¢ observagdes sobre o processo. O tempo de cada degrau deve ser
anotado, além das perturbagtes sofridas pelo sistema. Um cuidado especial deve ser tomado
no sentido de registrar qualquer evento que possa invalidar os dados de planta, como, por

exemplo, saturagdo de valvulas e fathas na instrumentag#o.

45
o T 43
+ 41
+ 39

Conc_Propano T 37

/\’\\“ M e
) T 33
M— 31

Conc_Propeno T

T2
1000 " T " Tempo [min) 25 1000 " " Tompo &min) :
4] 500 1000 1509 2000 2500 2560 3006 3500 4000 4500 5000
(a) Q)

Figura IV.2. ConcentragSes de Propeno (%) e Propano (ppm) nas Correntes de Fundo e

Topo, Respectivamente.
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Figura IV 3. Perturbagdes Degrau na Carga Térmica da Fracionadora de Propileno.
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Figura IV 4. Diferencial de Press&o na Coluna Durante o Teste.
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Figura IV 5. PerturbacOes Realizadas na Pressdo de Topo e Comportamento da Pressdo no

Vaso de Refluxo.
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Figura IV.6. Comportamento do Nivel do Fundo Frente as Perturbagdes na Coluna e

Manipulagdes na Vazdo da Corrente de Fundo Durante o Teste.
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Figura IV.7. Perfil de Temperatura na Fracionadora de Propileno.
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Figura IV 8. Perturbagdes Realizadas na Vazio de Refluxo da Fracionadora de Propileno.
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Figura IV.9. Temperaturas de Sub-resfriamento, de Agua de Resfriamento Medida na Torre

de Resfiamento e Medida na Entrada do Condensador.
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Figura IV.10. Concentra¢do de Propano e Temperatura na Carga da Fracionadora de

Propileno.
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Figura IV.11. Perturbagio na Vazio de Carga da Fracionadora de Propileno.

1V.3.3. Tratamento dos Dados

O tratamento de dados envolveu além de uma identificacdo do estado estacionario
inicial, também, a disposi¢io dos dados na forma de desvio ou diferenga a valores de
referéncia. Para cada variavel, os valores pontuais foram subtraidos ao valor da variavel no

estado estacionario inicial.

O procedimento de tratamento de dados determinou o descarte do periodo de 0 a
860 min (resultados posteriores de simulagdo revelaram que esta agio resulta em modelos
com melhor representagio do processo, demonstrando o acerto da decis@o). Este tratamento
dos dados justificou-se pois foi detectado que os instantes iniciais nfio representavam um

estado estacionario consistente do processo (Figura IV .2).
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I1V.4. Modelo Estacionario

A modelagem estacionario de um processo pode ser obtida a partir das equagdes
que compdem o seu modelo dindmico, igualando as derivadas temporais a zero. No caso
especifico da coluna, portanto, a equa¢io de Francis ndo € utilizada em um modelo estatico,
uma vez que o termo de acimulo é eliminado. O sistema de equacgses (algébricas) resultante
pode ser resolvido de diversas maneiras. Em KISTER (1992) e HENLEY e SEADER
(1981) sdo encontrados e descritos alguns desses métodos (por exemplo: bubble-point
(WANG e HENKE, 1966), sum-rates (BURNINGHAM e OTTO, 1967), global newton
(GALLUN e HOLLAND, 1976, etc.). O Hysys {(versio 1.5) possui trés variantes do método
conhecido genericamente como inside-out (BOSTON e SULLIVAN, 1974). A malha
interna (inside) utiliza métodos simplificados para as constantes de equilibrio e entalpias, os
quais sdo independentes da temperatura. Esses modelos sdo entdo atualizados na malha
externa (out) atraves de um novo calculo de temperatura. Os métodos disponiveis no Hysys
baseados nesse tipo de algoritmo sdo os seguintes: Hysim inside-out, modified Hysim
inside-out ¢ Newton Raphson inside-out. Adicionalmente, outro método também disponivel
é o da convergéncia simultinea (simutaneous correction). Para o caso desta tese, foi
utilizado o método sugerido pelo Hysys o Hysim inside-out. Uma vez que ndo se observou
quaiquer problema de convergéncia nas simulages, além de ndo fazer parte do escopo deste
trabalho, ndo serdo fornecidos maiores detalhes dos métodos numeéricos. O leitor
interessado, no entanto, pode consultar diversas fontes (NAPHTALI e SANDHOLM, 1971,
BOSTON e SULLIVAN, 1974, HYPROTECH, 1996, HENLEY e SEADER, 1981,
KISTER, 1992).

A metodologia empregada para a estimacdo de pardmetros e ajuste do modelo aos
dados obtidos no teste experimental realizado na planta industrial (veja o item 3) foi
inspirada em KISTER et al. (1997}, sendo composta das seguintes etapas, que sio descritas

nos itens subseqiientes:

e definicio do modelo termodindmico;

o definicio das variaveis criticas, T., P. e o;
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e regressdo dos dados de equilibrio liquido-vapor;
e ajuste do nimero de pratos tedricos (eficiéncia) e validagio do modelo;

e validagio final do modelo através do perfil de temperatura.

IV.4.1. Modelo Termodinédmico

Um grande nimero de equagdes vem sendo proposto para o equilibrio de fases,
mas as equagbes do tipo Vam Der Waals sio, ainda, as que tém tido, na pratica, maior
atencdo (LIMA, 1991). O motive de seu uso difundido se deve & sua relativa exatidio,
especialmente em sisternas de hidrocarbonetos, e a sua simplicidade de calculo (LIMA,
1991). Em MARTINS (1995), LIMA (1991), SMITH e VAN NESS (1975) WALLAS
(1985), PRAUNSNITZ ef al. (1986), etc, pode-se encontrar as principais equagdes de
equilibrio de fases utilizadas tanto na abordagem que utiliza equagdes de estado para
representar as duas fases (a chamada abordagem ¢-¢) quanto naquela que utiliza modelos de
coeficiente de atividade para representar o comportamento da fase liquida {a chamada

abordagem v-¢).

LACERDA (1993) recomenda a utilizagdo da abordagem ¢-¢ para representar a
separagfio propeno e propano, sugerindo duas equagdes termodinimicas para representar a
separagido propeno e propano: Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong. Neste caso, as

relagdes de equilibrio podem ser expressas através de {GIBBS 1878, 1948, SMITH ¢ VAN
NESS, 1975):

Eq.IV.12 yibY =x;0%

sendo necessario, portanto, calcular o coeficiente de fugacidade das espécies em cada fase.
Neste trabalho, seguindo uma das sugestdes supracitadas, foi escolhida a equagio de Peng-

Robinson, descrita pelas seguintes equaces:
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Eq. IV.13

Eq.IV.14

em que,

Eq.IV.15

Eq. IV.16

Eq. IV.17

Eq.IV.18

Eq.IV.19

Eq. IV.20

Eq. IV.21

Eq.IV.22

Eq. IV.23

O coeficiente de fugacidade € expresso pela seguinte equagio:

RT a

P= v-b v(v+b)+b{v-b)

z*-(1-B)z? +(A-2AB-3B)Z-(AB-B? -B’)=0

N
b= x;b;

i=]

RT,
P

€

b, = 0,077796

a= iixixj(aiaj)o,s(l - kij)

i=1 j=l

ai = acai

1

2
a, = 0,457235-(-I§-}5-)~

S

a?’s =1+ mi(l - Tf’s)

m; = 0,37646 +1,542260 ; - 0,269920 7

aP
A= &’

bP
B=—
RT
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Eq. IV.24

Pb b, a 1 05w 0.5 b,
In ¢, m“m(z"ﬁ)+(z“l“6”“m‘: (2% ijaj (1—kij) B * .

a P

n v+ 2% +1
— 0’5 —
V-2 1

A entalpia ¢ calculada através de:

0,5
Eq.IV.25 Asz-H,_,i_;}___[a_ng}m V+ 205+1
27°bRT dt V+ (2% —1

IV.4.2. Propriedades Criticas (T, P, e Fator Acéntrico (@)

A Tabela IV.3 mostra os valores de temperatura critica, pressfo criticas e fator
acéntrico utilizados neste trabatho (ASPEN TECHNOLOGY, 1998). Nas temperaturas de
operacio, as pressdes de vapor dos componentes puros sdo preditas pela equagio de Peng

Robinson e comparadas com valores obtidos da equagio de Antoine (Figura IV.12).

Tabela IV.3. Pressdes e Temperaturas Criticas e Fator Acéntrico Utilizado no Modelo

Propeno Propano
P (kgficm®) | 46,90694 43,3175
T (°C) 91,75 96,68
o 0,141119 0,152291
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Figura IV.12. Desvio das Pressdes de Vapor Obtidos da Equacdo de Antoine e as
Calculadas pelas Equagdes de Peng Robinson.

IV.4.3. Estimagdo dos Pardmetros de Interacdo Bindria

Na literatura pesquisada (por exemplo, HARMENS, 1985, HOWAT e SWIFT,
1980), extensas discussdes debatem sobre a veracidade ou nfo dos dados experimentais
disponiveis de equilibrio liquido-vapor de propileno-propano. Por causa da importincia
industrial do sistema, de e sua baixa volatilidade relativa, ha uma grande demanda por dados
de equilibrio confidveis (HARMENS, 1985). Os dados experimentais de equilibrio liquido-
vapor dos componentes sdo utilizados para ajustar os modelos termodindmicos, o que, no
caso de equacdes de estado, significa determinar o pardmetro de interacdo binaria (k;). A
metodologia empregada para este ajuste pode ser encontrada em HARMENS (1985) e
HOWAT e SWIFT (1980).

A sensibilidade do modelo da fracionadora de propileno a este coeficiente ¢é
mostrada na Tabela IV 4. Observa-se uma variacio no balan¢o de energia (refluxo e/ou
carga térmica do refervedor) de aproximadamente 4%, para varia¢des da ordem de 0,0004
(décimos de milésimos) do valor do k;. Os dados mostram, portanto, que o comportamento
do modelo da fracionadora é bastante sensivel em relagdo a este pardmetro. Vale ressaltar

ainda que a o valor da eficiéncia da coluna depende do valor encontrado do k;;.
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Tabela IV.4. Sensibilidade do Modelo da Fracionadora em Relagio ao Parimetro Binario

{Propeno/Propano)

ki 0,0079 1 0,0075 1 0,0071 | 0,0067 | 0,0063 | 0,0059
Refluxo (ton/h) 415 308 383 369 357 345
Carga térmica refervedor(Gcal/h) 334 | 322 | 311 30 29,2 | 282

HARMENS (1985) apresenta o k; como uma fungio da temperatura. Diante desta
perspectiva de dependéncia com a temperatura e, além disso, do fato do sistema ter grande
sensibilidade a este parimetro, se for desejado utilizar um valor constante para este
pardmetro, ele deverd ser estimado a partir de dados de equilibrioc na mesma faixa de
temperatura operacional da coluna. Desta forma, foram selecionados os dados experimentais
de equilibrio liquido-vapor de HARMENS (1985) nas temperaturas de 46,84 ¢ 56,84 °C (a
coluna opera com temperaturas de fundo e topo em tomo de 42 °C e de 53 °C,
respectivamente). Estes dados foram regredidos utilizando o simulador Aspen 10.01. Como
fungio objetivo foi utilizado o erro de predigdo da volatilidade relativa e obtido o valor de
0,004398 para o ki. O mesmo procedimento foi realizado utilizando outras fun¢des objetivo
(por exemplo: méxima verossimilhanca (Maximum-Likelihood) para as varidveis P, T, x e v,
e diferenca das constantes de equilibrio), nfo tendo sido observadas diferengas significativas

no resultado.

1V.4.4. Ajuste da Eficiéncia da Coluna e Validacdo do Modelo

A eficiéncia global de uma coluna € definida como:

Eq. IV.26 o

1
2|z

onde N, € 0 numero de pratos tedrico e N, é o nimero real de pratos no processo.

A eficiéncia em uma coluna pode variar de uma secfo para outra, de modo que a
Eq. IV.26 pode ser aplicada por seciio. Por exemplo, € possivel ter uma eficiéncia para a

secio de retificac@o e uma eficiéncia diferente para a se¢@o de esgotamento.
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A eficiéncia pode ser calculada também para cada prato. Ha diferentes métodos,

tedricos ou empiricos, para calcular a eficiéncia do prato (KISTER, 1992). LOCKETT
(1986) apresenta os pros ¢ contras de algumas delas. Ele cita, porém, que quanto mais
rigoroso € teoricamente correto for a definigio da eficiéncia, mais dificil € a sua utilizagdo.
De acordo com KISTER (1992), testes rigorosos na planta sio, geralmente, o mais

representativos meétodo para obter a eficiéncia do prato ou da coluna.

Para os engenheiros de processo e produgdo, a eficiéncia global (ou por segdo) é,
sem divida, o indice mais importante (KISTER, 1992). Também neste trabalho foi
considerada uma eficiéncia global. No entanto, ao invés de ser calculada a eficiéncia, esta
considerada igual a 100%, sendo estimado o niimero de pratos tedricos. Este artificio reduz
o tempo de célculo da modelagem. O método usado para o de ajuste do nimero de pratos

tedricos foi 0 mesmo utilizado por KISTER ez al., 1997:

1. Assumir uma estimativa inicial para a eficiéncia dos pratos e usa-la para converter o
nimero atual dos mesmos em estagios tedricos. E assumido que a eficiéncia do pratos é
uniforme, exceto quando houver uma razido especial para assumi-la diferente em

diferentes regides da coluna (topo e fundo),

2. Dadas as condi¢hes da carga (composigio, vazio, temperatura e pressio), nimero de
estagios tedricos, pressdo de topo e fundo, e a composi¢io dos produtos, calcular o

balango de energia (refluxo e carga térmica do refervedor) e o perfil de temperatura;

3. Se o refluxo e a carga térmica excederem os valores medidos em planta, a eficiéncia da
coluna € superior aquela estimada. Ao contrario, se o refluxo e a carga térmica s3o
inferiores aos valores medidos em planta, a eficiéncia da sua coluna € inferior aquela
estimada,

4. Estimar heuristicamente um novo valor para a eficiéncia e repetir o procedimento;

5. Uma vez que os valores de refluxo e carga térmica coincidam com os valores do

processo real, dentro de uma toler&ncia especificada, o procedimento € encerrado.
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Para o ajuste da eficiéncia global foram utilizados os dados da fracionadora de

propileno obtidos experimentalmente (item 3). Esses dados mostram que os valores das
concentragbes dos produtos estdo em permanente oscilagdo, inclusive quando as varigveis
manipuladas encontram-se inalteradas. Esse fato ¢ justificado pela variagio gradual da
temperatura da agua de resfriamento (utilizada pelos condensadores) entre o dia e a noite.
Durante todo © periodo do teste apenas em duas situagbes as concentragdes dos produtos
permaneceram constantes, cada uma delas tendo uma dura¢io de aproximadamente 3 (trés)
horas, e representado dois pontos de operagdo (estados estacionarios) distintos. As médias
dos dados desses dois periodos foram utilizadas para ajustar 0 modelo estacionario do
processo {Tabela IV.5).

Tabela IV.5: Dados Utilizados para Ajustar o0 Modelo Estacionario do Processo

Estado estacionario 1 | Estado estacionario 2

Periodo (min) 4.154 -4.314 4.730 - 4926
Conc. Propano Topo (ppm) 2380 2610
Conc. Propeno Fundo (%) 31,36 30,25
Refluxo (ton/h) 359,91 360,03
Carga Térmica (Geal/h) 29.30 29,28
Carga Vazio (ton/h) 30,01 30,06
Carga Composicio (% de propano) 5,18 5,23
Temp. de Subresfriamento (°C) 37,50 38,55
Pressdo no Topo (kef/cm2 m) 16,80 16,99
Diferencial de Presso (kgf/fem?2 ) 1,11 1,09
Pressio Vaso Refluxo(kgf/cm2 m) 16,87 16,87

A eficiéncia encontrada, seguindo o procedimento acima, foi de 76,1 %. Em outras
palavras, o balango de energia foi ajustado para um nimero de 121 pratos tedricos
(eficiéncia de 100%).

Os maiores erros encontrados nos balangos de energias para os estados
estacionarios 1 e 2 - 0,34 el,64, respectivamente - sdo menores do que a raiz quadrada da
soma dos erros das medi¢Ses necessarias para compor o balango de energia. O erro aceitavel
para os instrumentos de medigdo de vazdo € de até 1,5%. Como para a carga térmica séo
utilizados dois instrumentos de medi¢do de vazdo (refervedores principal e secundério) a
diferenca encontrada para a carga térmica, mostrada na Tabela I'V.6, € aceitavel. Além disso,

vale ressaltar que o valor “experimental” da carga térmica € resultado de um calculo em que
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o valor da temperatura de saida do fluido de aquecimento do refervedor principal (AQ) €

uma considerada constante (veja o capitulo III), o que introduz novos erros na “medicdo” da
carga térmica. Os valores de refluxo encontrados, como indicado na Tabela IV.6, estio

proximos dos valores “experimentais”.

Tabela I'V.6. Balanco de Energia dos Estados Estaciondrios 1 e 2

2 (+]
Balango Energia 1D SSVID (@2
Refluxo -0,03 0,56
Carga Térmica 0,34 1,64

1V.4.5. Validagdo Final do Modelo: Perfil de Temperatura

A comparagdo do perfil de temperatura pode trazer um ajuste fino, mostrando se a
eficiéncia € constante ao longo da coluna ou se o estagio de alimentacdo esta corretamente
fixado. Infelizmente, apenas trés pontos de medi¢do de temperatura ao longo da coluna
estio disponiveis. A Figura IV.13 mostra o perfil de temperatura para os estados
estacionarios 1 e 2. Estes dados mostram um excelente ajuste e, portanto, ndo foi necessario

realizar alteragSes na eficiéncia ou no estagio de alimentacgo.
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Figura IV.13. Balango de Energia e Perfis de Temperatura dos Estados Estacionarios 1 (a) e

2 (b).

109



Jesus, N.-Tese de M.Sc., FEQ/UNICAMP, 2000 Cap. IV - Modelagem ¢ Simulagiio de
Fracionadoras de Propileno

V1.5. Modelo Dindmico

A modelagem mecanistica presente no Hysys consiste em resolver o sistema de
equacdes desenvolvido no item 2. Este tipo de modelagem tem sido largamente apresentado

na literatura, no minimo, ha 30 anos (TRIERWEILER, 1991).

TRIERWEILER (1991) cita que os principais avangos que vem sendo conseguidos
sdo referentes as técnicas de solugo do sistema de equagdes, que envolvem tanto o método
de integragdo quanto a técnica de processamento (processamento paralelo, ver CREA,
1988). Uma discussio bastante completa sobre o assunto pode ser encontrada no trabalho
de GANI et al. (1986).

Na literatura € encontrado um grande nimero de métodos numeéricos. Os métodos

de integragdo disponiveis no Hysys sio os seguintes:

e Euler;
¢ Runge-Kutta de segunda ordem;

e Ricard-Lanning-Torrey.

O Hysys utiliza um passo varidvel no procedimento de integragdo, dentro de um
intervalo especificado pelo usuario. Ou seja, a cada passo de integragdo, um novo tamanho

de passo ¢ determinado, atraves da avaliagio da taxa de varia¢do temporal das variaveis.

1V.5.1. Modelos Termodindmicos para Simula¢do Dindmica

Durante a integrac@o, os calculos descritos no item 2 s3o utilizados em cada passo,
envolvendo célculos de flash (separagdo liquido vapor) e de entalpia. Estes calculos
consomem muito de tempo de processamento computacional. Por esta razio, o Hysys
possui calculos simplificados alternativos, que utilizam modelos simplificados para
aproximar os calculos rigorosos. Estes modelos simplificados sfo obtidos através da
regressdo de dados gerados a partir dos modelos termodindmicos rigorosos. O modelo

selecionado, seja do tipo simplificado ou rigoroso, € utilizado para representar ¢ equilibrio
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de fases (constante de equilibrio, K), entalpia e entropia, nas diferentes fases. O saftware

permite que diferentes modelos sejam utilizados para as propriedades, em outras palavras,
pode-se escolher para a entalpia o modelo rigoroso e para a entropia o modelo simplificado.

Os modelos disponiveis no Hysys, que descritos nos itens seguintes, s80 0s seguintes:

o Modelo Linear ou Quadratico: Sdo fungfes lineares ou quadraticas de temperatura
utilizadas para representar a entalpia e/ou entropia das fases vapor e liquida. A partir do
modelo rigoroso, sdo gerados onze pontos (dez intervalos) para a propriedade e

regredidos os dados para uma expressio que é funcio da temperatura;

¢ Modelo Local: A opgfio de modelo local pode ser utilizada tanto para o célculo da
constante de equilibrio quanto para a entalpia. Este modelo utiliza 0 método dos
Miminos Quadrados Recursivos para atualizar, em fungdo de mudangas nas condigdes da
coluna, os pardmetros do modelo local. Esta metodologia de atualizacdo pode ser
comparada com a de um controle adaptativo. Os pardmetros s#o atualizados através do

modelo rigoroso;

e Gas Ideal: A fase vapor € modelada utilizando uma expressdo do gas ideal. Este modelo

pode ser utilizado para o calculo simplificado da constante de equilibrio.

¢ Modelo Rigoroso: E utilizado o mesmo modelo definido anteriormente na modelagem
estacionaria (no presente caso, Peng-Robinson). Com este modelo tem-se maior precis@o

nos calculos, mas o tempo de processamento também é maior.

I1V.5.1.1. Modelo Linear ou Quadratico

O modelo linear representa as propriedades (entalpia ou entropia) utilizando uma

expressio que € uma funcfo linear da temperatura.

Eq. IV.27 hY *—"iyi[(civ +divT)+hf}

i
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Eq. IV.28

Eq. IV.29

Eq.IV.30

ht = ixi[(cf‘ +dFT)+ hf]

i=1

S¥ = iyi (riv +siVT)
o

st = ixi(rf‘ +- s}‘T)

iml

Os coeficientes ¢ e d, r e s sdo constantes do modelo, e s3o determinados a partir

da regressdo de dados gerados pelo modelo rigoroso.

O modelo quadratico € similar a0 modelo linear. Contudo, a dependéncia das

propriedades com a temperatura € quadratica:

Eq. V131

Eq. IV.32

Eq. VI.33

Eq. IV.34

N
h' = Zyi[(cy +d?’7T+eivT2)-§*hiF]
i=1

ht = ixi[(cil‘ +df‘T+ef"T2)+hf]

i)

N
S¥ = Zy,—(riv +siVT+tiVT2)

iml

L:N {L . L L2
S Zx,(ri +siT+tiT)

ie]

Os coeficientes ¢, d e ¢, 1, s e t s3o constantes do modelo, e, analogamente ao caso

anterior, também sdo determinados a partir da regressdo de dados gerados pelo modelo

rgoroso.
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IV.5.1.2. Modelo Local

Estes modelos simplificados s8o obtidos a partir dos modelos rigorosos. Durante o
processamento computacional os parimetros dos modelos locais sdo periodicamente
atualizados pelas subrotinas termodindmicas rigorosas. Desta maneira, consegue-se uma
representacdo precisa do equilibrio de fases, com um tempo computacional

consideravelmente menor (TRIERWEILER, 1991).

Os modelos locais s8o, geralmente, fungdes analiticas simples. Normalmente a
forma da funglo estd baseada numa simplificagdo do modelo rigoroso, mas funcGes
polinomiais ou outras fungGes arbitrarias também podem ser utilizadas (TRIERWEILER,
1991). Uma discussdo detalhada sobre o assunto pode ser encontrada nos trabalhos de

CHLAMOWLTS et al. (1989). A fungdo utilizada pelo Hysys para o célculo da constante de

equilibrio é:

Eq. IV.35 In(Ki)z a, +%—+ci(inP)+di(1—xi)2

O modelo para o calculo da entalpia consiste de duas partes: um termo global e

outro corretivo.

Eq 1V.36 Hi = HV,E +HL,i
Eq IV37 HV,i = HRefi —é-CPiT

onde Hg.s e C, so os pardmetros do termo global. Estes pardmetros s&o obtidos no inicio da
integragdo, e mantidos constantes durante toda a simulagdo dindmica. Os parimetros a,bec

sdo atualizados durante a simulaco.
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IV.5.1.3. Gas ideal

Esta opgdo € valida apenas para simplificar os célculos da constante de equilibrio,
K, para modelos de atividade. A fugacidade da fase liquida, neste método, ¢ calculada
utilizando o método termodmémico (modelo de atividade) definldo no estado estacionario.
Quando um modelo de coeficiente de atividade € utilizado para a fase liquida, e

considerando um comportamento ideal para a fase vapor, o valor de K € expresso por:

,yif_,Psat
Eq IV.39 K, ="

onde o coeficiente de atividade YT pode ser determinado por um modelo de coeficiente de

atividade e a pressio de vapor do componente pode ser determinada através de uma

equagdo do tipo Antoine:
Eq. V140 In(p) = 2, + 2
Q' ‘ 1 i T

onde a; € b; s3o constantes para o componente 1.

IV.5.1.4. Modelo Rigoroso

A formulagio do modelo rigoroso € justamente aquela descrita no item 2. Apesar
do modelo rigoroso ndo ser o sugerido pelo simulador, j&4 que neste método o tempo de
processamento € superior aos demais, este foi o modelo selecionado e utilizado. Esta
escotha deveu-se ao fato de que o sistema em estudo mostrou-se bastante sensivel a
mudangas no modelo selecionado. Ou seja, as aproximagdes feitas nos modelos
simplificados nfo parecem ser validas para a fracionadora de propeno, sendo necessario,

portanto, utilizar os calculos mais rigorosos possiveis.
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1V.5.2. Ajuste do Modelo Dindmico

Tendo sido feita a validacfio do modelo estacionario, a unica variavel disponivel
para o ajuste e a validagio do modelo dindmico € o inventario (hold-up) da coluna. Neste
¢aso, seria necessario fazer simulagdes dindmicas com o Hysys, compara-las e ajusta-las aos

dados experimentais.

O procedimento descrito acima implica na utilizagdo de varidveis medidas
experimentalmente (tais como vazdes) como variaveis de entrada para o simulador. Além
disso, em se tratando de um modelo dinimico, estas entradas nfo sfo mais valores
especificos, mas sim seqiiéncias temporais (fungdes do tempo). Um teste padrio e intuitivo
sdo as funcgOes degrau em cada uma das entradas, com as demais mantidas constantes. Este
tipo de variagdo € facilmente simulada no Hysys. No entanto, em testes reais em plantas
industriais dificilmente s&o conseguidas condi¢Bes sequer proximas do descrito. No presente
caso, por exemplo, ndo foram identificadas situacdes estiveis seguidas de perturbacles
degrau bem definidas, principalmente devido as constantes mudangas na temperatura da

agua de resfriamento, conseqiiéncia das intempéries.

Dada a situagdo colocada acima, a solugBio seria simular o processo utilizando
como entrada toda a série de leituras dindmicas dos dados experimentais, de modo a
representar fidedignamente os dados de entrada. No entanto essa abordagem também nio
foi possivel, entre outras coisas por limitagio do software em tratar tais tipos de entradas.
Este problema foi contornado utilizando os dados experimentais para realizar uma
modelagem empirica, baseada em uma representacio entrada/saida do processo. A partir
destes modelos, foram feitas simula¢Ses, utilizando entradas degrau, que foram utilizadas
para simular e ajustar o modelo dindmico do simulador comercial. Por questdes de
simplicidade foram utilizados modelos lineares, 0 que nfo significa, no entanto, que ndo
pudessem ter sido utilizados modelos ndo lineares. Desta forma, o método utilizado para o

ajuste e a validagio do modelo dindmico do Hysys resume-se em:

1. identificacio dos dados do processo através de um modelo linear do tipo ARX;

2. geragdo de novos dados “experimentais”, a partir da resposta ao degrau dos modelos

identificados na etapa anterior;

115



Jesus, N.-Tese de M.Sc., FEQ/UNICAMP, 2000 Cap. IV - Modelagem e Simulacfo de
Fracionadoras de Propileno

3. utilizagZ0 dos dados gerados na etapa anterior para ajuste do modelo fenomenologico do

Hysys, através do ajuste do inventario da coluna (hold-up).

Deve ser frisado que o procedimento adotado € perfeitamente valido, desde que o
modelo identificado na etapa 1 descreva os dados de forma adequada, e que os dados
gerados na etapa 2 estejam dentro da faixa na qual o modelo foi identificado. Por outro lado,
este procedimento nfio seria ideal se 0 modelo identificado contivesse erros significativos, na
medida em que estes erros seriam incorporados ao modelo mecanistico. Esta possibilidade,
no entanto, resultaria provavelmente de um comportamento ndo linear dos dados
experimentais, situagio que poderia ser facilmente contornada utilizando um modelo
empirico ndo linear. Vale ressaltar ainda que, a despeito da utilizagdo de um modelo hnear
durante o procedimento, 0 modelo dindmico final do Hysys € um modelo ndo linear, ja que
ele considera uma modelagem mecanistica, baseada nos balangos de massa e energia e nas
relagdes de equilibrio. Desta forma, quando simulado fora da regiio onde os dados
experimentais foram coletados, este modelo deve revelar os possiveis comportamentos néo

lineares pertinentes ao sistema.

1V.5.2.1. Identificacdo por Modelagem Linear

A identifica¢do do processo foi realizada através de um modelo do tipo ARX (Eq.
IV.41):

Eq. 1V4l Alg)y(k) = BqJu(k — nk) + e(k)
Eq. IV.42 Alq)=1+a,q "+ +a,q™
Eq. IV.43 B(q) = b, +byq " +..4b 1™,

onde a e b sdo os pardmetros do modelo, n, e m, representam as ordens dos polindmios A e
B e nk é o numero de atrasos da saida em relagfo a entrada, que representa o tempo morto

do sistema.
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O modelo ARX é uma representacdo empirica (entrada/saida), discreta e linear.

Uma descri¢do mais detalhada desse e de outros modelos, lineares ou ndo, pode ser
encontrada em EMBIRUCU (1993).

No procedimento de ajuste foi utilizado como ferramenta matematica o software
Matlab. Basicamente, 0 ajuste resume-se na determinacio das ordens dos polindmios A e B,

e na determina¢do do tempo morto do sistema.

Os critérios de determinagio de ordem estfo relacionados com a estimaciio dos
pardmetros e com a validagdo do modelo, tornando estas trés tarefas bastante
interrelacionadas (EMBIRUCU, 1993). Para entender a filosofia destes métodos de
determinacdo de ordem, € necessario ter-se uma idéia dos critérios de estimagdio dos
pardmetros. A titulo de ilustrag@o, um desses critérios é mostrado a seguir. Seja a Eq. IV .41

re-gscrita como:

Eq IV.44 y(k) = G{q)u(k - nk) + H{g)e(k)

Eq. IV .45 Glq) = —i—%
Eq. IV.46 H(q) = "AT(};)“

Os erros de predigiio desse modelo podem ser calculado através da seguinte

exXpressao:

Eq. IV.47 e(k) = H(q) ™ [y(1) - G{q)u(k)]

Ou seja, conhecendo-se os dados de entrada e saida, a soma dos quadrados dos

erros de predi¢io € uma funcdo dos pardmetros de G e H (parG e parH):
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Eq. IV .48 > e(k) = V(parG, parH) k=1, ..., N

A filosofia do critério de predigdo dos erros, PEM (Prediction Error Method), é
calcular os pardmetros de G ¢ H de tal forma que a fungio V, chamada fungfo perda, seja
minimizada (EMBIRUCU, 1993).

Os criterios AIC (4kaike’s Information Theoretic Criterion, critério tedrico de
informagdo de Akaike) e MDL (Minimum Description Lenght, descri¢io de comprimento

minimo) sdo outros dois métodos baseados na funcio perda.

Eq. IV49 AIC = ln{ 1 +2[—§—) ]v}

Eq. IV.50 MDL = V| l+1n(N)(—P-Il

onde n € o numero total de pardmetros, N € o nimero de dados e V € a fungdo perda.

Em adi¢do ao valor da fun¢3o perda, os dois critérios levam em consideragio o
niimero de pardmetros ¢ o nimero de pardmetros (EMBIRUCU, 1993). Desta forma, se
mais dados estdo disponiveis, um maior nimero de pardmetros pode ser selecionado. Por
outro lado, para valores iguais de fung#o perda, € selecionado o modelo com menor nimero
de parimetros (EMBIRUCU, 1993).

A identificacdio do processo foi feita utilizando os dados relativos ao intervalo de
tempo de 340 a 5000 min, que corresponde a quase totalidade dos dados coletados, de

acordo com o tratamento de dados mencionado anteriormente (Figura IV.2 a Figura IV.11).

A partir dos procedimentos descritos acima, o modelo foi obtido, conforme
mostrado nas Tabela IV.7, Tabela IV .8, Tabela IV.9, Tabela IV.10 ¢ Tabela IV.11. A
Tabela IV.7 mostra as ordens dos polindmios A e B, assim como, o niimero de atrasos da
saida em relagdo a entrada. Pode-se observar que os modelos encontrados s3o de ordens

elevadas, que hipoteticamente, pode ser explicada por um motivo matematico e/ou fisico.
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Matematicamente, o modelo obtido na estrutura com um maior conjunto de

pardmetros (n. € my) ira sempre apresentar uma fun¢éo perda menor (EMBIRUCU, 1993). O
aumento da ordem resulta em uma melhora real do modelo, isto ¢, o aumento do nimero de
pardmetros permite que o modelo capture caracteristicas relevantes do sistema. Porém, o
continuo aumento da ordem pode levar a um sobre-ajuste, ou seja, um ajuste particular do

ruido, sem valor na representagio do modelo.

Uma explicagio fisica para a ordem elevada no modelo € sua origem. A coluna de
destilagdo € um processo constituido por um nimero de estagios de equilibrio. Em cada
estagio poderia encarar que ha um modelo, havendo, teoricamente, uma ordem para cada
modelo. Especificamente para a fracionadora de propileno, o alto nimero de pratos sugere

modelo de ordem elevado, nfo necessariamente igual a0 numero de estagios.

Tabela IV.7. Numero de n,, m, € nk para Modelos de AC1 (Propano no Topo da Coluna) e
AC2 (Propeno no Fundo da Coluna)

AC1 AC2

Saida n, 23 16
Entrada |Vazdo carga 1/5 1/5
my/nk | Propano na carga 1/1 1/1
Temperatura refluxo 1/1 1/5
Vazio refluxo 1/5 2/4
Pressdo no topo 2/6 3/8
Carga térmica 7/4 3/4

As Tabela IV.8, Tabela IV.9, Tabela IV.10 e Tabela I'V.11 ilustram os pardmetros
dos polindmios e respectivas varidncias (dA, dB). A analise do valor tanto dos pardmetros
quanto de suas varidncias foi uma ferramenta 0til para investigar a2 qualidade do modelo, e

para refind-lo, propondo ordens menos elevadas (EMBIRUCU, 1993).

Nas Tabela IV.8 e Tabela IV.9 sfo mostrados os pardmetros e varidncia dos
polindmios A e B para a concentragdo de propano no topo (AC1). Em analise ao polindmio
A, observa-se que algumas varidncias sfio proximas ou superiores aos valores dos
pardmetros. A substitui¢do destes valores por zeros, poderiam melhorar a confiabilidade do

modelo, porém isto ndc € possivel por limitagGes do soffware utilizado, Matlab. Os
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pardmetros do polindmio B referentes a algumas das variaveis de entrada (concentragio de

propanc na carga, temperatura de subresfriamento do refluxo e carga térmica) apresentam
varia¢des (dB) maiores do que o proprio valor do pardmetro. Isto indica pouca confianga
nestes pardmetros. Na analise fisica das respostas destas variaveis realizadas no item
1V.5.2.2, € mostrado um comportamento pouco representativo destas varigveis em relacio
ao processo real. Melhorias podem ser conseguidas utilizando para identificagdo um nimero

maior de dados.

A pouca confiabilidade dos pardmetros das varidveis citadas, no entanto, ndo
representa um prejuizo para o propdsito desta tese, visto que estas varidveis ndo sdo

utilizados para o ajuste do modelo no Hysys.

Tabela IV.8. Valores dos Coeficientes e Desvios dos Polinémios A e B para a Composicio

de Propano no Topo (AC1)

A

dA

Vazio da Carga

Propano na Carga

Temperatura Refluxo

DB

B

DB

B

DB

1

0

0

0

0

0

-0,7268

0,0202

0,5840

1,4986

0,0879

0,2975

0,1239

0,0250

-0,2278

0,0250

-0,0313

0,0252

-0,2716

0,0252

L)

0,1106

0,0258

-0,0473

0,0259

0,0186

0,0256

0,0151

0,0253

-0,2444

0,0253

0,2057

0,0257

-0,0400

0,0260

0,0819

0,0257

0,0016

0,0253

-0,2157

0,0253

0,1745

0,0256

-0,0197

0,0258

0,0087

0,0258

-0,0090

0,0252

-0,1715

0,0252

0,1428

0,0250

0,0171

0,0250

0,0297

0,0202
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Tabela IV.9. Continuagdo dos Valores dos Coeficientes e Desvios do Polindmio B para a

Composic¢io de Propano no Topo (AC1)

Refluxo Pressio no Topo Carga Térmica

B DB B dB B dB

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 -0,3304 | 1,5338
-0,3237 0,1376 0 0 -0,2628 | 1,5211

0 0 -895,5270 | 27,5110 | 1,5339 1,5232

0 0 95,5779 | 27,5021 | -1,4496 | 1,5207

0 0 0 0 -0,9802 | 1,5125

0 0 0 0 -0,7824 | 1,5276

0 0 0 0 2,3262 | 1,5326

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0

Nas Tabela IV.10 e Tabela IV.11 sdo mostrados os parimetros e varidncia dos

polindmios A e B para a concentragio de propeno no fundo (AC2). Os pardmetros

encontrados para os polindmio A e B apresentaram variancias menos que as apresentadas

pelo AC1. Em geral, o modelo ARX para esta variavel indicou grande confiabilidade para os

pardmetros do modelo.
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Tabela IV.10. Valores dos Coeficientes dos Polindmios A e B para o AC2

A DA Vazdo da Carga Propano na Carga | Temperatura Refluxo
B dB B dB B DB

1 0 0 0 0 0 0 0
-0,9588 | 0,0199 0 0 0,0166 | 0,0132 0 0
-0,0389 1 0,0277 0 0 0 0 0 0
-0,0249| 0,0277 0 0 0 0 0 0
0,0460 | 0,0275 0 0 0 0 0 0
0,0184 | 0,0273 0,0046 | 0,0020 0 0 -0,0311 0,0055
-0,1720| 0,0273 0 0 0 0 0 0
0,1309 | 0,0274 0 0 0 0 0 0
0,0205 | 00,0273 0 0 0 0 0 0
-0,1420 ! 0,0273 0 0 0 0 0 0
0,1376 | 0,0274 0 0 0 0 0 0
0,0036 | 0,0272 0 0 0 0 0 0
-0,1987 | 0,0273 0 0 0 0 0 0
0,1796 | 0,0276 0 0 0 0 0 0
-0,0075! 0,0278 0 0 0 0 0 0
-0,0777 0,0279 0 0 0 0 0 0
0,0906 | 0,0199 0 0 0 0 0 0

Tabela IV.11. Valores dos Coeficientes dos Polinémios A e B para o AC2

Refluxo Pressdo no Topo Carga Térmica
B dB B dB B DB
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0,0038 0,0013 0 0 0,0192 0,0129
0,0043 0,0013 0 0 -0,0079 0,0131
0 0 0 0 -0,0614 0,0130
0 0 0 0 QO 0
0 0 1,3073 0,2417 0 0
0 0 0,1613 0,3277 0 0
0 0 -1,3256 0,2416 Y 0
0 0 0 0 0 0
0 o 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 O 0
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Para os métodos de determinag@o de ordem utilizados, o teste de reprodugdo ou o

teste de predi¢do ja esta sendo implicitamente feito. EMBIRUCU (1993) ressalta, porém,

que este € um teste relativo (comparagio de um modelo com outro), que ndo garante uma
reprodug@o adequada dos dados experimentais. Como o conjunto de dados experimentais,
ap0s tratamento, foi utilizado integralmente para o ajuste do modelo, a validagio realizada ¢

a do exercicio de identificac@o.

A comparagido dos dados experimentais com as respostas de predicdo do modelo
ARX para os dados de concentragdo de propano no topo (AC1) e concentragéio de propeno

no fundo (AC2) sdo mostrados pelas Figura IV.14 e Figura I'V.15, respectivamente.

A Figura IV.14, como esperado pela analise das varifncias dos parametros dos
polindmios, mostra que © modelo ARX prediz as principats tendéncias dos dados
experimentais, porem com relativamente baixa reprodugiio dos valores absolutos. A Figura
IV.15 a reprodugdo ¢ mais fidedigna. Os resultados de predicio estdo mais proximos (menor

desvio) dos valores experimentais para a varidvel AC2 que para a varidvel ACL.

2400 4 AC1 (ppm)

Modelo ARX

\ Processo

1200 ; . , T T
330 1230 2130 3030 3930 4830

1400 1 tempo{min}

Figura IV.14. Validagio do Modelo Identificado com Dados de Processo do Periodo

Tustrado para a Variavel AC1 (Concentragio de Propano no Refluxo).
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50
ACZ (%)

45

40 - Processo

35 -

Modelo ARX ¥
30 A

tempo(min)

2 5 T 3 i
330 1230 2130 3030 3030 4830

Figura IV.15. Validagdio do Modelo Identificado com Dados de Processo do Periodo

Ilustrado para a Variavel AC2 (Concentragdo de Propeno na Corrente de Fundo).

Em adigdo ao processo de validagdio, no item seguinte, ¢ mostrado e discutido
fisicamente as respostas dos modelos ARX para perturbaces degraus individuais nas

variaveis de entrada, utilizando conhecimentos a priori do processo.

I1V.5.2.2. Ajuste do Hold-up dos Pratos no Hysys

Uma vez definido o modelo para a entalpia e para a constante de equilibrio (tendo
sido escolhido neste caso o modelo rigoroso, como citado anteriormente), e estando
disponiveis os dados necessarios para a validagio do modelo, deve-se proceder o ajuste do
inventario (hold-up) da coluna, do vaso de refluxo, do fundo da coluna e dos trocadores
(refervedores e condensador). Os hold-ups do vaso, do fundo da coluna, do condensador e
dos refervedores foram fixados em valores iguais aos do processo real. O hold-up da coluna
foi ajustado para reproduzir as respostas das concentragdes de propano no topo (AC1) e de
propeno no fundo (AC2) as perturbacGes degraus unitdrio em duas varidveis de entrada:
vazio da carga e refluxo. O procedimento consistiu em variar heuristicamente a largura ¢
altura do weir mantendo o diimetro da coluna fixo (valor de projeto). O resultado do ajuste

dos pari@metros esta mostrado na Tabela I'V.12.
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Tabela IV.12. Ajuste dos Par@metros para Determinacio do Hold-up da Coluna

Didmetro da coluna (m) | 4,8
Largura do weir (m) 3,25
Altura do weir (n) 0,2

As Figura IV.16-Figura IV.19 ilustram o resultado destes ajustes. Observa-se nas
figuras, exceto para a resposta da concentragdo de propano no topo (ACI) em relagdo a
perturbagio na carga (Figura IV.18), diferencas entre os ganhos dos modelos ARX e do
Hysys. Vale ressaltar, porém, que o ganho para o modelo Hysys foi ajustado na etapa de
modelagem estaciondria. Para o comportamento dindmico observa-se diferentes respostas
tanto da variavel AC1, quanto da variavel AC2 para a perturbagiio na vazio de alimentacfo.
Fisicamente, é esperado para perturbagdes na carga e no refluxo que a composigdo de topo
apresente resposta sobrelevada e para a concentracio de fundo, de primeira ordem para
perturbagio no refluxo e sobrelevada para perturbagdo na carga. Estas respostas podem ser
explicadas pelos efeitos das perturbagbes no balango de energia no fracionamento e
diferencial de temperatura na troca térmica do refervedor. O aumento da carga, sem devido
aumento da carga térmica (balanco de energia), resulta em primeira instdncia em um menor
grau de fracionamento, aumentando as concentra¢des no fundo (propeno) € no topo
(propano) da coluna. Este ¢ o efeito de maior magnitude. O segundo efeito, de menor
magnitude, € a menor troca térmica no refervedor devido a redugdo do diferencial de
temperatura (aumento da concentragio do componente de menor ponto de ebuli¢do,
propeno) entre o processo ¢ o fluido de aquecimento (vale ressaltar que ao se referir a carga
térmica constante deve-se entender que as varidveis vazdo e temperatura do fluiddo de
aquecimento estdo constantes e ndo a carga térmica — ver no capitulo Il descrigdo da malha
da carga térmica). No aumento da vazdo de refluxo, em primeira instincia, o perfil de
concentragio da coluna ¢ deslocado para baixo, aumentando a concentragio de propeno no
fundo e reduzindo a concentracdo de propano no topo. Em um segundo momento, a troca
térmica no refervedor é aumentada pela aumento do diferencial de temperatura entre o

processo e o fluido térmico, resultando no aumento da concentrago de propano no topo.
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0 1 1 H '
200 400 600 800 1000
201 tempo (min)
-40 -
60 - Hysys
-80 -
71001 dAC1 (ppm) Modelo ARX
-120

Figura IV.16. Desvio da Concentragdio de Propano no Topo da Fracionadora de Propileno
(AC1) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagio Degrau de 1 ton/h no

Refluxo.

15
dAC2 (%) Modelo ARX

1.2 1

0_ -+
° Hysys

0.6 -

0.3 -
tempo {min)

O : T H T H
0 200 400 600 800 1000

Figura IV.17. Desvio da Concentragio de Propeno no Fundo da Fracionadora de Propileno

(AC2) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagio Degrau de 1 ton/h no
Refluxo.
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Figura IV.18. Desvio da Concentragio de Propano no Topo da Fracionadora de Propileno

(AC1) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagio Degrau de 1 ton/h na

Corrente de Alimentagdo.
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09 | GAC2 (%)
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0.7 A
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0.1 -

0

Hysys

Modelo ARX
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500
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1500

2000

Figura IV.19. Desvio da Concentragio de Propeno no Fundo da Fracionadora de Propileno

(AC2) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbaciio Degrau de 1 ton/h na

Corrente de Alimentacgdo.

Da Figura IV .20 a Figura IV.25 sio comparadas o modelo ARX e o Hysys para as

demais varidveis de entrada do modelo ARX, que ndo foram utilizadas para o ajuste.

Observa-se para todas as respostas diferengas nos ganhos estaticos entre os dois modelos,
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especialmente, para nas respostas referente as perturbagBes na composi¢io de propano na

carga (Figura IV.22 e Figura IV.23). Em relagfio aos aspectos dinimicos, algumas respostas
divergem em tempo de resposta ou comportamento (forma da resposta). Nas Figura IV.2] e
Figura IV.25 observa que em ambos os modelos as respostas sdo de primeira ordem mas a
constante de tempo entre eles sdo diferentes. Nas Figura IV.20 e Figura IV.24 observa-se
comportamentos diferentes entre os modelos, semelhante aos apresentados anteriormente.

Para essas perturbagles s3o esperadas respostas sobrelevadas conforme representado pelo

modelo Hysys.

40

dAC1 (ppm)

30

Hysys

Modelo ARX

0 300 600 gop tempo (min) 4500

Figura IV.20. Desvio da Concentragdo de Propano no Topo da Fracionadora de Propileno

{AC1) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagdo Degrau de 0,1°C na
Temperatura de Subresfriamento do Refluxo.
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Figura IV.21. Desvio da Concentragéio de Propeno no Fundo da Fracionadora de Propileno
(AC2) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagio Degrau de 0,1°C na

Temperatura de Subresfriamento do Refluxo.

32

dAC1 (ppm) Hysys

24 -

16

8
Modelo ARX terpo (min)
0 i T ¥ T T T H

0 300 600 900 1200 1500 1800

Figura IV.22. Desvio da Concentragdo de Propano no Topo da Fracionadora de Propileno
(AC1) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagio Degrau de 0,1% na

Concentra¢io de Propano na Corrente de Alimentacéo.
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Figura IV.23. Desvio da Concentragio de Propeno no Fundo da Fracionadora de Propileno
(AC2) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagdo Degrau de 0,1% na

Concentragéo de Propano na Corrente de Alimentacio.
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Figura IV.24. Desvio da Concentragio de Propano no Topo da Fracionadora de Propileno
(AC1) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagio Degrau de 0,100681 Geal/h

na Carga Térmica.
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Figura IV.25. Desvio da Concentragio de Propeno no Fundo da Fracionadora de Propileno
(AC2) no Modelo ARX e no Hysys Frente a uma Perturbagdo Degrau de 0,100681 Geal/h

na Carga Térmica.
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IV.6. Conclusbes

Grande esforgo foi destinado para esta etapa da tese. A fidelidade dos modelos é
importante para que as conclusGes das préximas etapas (estudo de linearidade e

acoplamento e teste de desempenho de controle) possam ser estendidas para o processo
real.

Através do balango de energia ¢ perfil de temperatura ¢ modelo estacionario foi
ajustado. Os erros encontrados estdo na mesma ordem de grandeza da imprecisdo dos dados
experimentais. A maior dificuldade encontrada no ajuste foi quanto a determiagdo do
coeficiente binario, k;. Devido a baixa volatilidade relativa dos componentes envolvidos,
propeno e propano, e o grande nimero de estagios, 0 modelo apresenta alta sensibilidade a
este pardmetro. Vale ressaltar que o valor da eficiéncia determinado para esta coluna

depende do valor do k; obtido pela regressio de dados de equilibrio liquido-vapor.

Realizada a validagio do modelo estaciondrio, a varidvel para o ajuste e validagio
do modelo dindmico € o invetario (hold up) da coluna. O ideal seria realizar simulagSes
utilizando dados experimentais diretamente no Hysys e comparar os resultados da simulacio
com os correspondentes dados experimentais. Mas por limitacGes encontradas no software
Hysys e nos dados experimentais ndo foram identificadas situagBes estaveis seguidas de
perturbacdes degrau bem defimdas, principalmente devido as constantes mudangas na
temperatura da agua de resfriamento, conseqiiéncia das intempéries, foi utilizado como
subterfigio uma identificagiio linear para os dados experimentais. Em seguida o modelo
Hysys foi ajustado comparando o comportamento dinimico das suas respostas com as do

modelo linear.

Os resultados dos modelos ARX e Hysys mostraram um bom ajuste para o tempo
de resposta. Maior imprecisdo € observada na forma das respostas apresentadas tanto pela
composicdo de topo (AC1) quanto pela composi¢do de fundo (AC2). Em algumas respostas
era esperado um comportamento sobrelevado ao invés da resposta de primeira ordem

abservada.

A despeito das imprecises dos dados experimentais, da indisponibilidade de
algumas varidveis (como a temperatura da corrente de saida do refervedor principal), dos

erros introduzidos pelo modelo linear e das mmprecisdes intrinsecas do modelo mecanistico,
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os resultados mostram que ¢ modelo representa o processo de forma bastante adequada.

Desta forma, € possivel afirmar que o modelo apresenta um grau de confianca suficiente

para que ele possa ser utilizado para uma diversidade de estudos, tais como projeto,

operagio, controle e otimizagio.
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CAPITULOV

Capitulo V. Estudo do Comportamento da Fracionadora de
Propileno

Resumo

Neste capitulo, ¢ realizado um estudo aprofundado da fracionadora de propileno,
explorando trés topicos abordados no capitulo II: linearidade do comportamento estatico €
dindmico, acoplamento e sensibilidade das varidveis manipuladas. Esse estudo, que antecede
a definig3o da configuragio de controle, € imprescindivel na elaboragio e ajuste das mathas.
O bom entendimento do processo € um grande passo para o bom condicionamento do

controle.

A fracionadora de propileno € um sistema nfo linear. Essa natureza ¢ analisada
neste capitulo, observando-se as respostas em malha aberta das variaveis medidas em fungio

das perturbagdes nas variaveis manipuladas.

O grau de acoplamento e a sensibilidade das vanavels manipuladas sdo
caracteristicas do processo, que influenciam na selecio de uma configuragdo de controle.
Para medir o grau de acoplamento, foi utilizada a metodologia RGA (estatica), que esta
baseada nos ganhos do processo. A sensibilidade, por sua vez, foi obtida perturbando o

sistema e observando o comportamento das variiveis manipuladas.

Palavras-chave

Nio Linearidade, Acoplamento, RGA, Analise de Sensibilidade
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V.1 Introducio

Anteriormente & fase de implementagio do controle, deve ser realizado um ampio
estudo do processo, abordando alguns aspectos do comportamento do sistema, tals como:
grau de ndo linearidade, acoplamento e sensibilidade das varidveis manipuladas
(HUROWITZ, 1998, TRIERWEILER, 1991, McDONALD, 1985). Para este estudo, sdo

utilizados os modelos estatico e dindmico descritos no capitulo IV.

Os aspectos de acoplamento e sensibilidade estdo relacionados ao estudo de
estratégias de controle em colunas e em outros sisternas. Como discutido no capitulo II,
varios pesquisadores (RIGGS, 1998, GOKHALE ez al, 1995, HARPULA ef al, 1993,
SHINSKEY, 1984, entre outros) tém evidenciado diferentes desempenhos de controles para
as varias possiveis configuragdes. Diferentes estruturas possuem diferentes comportamentos,
quanto a rejeicdo a disturbios externos, acoplamento, robustez e grau de nio linearidade do
sistema (TRIERWEILER, 1991). A selecdo da configuragio otima €, portanto, uma etapa
critica para o sucesso do controle em qualquer coluna. Em HUROWITZ (1998), no seu
estudo de controle em superfracionadoras, especificamente uma fracionadora de propileno, a
etapa do projeto de controle em que € dada maior énfase é justamente a da determinagio da
configurac@o Otima para o processo. A base do seu estudo foi principalmente a anélise do

acoplamento das variaveis manipuladas.

No item 2 séo discutidos o grau de acoplamento entre as varidveis manipuladas ¢ a
sensibilidade destas variaveis as perturbagdes. Foi utilizado para o estudo de acoplamento a

técnica RGA (Relative Gain Array, analise de ganho relativo) estatico.

Como mencionado no capitulo II, as colunas de alta pureza apresentam uma
natureza ndo linear. Uma indicagio de ndio linearidade em um processo €, por exemplo, a
assimetria das respostas, em malha aberta, para perturba¢des de mesma magnitude e
diregBes opostas (positiva e negativa). Para sistemas lineares, a resposta a uma perturbagio
degrau positivo sera a imagem especular, em relacio & abcissa, da resposta a uma
perturbagio negativa de mesma amplitude. Para sistemas ndo lineares em que as respostas
podem ser aproximadas por uma fung¢o transferéncia de primeira ordem, sua assimetria &
descrita pelas diferencas entre os ganhos do processo, constantes de tempo e/ou tempos

mortos (McDONALD, 1985). Outras indicacdes de ndo linearidade podem ser obtidas a
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partir das diferengas observadas para perturbagdes de mesma diregdo, mas de magnitudes

diferentes, e para perturba¢bes de mesma dire¢@io e magnitude, mas aplicadas em diferentes

pontos operacionais.

A ndo linearidade do sistema representa um dilema na escolha da resposta degrau
mais apropriada para descrever o processo no algoritmo de controle e/ou sintonia (p.e.:
DMC, ou qualquer outro algoritmo baseado em um modelo linear). Esse problema pode ser
contornado de diversas maneiras. Em McDONALD (1985), por exemplo, a nfo linearidade
do sistema em estudo foi equacionada e considerada no projeto de controle na forma de
gain-scheduling (ganhos tabelados). No capitulo II, s3o mostrados outras formas de reduzir

ou minimizar a ndo linearidade do sistema.

O item 3 deste capitulo objetiva conhecer e quantificar a nfo linearidade nos
aspectos estacionario e dindmico da fracionadora de propileno. O procedimento foi baseado
nos estudos de McDONALD (1985).
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V.2 Acoplamento e Sensibilidade das Variaveis Manipuladas
V.2.1 Alternativas de Configuragdes de Controle

O estudo para a selegiio da configuragdo de controle sera realizado por andlise do
estado estacionario. Ha diferentes técnicas de andlise que podem ser encontradas na
literatura (LUYBEN, 1990): INA (Inverse Nyquist Array), baseada em diagramas Nysquist;
TLC (Tyreus Load-rejection Criterion, critério de Tyreus de rejeigio de carga), baseada no
desempenho de rejeicio a perturbagiio; SVA (Singular Value Analysis, anilise do valor
singular), baseada na anélise de valores singulares; entre outras. Pela simplicidade ¢ larga
utilizagdo, a técnica de analise selecionada neste trabalho foi a andlise de ganho relativo,

conhecida como RGA (Relative Gain Array, analise de ganho relativo).

Em colunas de destilagdo, sdo cinco as variaveis a serem controladas: pressdo,
niveis do condensador € do fundo e composigdes de topo (destilado) e fundo. As vaniaveis
manipuladas para colunas com condensadores totais séo: vazdes de fundo, topo e refluxo,
cargas térmicas do refervedor e do condensador. A carga térmica do condensador € utilizada
geralmente para o controle de pressdo; suas estratégias estdo discutidas no capitulo II. Das
quatro variaveis restantes, duas sio para o controle das composi¢des e duas para o controle
dos niveis. Adicionalmente, serdo consideradas a razio de refluxo (refluxo/destilado) e razdo
de carga térmica (carga térmica/retirada de fundo) como possiveis variaveis manipuladas

para o controle de composigio.

Assumindo que as variaveis manipuladas no topo da coluna (refluxo, destilado e
razdo de refluxo) ndo sfo utilizadas no controle da composi¢do do produto de fundo e,
ainda, que as varidveis manipuladas no fundo da coluna (carga térmica, produto de fundo e
razio da carga térmica) nio sdo utilizadas para o controle da composicio do destilado,
entdc ha essencialmente nove possiveis configuragdes de controle, entre as quais uma deve

ser escolhida.
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Tabela V.1. Possiveis Arranjos das Varidveis Manipuladas e Controladas para o Controle

Dual de Composigdo

Configuracio Composicio Topo | Composicio Fundo | Nivel Acumulador | Nivel de Fundo
LB L B D Vv
LV L A\ D B
LV/B L V/B D V+B
D.B D B L A\
DV D v L B

D, V/B D V/B L V+B
L/DB L/D B 1+D Vv
LDV L/D A\ 1L+D B
L/D.V/B L/D V/B L+D V+B

V.2.2 RGA (Relative Gain Array)

A andlise de ganho relativo (RGA) ¢ a técnica mais discutida para o estudo de
interacio, tendo sido extensivamente aplicada no projeto de sistemas de controle para
processos multivariaveis (LUYBEN, 1990). Foi originalmente proposta por BRISTOL
(1966) e tem sido amplamente utilizada por diversos autores (TRIERWEILER, 1991).

A analise RGA esta baseada no conceito de ganho relativo (HUROWITZ, 1998).
Considerando um processo com m variaveis controladas e n varidveis manipuladas, o ganho

refativo, Ay, entre a ™ variavel controlada, Vi, & a ™ variavel manipulada, uy, € dado por:

TN
&
N

up k=

Eq. V.1 A A=12...meji=12,.,n

2|22

)

Yi k=i

onde (ayi / &Jj) € o ganho de processo da varidvel y; em relagdo a entrada u; com todas as
u
demais variaveis manipuladas mantidas constantes, ou seja, 0 ganho em malba aberta, e

(ayi / 8u}.)y ¢ 0 ganho de processo da varigvel y; em relacfio & entrada u; com todas as demais

variaveis controladas mantidas constantes, ou seja, 0 ganho em malha fechada.
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Para sistemas maiores que 2x2 ¢ conveniente arranjar os ganhos relativos na forma

de uma matriz de ganhos relativos (RGA), A, como:

A'Il ?"12 A"ln
Eq V2 A= 21 ;\'22 A’Zn
A’mi A‘mz ;\'mn

Uma importante propriedade do RGA € que a soma dos elementos de qualquer
linha ou coluna € sempre igual a 1. Para um sistema 2x2, portanto, a matriz RGA pode ser

expressa como

As Ao 1-4
Eq. V3 =li-x 2 I

em que, A=A11. A Eq. V.1 é reescrita como

2

Uy

Eq. V.4 L=A4y, m(m

2|2 22

1?2

O valor de RGA no sistema 2x2 ¢é representado pelo valor do ganho relativo, A.

Para simplificar os calculos, WANG (1981) apresenta uma técnica para o calculo
do RGA, em que a matriz de ganhos relativos pode ser computada a partir dos ganhos do
processo em malha aberta, o que é mais conveniente quando se faz uso de simulacGes
estaticas para o levantamento dos ganhos. Nessa abordagem, uma férmula conveniente para

o calculo do RGA em sistema 2x2 é:
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-1
GIZGu)

Eq. V.5 A =[1-~
d n G1,Ga

y;
Eq. V.6 Gij = [al—_- uk’k¢j

3

sendo G sdo os ganhos do processo em matha aberta.

Os resultados obtidos pelo RGA podem ser interpretados conforme a Tabela V.2.

Tabela V.2. Interpretacio do Valor de RGA para um Sistema 2x2.

RGA Interpretacdo

A<0 uz causa forte efeito em y; e em diregiio oposta ao causado em y,. O
efeito da interagdo € muito perigoso, devendo ser evitada.

A=0 y1 ndo responde a u;, logo u; ndo devera ser utilizado para controlar y;.

O<A<1 existe interagdo entre as malhas de controle, sendo mais severa quando A
éigual a 0,5.

A=1 u; ndo afeta y; e a matha de controle uy/y; ndo interage com a malha de
controle uy/y,. As malhas s3o completamente desacopladas.

A1 existe interacdo entre as malhas de controle. O grau de interagdo cresce
com o aumento de A.

" E assumido que os pares de controle sdio y; para 1, € v» para u,.

V.2.2.1 Resultados e Discussdes

A Tabela V.3 mostra os valores de RGA obtidos para as nove possiveis
configuragdes da fracionadora de propileno. O efeito da nfio linearidade na analise ¢
considerada, realizando 3 perturbagdes positivas e 3 negativas de grandezas diferentes para
cada variavel mamipulada. O ganho utilizado no célculo do RGA € o ganho médio das

perturbagdes.

Os resultados da andlise de RGA indicam que as configuracdes (L,B), (L,V/B),
(L/D,B) e (L/D,V/B) sio potencialmente bons esquemas de controle. Os valores de RGA

menores e proximos a 0,5 das configuragdes (D,V) e (D,V/B) indicam que estas sdo
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escolhas extremamente fracas. A configurag¢io (L,V) tem o valor de RGA negativo, ndo

sendo recomendada a sua utilizagdo.

Tabela V.3. Anélise do Valor Relativo para a Fracionadora de Propileno

Configuraciio RGA

LV 14,0
LB 0,85
L,V/B 1,45
D,V 0,17
DB o0

D,V/B 0,33
LD,V 2,21
L/DB 0,78
L/D,V/B 1,60

O RGA para a configuragio (D,B) € infinito. O valor do RGA para essa
configuracdo sempre sera infinito porque o ganho de yp em relagdo a D (para B constante) é

infinito, devido 2 inconsisténcia no balango de massa.

Eq. V.7 (%] =

O valor infimito do RGA para a configuragio (D,B) implicaria no fato de que essa
configuragdo nunca poderia ser utilizada para o controle dual. Contudo, FINCO (1987),
FINCO et al. (1989), SKOGESTAD et al (1990) mostram que colunas de destilagio

podem ser efetivamente controladas, usando a configuracdo (D,B).

Em HUROWITZ (1998), RIGGS (1998), TRENTACAPILLI ef al. (1997),
HARPULA et al. (1993) e GOKHALE et al. (1995), a estratégia (L,B) para a fracionadora
de propileno ¢ citada como a estratégia de menor grau de acoplamento ¢, em SHINSKEY
(1984), € concluido, para colunas em geral, que a estratégia (L,V) tem o maior grau de

acoplamento. Os valores de RGA determinados nesta tese para a fracionadora de propileno
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(Tabela V.3) também apresentam os mesmos resultados. Para as demais estratégias, os

resultados s8o semelhantes aos apresentados por HUROWITZ (1998).

V.2.3 Andlise de Sensibilidade Estdtica das Varidveis Manipuladas

A analise de sensibilidade estatica das varidveis manipuladas, também conhecida
como estudo de controlabilidade, é interessante ser realizada em todos os problemas de
controle do sistema, citadas no capitulo III: temperatura de subresfriamento, composi¢o da
carga ¢ temperatura da agua de quench. Para a metodologia empregada, no entanto, €
possivel realizar este estudo apenas na composigiio da carga. A analise foi realizada
perturbando a concentrag@o na carga da fracionadora de propileno e com as composigdes
das correntes de topo e fundo fixadas, registrou-se a variagdo das varidveis manipuladas em

relag@o ao estado estacionario inicial.

A Tabela V.4 mostra as mudangas, em percentagem do estado estacionario inicial,
das seis possivels varidveis manipuladas para um aumento de 0,01 na fragio molar de

propeno na corrente de alimentago.

Tabela V.4. Sensibilidade das Variaveis Manipuladas (MV) Frente ao Aumento de 0,01 na
Fragdo Molar de Propeno na Corrente de Carga da Fracionadora de Propileno

MV Mudangas nas MV (%)
L -4,26

D 1,21

LD -5,22
v

B

-3,85
-20,64
V/B 21,24

Na Tabela V.4, pode-se observar que o aumento de 0,01 na fracio molar de
propeno na corrente de carga resulta em grandes variagSes na corrente de fundo (-20,64%)
e razio de vapor (21,24%), e varia¢es menores na razio de refluxo (-5,22%), corrente de

refluxo (-4,26%), destilado (1,21%), e vazio de vapor (-3,85%).
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Os resultados acima mostram que as configuragbes que tenham a varidvel B, ou

V/B, como variavel manipulada como, por exemplo, a configuragio (L,B), serio mais
sensiveis a perturbagdes. Essa constatagdo foi também obtida por RIGGS (1998) (veja o
capitulo II).
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V.3 Natureza Nao Linear da Fracionadora de Propileno

Em McDONALD (1985), baseada nos estudos de TSOGAS e McAVOY (1982),
MIZUNO et al. (1972), FUENTES e LUYBEN (1983), TYREUS e LUYBEN (1976), sua
autora divide a ndo linearidade das colunas de destilagdo em trés categorias, de acordo com
o grau de pureza dos produtos. Em colunas de baixa pureza, o sistema freqiientemente exibe
um comportamento linear. A medida que sdo aumentadas as purezas, os ganhos do processo
apresentam um comportamento nfo linear enquanto que as constantes de tempo e tempo
morto permanecein constantes. Em colunas de alta pureza, a ndo linearidade € percebida nos

trés pardmetros.

O estudo de ndo linearidade da fracionadora de propileno foi realizado na estratégia
atualmente encontrada no processo, (L,V) e na estratégia de menor grau de acoplamento
segundo o estudo RGA, (L,B). A nfo linearidade est4 mostrada nas Figura V.1, Figura V.2,
Figura V.3 e Figura V4. Partindo de estados estacionarios distintos, foram realizadas
perturbacBes de 0,13%, na vazio de refluxo, ¢ de 0,5%, na comrente de fluido de
aquecimento do refervedor, e geradas respostas, em malha aberta, das concentracdes de
topo (propano) e fundo (propeno). Observa-se que a concentragio de propanc no topo
apresenta para as perturbagOes realizadas comportamentos sobrelevados, enquanto que as
respostas da concentragio de propeno no fundo sdo de primeira ordem. No capitulo TV

encontram-se descritos as discussdes que explicam tais comportamentos.

As Figura V.1 e Figura V.2 mostram que a variavel concentragio de propano no
topo (AC1) é ndo linear em relagio ao ganho do processo. As diferencas nos ganhos sdo de
até 50% (Figura V.1), mostrando o alto grau de nfo linearidade dessa varidvel. Em relagdo
aos aspectos dindmicos, as respostas sdo semelhantes. Portanto, a nfo linearidade ocorre

apenas no ganho do processo.

As Figura V.3 e Figura V.4 mostram que a variavel concentragio de fundo (AC2)
tem um comportamento praticamente linear, tanto no aspecto estatico quanto no aspecto
dindmico. As diferengas no ganho sfio de até 6%. O comportamento dindmico ¢

praticamente semelhante.
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Figura V.1. Respostas da Concentragdo de Propano no Topo (AC1), em dois Estados
Estacionarios Diferentes, a Perturbagdes Degrau de Mesma Amplitude no Refluxo.
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Figura V.2. Respostas da Concentragio de Propano no Topo (AC1), em dois Estados

Estaciondrios Diferentes, a Perturbag¢des Degrau de Mesma Amplitude na Vazio do Fluido

de Aquecimento do Refervedor.
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Figura V.3. Respostas da Concentragdo de Propeno no Topo (AC2), em dois Estados

Estacionérios Diferentes, a Perturba¢des Degrau de Mesma Amplitude no Refluxo.
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Figura V. 4. Respostas da Concentragiio de Propenc no Fundo (AC2), em dois Estados
Estacionarios Diferentes, a Perturbacdes Degrau de Mesma Amplitude na Vazio do Fluido

de Aquecimento do Refervedor.

O comportamento da varidvel concentragdo de propano no topo (AC1) diverge
daquele citado em McDONALD (1983). A n#o linearidade € verificada apenas no ganho do
processo, enquanto que, no grau de pureza em que se encontra a concentragio de propano

de topo, McDONALD (1985) cita que todos os pardmetros, tanto estiticos quanto
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dindmicos, sdo nfo lineares. Para as respostas da concentragdo no fundo (AC2), as Figura

V.3 e Figura V 4 corroboram a constatagio de McDONALD (1985).

Na medida em que este estudo exploratdrio mostrou um comportamento bastante
linear do ponto de vista dindmico, sendo observadas ndo linearidades apenas no ganho do
processo, investigagOes mais aprofundadas foram dingidas para esse parimetro, e sdo
mostradas na se¢do seguinte. Estes estudos mais detalhados mostram, inclusive que,
contrariamente ao encontrado nessas investigagdes preliminares e também encontrado por
McDONALD (1985), a concentragdo de fundo da coluna (AC2) também apresenta um

comportamento ndo linear significativo.

V. 3.1 Ganho do Processo

Como o ganho do processo € uma caracteristica estdtica, para este estudo utilizou-
se a simulacdo estacionaria (capitulo IV). A metodologia assumida resume-se em relacionar
os ganhos do processo da fracionadora de propileno, em diferentes pontos de operagio, para
duas diferentes estratégias de controle: uma de balango de energia (L, V) e outra de balango
material (L,B).

Apesar da variavel AC2 apresentar um comportamento praticamente linear, as
diferencas de 6% encontradas no ganho podem ser ampliadas ou reduzidas a depender da
configuragdo de controle escolhida. Por esse motivo, o estudo de linearidade € estendido

também para a variavel AC2.

O ganho do processo € a razio entre a variagdo das variavels de saida
(concentragdes de topo e fundo) e a variagfo das variaveis de entrada (manipuladas). Para a
configuragio (L,V) as varidveis manipuladas sfo o refluxo (L) e calor de fundo,
representada pela vazdo de vapor na saida do refervedor (V). Para a configuragéo (L,B), sdo

o refluxo (L) e a corrente de fundo (B). A nomenclatura utilizada estid descrita na Tabela
V5.
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Tabela V.5. Nomenclatura dos Ganhos Estacionarios

Indice {L.,V) (L.B)

Gl gxaf“ V=cte %fn B=cte
G12 %{f V=cte %xﬂ]_% B=cte
G21 %X"{?“ L=cte "@Xgﬁg L=cte
G22 %% L=cte % L=cte

As Figura V.5, Figura V.6, Figura V.7 e Figura V.8 ilustram as razdes entre 0s

ganhos de diferentes pontos estaciondrios e o ganho de um dado ponto operacional definido

como a condi¢do de projeto. Vale ressaltar que as perturbagdes realizadas nas variaveis de

entrada foram suficientemente pequenas para que o ganho obtido fosse uma boa

aproxima¢@o do ganho do processo no ponto de operagio local. As variaveis de entradas

foram mudadas em 1%, para a configuragdo (L,B) e 0,01%, para a configuracgiio (L,V).

Nas Figura V.5 e Figura V.6, estdo ilustradas as razdes dos ganhos para a

configuragdo de balango de energia (L,V). Na Figura V.5, uma nfo linearidade maior €

observada para os ganhos G11 e G21, relacionados a concentragio da corrente de topo. Os

ganhos G12 e G22 mostraram um comportamento mais linear.
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Figura V.5. Caracteristica dos Ganhos de Processo da Fracionadora de Propileno na

Configuragéo (L,V) para Diferentes Concentra¢des de Propeno no Destilado.

Na Figura V.6 observa-se a nio linearidade apenas para os ganhos G11 e G21, ou
seja, apenas para a composi¢io de topo. As nfo linearidades sfo mais acentuadas nos

valores abaixo de 0,12 de pureza.
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Figura V.6. Caracteristica dos Ganhos de Processo da Fracionadora de Propileno na

Configuracgo (I, V) para Diferentes Concentragdes de Propeno na Corrente de Fundo.
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Na Figura V.7 e na Figura V.8, a relagdo entre os ganhos ¢ obtida para uma
configuracdo de balango de massa (L,B). A Figura V.7 mostra as razdes dos ganhos para
diferentes concentragbes de corrente de topo. Pode-se observar que o sistema tem um
comportamento praticamente linear para o ganho G22. Nas demais, o sistema € nfo linear,
com diferencas nos ganhos de até 60%. Portanto, observa-se que, para esta configuragio,

também a concentragio de fundo apresenta um comportamento nao linear significativo.
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Figura V.7. Caracteristica dos Ganhos de Processo da Fracionadora de Propileno na

Configuragdo (L,B) para Diferentes Concentragdes de Propeno no Destilado.

A Figura V.8 mostra as razfes dos ganhos para diferentes concentracdes de
composi¢io da corrente de fundo. Novamente, o ganho (G22 € praticamente linear, enquanto

que os demais sdo nio lineares, principalmente, para valores inferiores 2 0,1 de xg.
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Figura V.8. Caracteristica dos Ganhos de Processo da Fracionadora de Propileno na

Configuragio (L,B) para Diferentes Concentra¢des de Propeno na Corrente de Fundo.

V. 3.2 Funcdo Transformada

A utilizacio de fungdes transformadas é uma forma simples, mostrada por
GEORGIOUS er al. (1988), SKOGESTAD e MORARI (1988), entre outros, para eliminar
e/ou reduzir a ndo linearidade. Foi utilizada nesta tese, a funcio transformada sugerida por

esses autores:

Eq. V8 X =In{l-x,)

Eq. V.9 ¥ =In(x;)

As Figura V.9, Figura V.10, Figura V.11 e Figura V.12 ilustram a relagiio dos
ganhos para diferentes concentragdes das correntes de destilado e fundo para as

configuragdes (L, V) e (L,B), utilizando as fun¢des transformadas, Eq. V.8 e Eq. V.9.

Comparando as Figura V.9 e Figura V.11 com as Figura V.5 e Figura V.7,
respectivamente, observa-se que, praticamente, a nfo linearidade permanece inalterada para
todos os ganhos. Entretanto, quando s8o comparadas as Figura V.10 e Figura V.12 com as

Figura V.6 e Figura V.8, observa-se que a fungdo transformada ndo reduziu a néo
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linearidade dos ganhos relativos mas, ao contrario, aumentou para os ganhos relativos a

concentragio de propeno na corrente de fundo (G12 e G22). Os demais ganhos (Gl1 ¢

(G12) para estas figuras permaneceram, praticamente, inalterados.
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Figura V.9. Caracteristica dos Ganhos de Processo da Fracionadora de Propileno na

Configuragdo (L,V) para Diferentes Concentragdes de Propeno no Destilado, Utilizando

Funcdes Transferéncias.
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Figura V.10. Caracteristica dos Ganhos de Processo da Fracionadora de Propileno na

Configuragdo (L,V) para Diferentes Concentracdes de Propeno na Corrente de Fundo,

Utilizando Fungdes Transferéncias.
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Figura V.11. Caracteristica dos Ganhos de Processo da Fracionadora de Propileno na

Configuracdo (L,B) para Diferentes Concentragdes de Propeno no Destilado, Utilizando

Fung¢des Transferéncias.
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Figura V.12. Caracteristica dos Ganhos de Processo da Fracionadora de Propileno na
Configuragéio (L,B) para Diferentes Concentragdes de Propeno na Corrente de Fundo,

Utilizando Fun¢des Transferéncias.

As fungdes transformadas supracitadas foram utilizadas com sucesso por
GEORGIOUS et al. (1988) e SKOGESTAD e MORARI (1988) para outras colunas. Os
resultados encontrados aqui mostram, no entanto, que, especificamente, para o caso em
estudo, estas fungbes ndo eliminam nem reduzem a nio linearidade do sistema, mas, pelo

contrario, aumentam para determinados casos.
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V.4 Conclusdo

No estudo de acoplamento e sensibilidade dirigido para se determinar a melhor
estratégia de controle, os resultados mostraram que ha potencialmente 4 boas configuracdes
de controle ((L,B), (1, V/B), (LD,B) (1L/D,V/B)), € que as varidveis manipuladas B e V/B
sdo muito sensiveis a perturbagdes. J4 que pelo menos uma destas duas varidveis estd
presente em todas as configuragdes possivelmente boas para o controle, e a configuragdo
(L.B) é a configuragio que apresenta o melhor RGA, é recomendada a selecio desta

configurag@o para o projeto do sistema de controle.

O estudo de ndo linearidade se restringiu a estratégia atualmente encontrada no
processo, (L,V), e a proposta pelo estudo RGA, (1..B). Neste estudo foi observada apenas a
nio linearidade no ganho do processo. Para os pardmetros dindmicos, © sistema €
razoavelmente linear. No intervalo de concentracio estudado, a nio linearidade foi
observada na variavel AC] (concentragdo no topo) nas duas configuractes analisadas ((L, V)

e {L.B)). Para a variavel AC2 (concentragio de fundo), a ndo linearidade aparece apenas na
configuracio (L,B).

As fungdes transformadas utilizadas para reduzir a n3o linearidade do sistema na
estratégia (L,B) ndo foram efetivas e, portanto, a sua utilizacio néo € recomendada para o
caso em estudo. Para a concentragdo de propeno na corrente de fundo, a funcgio

transformada aumentou o grau de nio linearidade.
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CAPITULO VI

Capitulo VL Avalia¢io de Desempenho de Sistemas de Controle

Resumo

Neste capitulo sfo avaliados os desempenhos de diferentes sistemas de controle
para a fracionadora de propileno. Os aspectos avaliados sdo sintonia, estratégia, algoritmo e
utilizagio de uma estrutura feedforward para o controle PID (controle proporcional-
integral-derivativo). As metodologias de sintonia dos controladores sdo explicadas neste
capitulo, assiin como, uma completa discussio dos algoritmos utilizados: PID e DMC
(Dynamic Matrix Control, controle de matriz dinimica). Neste texto estd presente ainda
uma breve discussdo sobre a comunicagio dindmica entre os software Hysys e o Matlab,

necessaria para a comunicacio entre o processo (Hysys) e o controlador DMC (Matlab).

Os resultados mostraram diferentes desempenhos para os sistemas de controle
propostos. A partir da sintonia e estratégia (L, V) encontradas no processo real, observam-se
significativas melhoras no desempenho do controle apenas com a re-sintonia do controlador.
Na alteragio da estratégia, de (L,V) para (L.B), é também observado uma melhoria
adicional. O desempenho do algoritmo DMC foi bom, mas ligeiramente inferior ao do
controle PID de mesma estratégia e nova sintonia. Por fim, a estrutura feedforward utilizada
para medir a perturbagio na temperatura de subresfriamento do refluxo mostrou significativa

vantagem para o controle, eliminando, praticamente, o seu efeito no processo.

Palavras-chave

Controle, DMC, PID
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VI1.1. Introducdo

O procedimento de implementacio e testes de controlabilidade é a etapa final em
um projeto de controle. Nesta etapa, deve-se ter um amplo conhecimento do processo,
conhecendo-se aspectos importantes relativos a controle, como: principais perturbagdes,
varidveis controladas e manipuladas, estratégias de controle, restrigdes do processo entre
outras citadas nos capitulos anteriores. As metodologias de teste e avaliagio de
desempenho, sintonia de controle e propostas de melhoramentos sdo oriundas, em diferentes

momentos, do conhecimento do processo.

Nesta tese sdo avaliados diversos sistemas de controle, que se diferenciam quanto

a:
e sintonia;
e estratégia;

+ algoritmo de controle;

e esquema feedforward.

A motivagdo para comparar a sintonia € avaliar o ajuste encontrado no processo
real. Esta sera comparada com uma recente técnica de sintonia de controladores PID
apresentada por ALFANO e EMBIRUCU (2000). Um dos principais problemas em controle
de miltiplas malhas € como sintonizar os controladores do sistema, principalmente devido a
interagdo entre as malhas de controle. A maioria das técnicas de sintomia utilizada para este
tipo de sistema realiza a sintonia das malhas individualmente e depois utiliza um fator para
adequar as sintonias da malhas individuais ao sistema multivariavel. A metodologia utilizada
por ALFANO e EMBIRUCU (2000) considera, para efeito de ajuste, o processo sendo
MIMO (Multi Input Multi Outpur, maltipla entrada e multipla saida), o que € uma novidade
na area de sintonia de controles PID. Na forma como o método foi formulado, todos os
controladores sfo sintonizados simultaneamente, ndo sendo necessirio a utilizagio de

nenhum fator de corregéo.
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As estratégias avaliadas sfo (L,V) e (LB). A estratégia (L,V) € a configuragio

presente no processo real e a estratégia (L,B) € a proposta através do estudo realizado no
capitulo V. Vale ressaltar que as estratégias foram avaliadas apenas no aspecto estacionario.
A metodologia de sintonia empregada na estratégia (L,B) é a mesma utilizada para a (L,V).
Dessa maneira, o efeito da sintonia na avaliagio do desempenho das estratégias de controle
¢ minimizada.

Os algoritmos de controle utilizados nesta tese sio o PID e o DMC. Ambos os
controles sfo lineares (ndo faz parte do escopo desta tese a avaliagdo de controladores nio
lineares). O controle DMC, entretanto, tem como principal vantagem, em comparago com

o controle PID, a concepgdo implicita do processo na forma MIMO,

Por fim, € verifica a efetividade de um esquema feedforward para minimizar o

efeito do subresfriamento, e obter um melhor desempenho de controle.

O capitulo ¢ dividido em seis se¢des. Na primeira, 0s conceitos € equacionamento
matematico dos algoritmos de controle sdo apresentados e discutidos. Em seguida, sio
discutidos os métodos de ajuste de sintonia para os controle PID e DMC. Na terceira segfo,
sdo descritos resumidamente 0s conceitos envolvidos na comunicacdo entre os soffwares
MatLab ¢ Hysys. Tal comunicacio foi necessaria para utilizar o algoritmo DMC,
desenvolvido no software MatLab, em malha fechada com a simulacio da fracionadora de
propileno, desenvolvida no Hysys. Na quarta secio, € discutida a metodologia para analisar
o desempenho dos diversos sistemas. Na segio seguinte, so apresentados e discutidos os
resultados obtidos e, por 1ltimo, na se¢do de conclusdes, s3o avaliados os desempenhos dos

sistemas de controle.
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V1.2. Algoritmos de Controle

11.2.1. Controle Feedback

A configuragio de um sistema de controle € a estrutura pela qual as varaveis
medidas estdo conectadas as varidveis manipuladas. Dentre as estruturas conhecidas

destaca-se o controle feedback, representado pela Figura VI.1.

Perturbagies
‘fariffveis _,_+$ 5 ', Processo w Variaveis
Manipuladas et - + Controladas
i..”Z| Controlador :":.,. Valor de

Referéncia

Figura VL1. Estrutura de um Sistema de Controle Feedback.

A agio de um controle feedback ¢ caracterizada pelas seguintes etapas:

1. Medir o valor da vanavel controlada usando para tanto um medidor aquedado, C.

2. Comparar o valor de referéncia (sef-point), yg,, com o valor medido, y . O desvio entre

eles € denommado erro, e= ygp —y .

3. O valor do desvio, e, ¢ fornecido ao controlador, que responde meodificando a variavel
manipulada reduzindo a magnitude do desvio. Usualmente, o controle nio atua na
variavel manipulada diretamente mas sim através de outros dispositivos, denominados,

genericamente, de elementos finais de controle.
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Os trés algoritmos de controle feedback mais utilizados em processos quimicos sdo

o proporcional, ¢ proporcional-integral e o proporcional-integral-derivativo. Outra
importante classe de controladores, de uma geragdo mais avangada, € o chamado controle
preditivo. O termo genérico controle preditivo com modelo tem sido usado para descrever
uma classe de técnicas de controle onde a utilizacBio direta de um modelo dindmico do

processo estd presente. Neste trabalho € abordado de forma mais especifica um destes

algoritmos, o DMC.

v1.2.1.1. Controle Proporcional (P)

O controlador proporcional produz um sinal de saida que é proporcional ao erro

Eq. VLly=K_ e+ ygp,

em que K¢ € o chamado ganho proporcional do controlador.

V1.2.1.2. Controlador Integral (PI)

Este algoritmo de controle é descrito pela relagio

1
Eq. VI2Zy=K, e+§f—fedt+ Ysp
Ty

onde 7, é a constante de tempo integral. Neste caso, adiciona-se ao termo referente a agéo

proporcional, X.e, um termo que € proporcional 4 integral do erro.
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V1.2.1.3. Controle Proporcional-Integral-Derivativo (PID)

Esse tipo de controle inclui uma agéo derivativa ao erro

KC
T

t
Eq. VI3y=K_ e+ fedt+KctD%§+ysp
0

onde 7, € a constante de tempo derivativo. Com a presenga do termo derivativo, de/dt, o

controle PID antecipa o sinal do erro num futuro prdximo e aplica uma ag3o proporcional &

taxa de varia¢do do erro.

VI1.2.1.4. Controle Preditivo - DMC

O DMC ¢ um controle baseado em um modelo no dominio do tempo. O algoritmo
foi desenvolvido na Shell Oil Company por C. R. Cutler e B. L. Ramaker e apresentado pela
primeira vez em 1979 (CUTLER e RAMAKER, 1979).

O DMC assume que o processo pode ser descrito por um sistema de equagdes
diferenciais lineares. Entdo, assumindo essa dindmica linear, a saida do processo pode ser

descrita pelo teorema de convolugio.

A descrigdo do algoritmo DMC foi baseada nos trabalhos de FALCON (1999),
DECHECHI (1996) e LUYBEN (1989).

VI.2.1.4.1. Minimos Quadrados

No algoritmo DMC o objetivo é encontrar os valores de NC futuras mudancas nas
variaveis manipuladas, de tal modo que se obtenha a melhor aproximacio de NP saidas
futuras (preditas pelo modelo) a uma dada trajetoria otima. Isto encaixa-se exatamente no
conceito de um problema de minimos quadrados para ajustar NP dados com uma equagio

de NC coeficientes. Esse é um problema valido de mimmos quadrados, desde que NP seja
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maior que NC. Desta forma, DMC utiliza 0 mesmo procedimento de minimos quadrados

utilizado no ajuste de modelos a dados experimentais.

Varios critérios podem ser utilizados para estimar os coeficientes em um modelo de
dados experimentais. Para cada NP dado, define-se erro, ¢;, como a diferenca entre a

observacio, vi, 1=1, 2, ..., NP, e a resposta do modelo de predicio, yei.

Eq. Vlde, =y, -y5.j=1, .., NP

A soma do quadrado do erro € o critério classico para a estimativa de coeficientes.

Sua fungdo objetivo, J, € descrita pela seguinte equagio:

NP
Eq VI5T=3 (v ~ys)’

i=l

Para ilustrar o desenvolvimento do método, supde-s¢ um modelo linear de um

sistema de duas entradas, a; e a,, conforme descrito pela Eq. VL6,

Eq. VL6 ;m =85 +Uyay,

onde o indice ¢ da equagdo indica que o valor € calculado.

A cada valor dos NP dados, os valores de y;, a;; € a;> sd0 conhecidos. O exercicio ¢

encontrar os valores dos pardmetros u; € u; que melhor ajustam a Eq. VL6.

A solugio desse problema esta em substituir a Eq. V1.6 na Eq. V1.5 e encontrar as
derivadas parciais com relagio a u; e u,. As equacgdes resultantes da derivac@o so igualadas

a ZCro,
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NP
Eq. V17T = Z(Ye U8 — uzaiz)z

i=1

&
Eq VI8 *a—u-—* - ZZ (yi —a; uza.mX"‘ ai}_) =0
1 i=l

6] NP
Eq. VIO —r= 22(37; =8, —Usd;n X‘ aiz) =0
du, =]

Rearrumando o sistema:

NP NP NP
Eq. VI.10 uxZ(an)z "‘UzZ(anaiz) = Z(Yiail)
i=1

=l =}

NP NP , X
Eq. VI.11 uaz (aiiai2)+ uzZ(aiz) = Z(Yﬁaiz)
i=1 i=1

i=l

Expressando na forma de matriz:

Eq. V112 ATAu=A'y
em que,
a, 4a, Y
Eq. VL.13 e y=[ﬂ ey=|
- : : u, e .
ey Anp Yap
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A equagio pode ser resolvida para os parimetros desconhecidos u; e u,.

Eq. V114 u= EJ&

O procedimento pode ser estendido para NC valores dos pardmetros

desconhecidos.
L3} a;; 4y ane
u, dy1 8y :
Eq. VL15 u=| 2| A=| .
Une xpt ayp,NC

Para o calculo DMC, soma-se a fung@o objetivo, J, descrita anteriormente, a um
termo que considera a magnitude dos uyx pardmetros. Para a estimagio de parimetros, esse

novo termo ndo tem muito sentido, mas é Gtil para o DMC.

NP — NC
Eq. V116 }ZZ(Yi"yci)z+f22(uk)2’
k=1

1]

em que o f € o fator de ponderacdo dos valores dos pardmetros.

NP NC

2 NC
Eq. VL17 I= Z(Yg '_Zukaik] +fzz(uk)2
k=1

il k=1

A derivada parcial de J com relagio a uy é:
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1=1 k=1

&y NP NC
Eq. VL18 o :ZZ (yi ——Zukamj(— aik) +2f*, =0
K
Existem k equagdes, a primeira delas €;

N NP NP NP
Eq. VL19 u Z(ail) +f +mEZ(ailai2)+"'+mNCZ(ai}a§NC): Z(Yiaii)

i=l i=1 el i=]

Escritas na forma matricial:

Eq. VI.20 lATa+£21h = ATy
em que I ¢ a matriz identidade.

Rearrumando a Eq. V1.20,
T 2¢hAT
Eq. VI.21 gm& A+f Iré y

V1.2.1.4.2. Algoritmo DMC

O DMC usa como modelo a resposta do sistema frente a uma perturbacgio degrau,
denominado modelo de convolugdo (a denominacdo matriz dindmica vem do fato de ser um
modelo dindmico e, no caso multivanavel, do fato do conjunto dos coeficientes que
compdem o modelo poder ser representado por uma matriz). A resposta (y) de um processo

frente a uma perturbagdo degrau {Am) no tempo igual a zero ¢ descrita pelos valores de y
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em pontos discretos no tempo (Figura V1.2 e Figura V1.3). A resposta ¢ descrita usando um

nimero finito (NP) de valores de b,. NP ¢ escolhido tal que a resposta alcance 90 a 95 do
valor final.

Auw=t

Figura V1.2. Perturbagdo Degrau na Variavel Manipulada u.

Figura V1.3. Resposta do Sistema frente a uma Perturbacgio tendo como Variavel de Saida a

Variavel y.

A mudanga na variavel controlada frente a uma perturbacdo degrau Au na variavel

manipulada pode ser descrita pelas seguintes equagdes:
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t=0; y,=0
t=1; y,=bjAu
Eq. V1.22 t=2T;y, =b,Au

t=3T,;y, = bsAu

Supondo duas perturbacdes degrau na entrada, Au; ocorrendo em t = 0 ¢ Au,

ocorrendo em t = T, e usando o principio da superposi¢io, pode-se calcular o valor de y em

cada tempo.
t=0; y,=0
t=T,; y,=b,Au,
Eq. V1.23 t=2T;y, = b,Au, +bAu,

t= 3TS’Y3 = b3Au1 -§~b2Au2

Generalizando o sistema para NP valores de saida para NC perturba¢des na entrada

¢ usando a nota¢do de matriz tém-se:

yl bl 0 e 0 T Aul i
Y2 b, b, 0 Au,
Eg. VL.24 yy i= b, Au,
Yxpi | b bxp-y bxps1-ne J| Aine |
Eq. VI.25 y =BAu

Para facilitar as opera¢Oes matematicas matriciais, define-se a matriz A de dimensio
NP x NC. Os elementos dessa matriz (ax) estdo relacionados com os elementos da matriz B

(b;) através da equacdo abaixo, com ax = 0 para i+1-k < 0.
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Eq. V}.26 a-ik = bi"\"l-k

Os valores de saida podem ser escrito da seguinte forma:

NC NC
Eq. V1.27 ¥i = 2 by Au = > agAuy
k=1 k=1

A equagdo acima descreve como as perturbacSes Auy afetam a variavel de saida y

no momento i. Nota-se que os efeitos das Auy sdo somados, 0 que € um resultado da

utilizac3o do principio da sobreposigio.

Em termo de controle, distingue-se mudangas na variavel manipulada no passado e
no futuro. Se NP mudangas na variavel manipulada em NP momentos passados foram
realizadas, a saida mudara no futuro por causa das perturbagbes passadas. Denomina-se as
perturbagbes passadas na variavel de entrada de (Au)™ e as respostas em malha aberta
frente a estas perturbagdes de yu. Usando como modelo a resposta do sistema em malha

aberta a uma perturbagio degrau, y, prevé os valores de saida futuros.

-NP+1 old

Eq. V1.28 S;ol,i = me-k (Auk)
k=0

No instante atual (i = 0), é possivel medir o valor da saida do processo. Se o
modelo for perfeito, a diferenca entre o valor medido e o valor predito sera igual a zero.
Contudo, geralmente isso ndo ocorre. A fim de methorar a predigio da resposta em malha
aberta, a diferenga entre o valor medido presente e o valor predito no mesmo instante ¢

adicionado no valor predito para os i instantes
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_ ~NP+1 old -
Eq. VI.29 YoLi = Zbi+l~k(Auk) +¥o  ~Yao
k=0
_ ~NP+1 old
Eq. VI.30 Yoo~ Zbl—k(Auk)
k=0
_ ~NP+1 old NPl old
Eq. V131 Yai = Zbi+1-k(Auk) "'Yg]ed - Zbiwk(Auk)
k=0 k=0
~ 9y —~NP+1 old
Eq. VI.32 Yoi = Yo + Z[bi+1—k _bl—kKAuk)
k=0

Trabalhando em matha fechada, a saida do sistema tera a resposta da matha aberta
adicionada das futuras modificacdes da varidvel manipulada (Aux)™". Os i valores futuros da
variavel controlada sio dados por y.. A equagdo abaixo pode ser usada para prever a saida

do processo quando NC mudangas na varigvel manipulada forem feitas no futuro.

new

NC
Eq. V1.33 Yori = Yot Zaik (Au,)
k=0

A idéia do controlador DMC ¢ encontrar as melhores mudancas na variavel
manipulada tal que o a diferenga entre os valores do processo e o valor do set-point
(trajetOria Otima) seja 0 menor possivel. Aplicando o procedimento dos minimos quadrados

descrito anteriormente:

Eq. VL34 = § [yse — o F + fZNZ [(z:xuk)""“‘fZ

il i=

C
1
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NP NG 2
Eq.IV.35 I= Z{Ysp ~¥Yo,i— Zaik(Auk)mw:]
=] k=1
Eq. IV.36 (Au)™ = E& +f2j1£z
Eq. IV.37 Y =Ysp ~ VoL
VI.2.1.4.3. DMC MIMO

+f2§[(Auk)““w]z

i=1

O mesmo procedimento ¢ aplicado para o caso de multiplas entradas e maltiplas
saidas (MIMO). As Eq. VL.23 e Eq. VL.27 so descritas da seguinte forma:

Eq. VL33

Y11 = by AUy

Yii = by Aty +oo+ By ne AUy ne
Vine = DAy +or Dy pi-ne Al ne
Y21 = by AUy,

Vo = 0oy AUy +o 4 by ncAU e

Yaone & by nplAUyy +oee b2,I,N?+1-NCAul,NC
m NC
Eq. VI.39 Yu~= ZZbLL,i-bI—kAuL,k
L=lk=l
m NC
Vici & Z Z bic.zin-c AU
Lalk=1
m NC
Eq. VL40 Yici = ZZaIC,L,i,kAuL,k
L=1kml
VI.2.1.4.4. Algoritmo de Cdlculo

b, 5 AU,

by oAU,y o+ By g neAVs Ne
by npAUy; 5+ by ) wparene AU Ne
by 2180,

by iUy g+ Dy g neAU2 e

by npdUy )+ + By ) npr1-ne AUy ne

A sequiéncia de calculo seguida para o controle DMC € a seguinte:
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1. Calcular os NP valores de yq;, que dependem apenas das variagGes passadas aplicadas as

varigveis manipuladas e dos valores medidos das varidveis controladas no instante atual;
2. Calcular as NC variaces futuras da variidvel manjpulada (Au)™,
3. Implementar a primeira mudanga calculada (Au)™";

4. No instante de amostragem seguinte, medir as variaveis controladas e repetir as etapas

anteriores.

V1.2.2. Controle Feedforward

O controle feedback ngo pode ser considerado um controle perfeito, ou seja, um
controle que mantenha a saida do processo continuamente no valor desejado na presenga de
perturbacdes. A raziio € simples: a resposta de um controle feedback € posterior &
detectagdo do desvio entre a varidvel medida e o setpoint. J4 no controle feedforward
(controle antecipativo), a perturbagdio € medida diretamente e o controle atua no sistema
eliminando seu impacto na saida do processo. Portanto, o controle feedforward tem grande
potencial tedrico de ser um controle perfeito (LUYBEN, 1989). Neste ponto, vale a pena
ressaltar que o controle preditivo com modelo (MPC) pode ser estendido para combinar
simultaneamente controle feedback e feedforward, ¢ que o controlador PID também pode

ser acoplado com um esquema feedforward.

Varidveis 7 | Processo | —i— Varidveis
Manipuladas —» —+++ Controladas
Perturbagies
| | -t Valores de
| Controlador | |  Referéncia

Figura VI1.4. Estrutura de um Sistema de Controle Feedforward.
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V1.3. Métodos de Sintonia
V1.3.1. PID

O método de sintonia utilizado para os controladores PID foi proposto por
ALFANO e EMBIRUCU (2000). N&o ¢ interesse desta tese descrever a metodologia. Este

detalhamento pode ser encontrado na referéncia citada.

ALFANO e EMBIRUCU (2000) destacam que as técnicas tradicionais de sintonia
disponiveis na literatura, em geral, ndo sdo desenvolvidas para processos de ordem elevada
ou ndo lineares, ou ainda nio consideram os diversos algoritmos de controle PID, os erros
de identificagdo e as diversas formas de perturbacio existentes em um processo. Desta

forma, os pardmetros de sintonia obtidos por estas técnicas ndo sdo flexiveis.

Segundo estes autores, 0 método proposto ndo coloca qualquer tipo de restrig&o
para caracterizagio do processo, podendo ser utilizados, inclusive, modelos ndo lineares. Ele
é utilizado tanto para sistemas SISO, como também para sistemas multivariaveis com
interagio. Portanto, € uma técnica bastante ampla e robusta devido a flexibilidade do
método, que pode solucionar todas as limitagles citadas, existentes em outras técnicas
disponiveis na literatura, e ainda levar em consideragdo as restrigdes do processo. Nesta
perspectiva, ALFANO e EMBIRUCU (2000) salientam que quanto mais se conhecer 0

processo, mais pode-se explorar esta técnica.

A metodologia utilizada em ALFANO e EMBIRUCU (2000) € baseada na
minimizac¢do de uma funco objetivo global (F.0.G.) composta de diversas fungdes objetivas
locais (F.O.L.). As F.O.L sdo funcBes que combinam os diversos critérios utilizados para a
sintonia de um dado problema de controle, sendo este definido como uma combinagdo entre
o tipo de sinal {degrau, pulso, etc), o tipo de problema imposto ao sistema (servo ou

regulador), e o modelo utilizado.

Eq. W.4l F.OG - Z T;F'O'I‘ﬂ
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Eq. V142

F.OL.i - a.].,! ¢ IAE(PN ) + a-z’i * ISE(PN ) -+ (}(,.395 - ITAE(PN) -+

i=12,..m
+ 0'..491 'ITSE(PN) +0’..5,i * OS(PN)+(I“6,! ‘AH(PN)

onde o s30 0s pesos utilizados para os critérios de otimizagio; v s80 0s pesos dos problemas

de controle e Px sdo pardmetros dos controladores a serem ajustados.

Os critérios IAE, ITAE, ISE e ITSE sfo fungdes do erro entre os valores de
referéncia (set-point) e os valores medidos. Suas equagdes estdo descritas a seguir, no item
V14.3. Os crtérios OS e Au sBo fungdes do over-shoof e movimentos da varavel

manipulada, respectivamente. Para esta tese, os critérios utilizados para as sintonias sdo:

Eq. VI43

F.O.L.i = C(..Li * IAE(PN) =+ a.z’i N ISE(PN) -+ a.s’l * ITAE(PN) <+

i=12,..,m
+0a.y; - ITSE(Py)

Os pesos (o) para os critérios sio iguais a 0,25. Os problemas de controle

utilizados sdo:

1. perturbagdo (problema regulador) degrau no refluxo de 500 kg/h;

2. perturbagfo (problema regulador) degrau na agua de quench de 30.000 kg/h e/ou 0,2

Gkcal/h na carga térmica.

Desta forma, foram obtidos os parimetros dos controladores que minimizaram a

F.0.G (Eq. V1.41), em que os pesos de cada problema (v) sdo iguais a 0,5.

Para inicializag@io do método é necessario a utilizagio de uma estimativa inicial para
os parametros dos controladores. A estimativa inicial adotada neste trabalho foi a sintonia

atualmente encontrada na fracionadora de propileno. Inicialmente, as faixas (ranges) de
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variagdo dos pardmetros dos controladores foram restritas as faixas impostas pelo SDCD da

COPENE. De acordo com a estabilidade e quantidade de movimento das variaveis

manipuladas observadas através das respostas em simulagio, as faixas dos ganhos foram

restringidas a intervalos menores.

O método considera ainda a possibilidade de incluir uma grande diversidade de

restrigbes, 0 que, no entanto, ndo foi necessario considerar no presente problema.

V1.3.2. DMC

A sintonizagdo do controle DMC envolve, principalmente, a determinagio dos
horizontes de predi¢io e de controle (NC, NP), do fator de supressio (f) e, marginalmente,

do tempo de amostragem.

Para o ajuste do tempo de amostragem foram considerados a velocidade de
resposta do processo € 0 tempo necessario para atingir o estado estacionario. Os pardmetros

NC e NP foram obtidos da seguinte relagdo (GOMES, 2000):

Eq. V144 NP =1,5*NM

Eq. V145 NC =0,5* NM

em que, NM ¢ o tempo para o modelo atingir o estado estacionario. Pode-se observar que a
diferenca entre NP e NC ¢€ igual 4 NM. Dessa forma, ja que NM € o tempo necessario para
atingir o estado estacionario, o ultimo movimento da variavel manipulada tera sua influéncia

na variavel controlada considerada até o estado estacionario.

O ajuste do fator de supressdo foi obtido, heuristicamente, por tentativas. A partir

do valor zero, os valores de f foram manipulados, observando a resposta do controlador.
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V1.4 Metodologia de Anailise de Desempenho

No capitulo III foram descritas e analisadas as mathas de controle presentes na

fracionadora de propileno. Entre elas, trés apresentaram desempenhos inaceitaveis:

¢ Composi¢go de propano no topo;
s Composigio de propeno no fundo;

e Nivel de fundo.

O estudo que segue tem como objetivo a analise de sistemas para a melhoria dessas
malhas. As malhas restantes apresentam bons desempenhos, ndo fazendo parte, portanto, do

escopo desta tese.

VI4.1. Estratégias, Sintonia, Algoritmo e Esquema Feedforward

A andlise de desempenho seri realizado para os seguintes sisternas de controle:

1. Estratégia atual, (L, V), e controle PID com sintonia atual;

2. Estratégia atual, (I, V), e controle PID com sintonia utilizando o método de ALFANO ¢
EMBIRUCU (2000),

3. Estratégia atual, (L,V), e controle DMC;

4. Estratégia (L.B) e controle PID com sintonia utilizando o método de ALFANO e
EMBIRUCU (2000);

5. Estratégia atual, (L, V), controle PID com sintonia de ALFANO ¢ EMBIRUCU (2000) e

esquema feedforward.
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VI1.4.1.1. Confrole PID

Como citado no capitulo III, a estratégia atual encontrada na fracionadora de
propileno € a (L,V). Para esta analise, as malhas de controle encontradas na fracionadora,
ilustradas no capitulo I1I pelas Figura I11.6 e Figura IIL.7, foram simplificadas. Na malha de
composi¢io de topo, o controle FC1 (ver Figura II1.6) nio foi representado. O controle de
topo resumiu-se a uma malha simples onde o controle de composi¢io manipula diretamente
a vazdo de refluxo, conforme a Tabela IV.1. O mesmo foi realizado para os controles de
nivel € composicio de fundo. Os controles FC5 e FC4 nfio sdo representados e o sinal na

saida da LC3 controla diretamente a vazio de fundo, assim como o QC1 manipula a carga

térmica.

Tabela IV.1. Malhas de Controle PID de Estratégia (L,V)

Malha Tipo Varidvel Controlada | Varidavel Manipulada | Nome (Tag)
Composiggo de | Simples | Concentragdo de | Vazio de refluxo AC1
topo propano no topo
Composigéo de | Cascata | Concentragéo de | Set-point da temperatura | AC2
fundo propeno no fundo do prato de controle
Temperatura do prato | Carga térmica TC1
de controle
Nivel de fundo | Simples |Nivel de fundo Retirada de fundo LC3

A estratégia (L,B), como foi apontada no capitulo V, € a estratégia com menor
grau de acoplamento entre as varidveis manipuladas dos controles de composicio. Essa
estratégia serd comparada a estratégia (L,V), encontrada atualmente na fracionadora de

propileno. As malhas de controle estido descritas na Tabela IV 2.

Tabela IV.2. Mathas de Controle PID de Estratégia (L,B)

Malha Tipo Varidvel Controlada | Variavel Manipulada | Nome (Tag)
Composicdo de | Simples | Concentragio de | Vazio de refluxo ACl

topo propano no topo

Composicdo de | Simples | Concentragio de | Retirada de fundo AC2

fundo propeno no fundo

Nivel de fundo | Simples |Nivel de fundo Carga térmica LC3
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As sintonias das malha de controle determinadas pela metodologia de ALFANO ¢

EMBIRUCU (2000) e a presente atualmente na fracionadora de propileno estdo resumidas

na Tabela IV.3.

Tabela IV.3. Sintonias do Controle PID

Controle Nome (Tag) | K. 1; (min) | tp (min)
Estratégia (L, V), Sintonia Atual AC1 -0,010 123 0
AC2 -0,133 165 0
TC1 0,167 75 0,033
LC3 -0,400 150 0
Estratégia (L,V), Sintonia Nova AC1 -0,030 1,5 0.4
AC2 -2,260 250 0,170
TC1 0,430 250 0,010
1L.C3 -0,800 0,130 6,6
Estratégia (L,B), Sintonia Nova AC1 -0,009 0,017 0,167
AC2 35 67 25
LC3 -0,02 0,032 25

V1.4.1.2. Controle DMC

O algoritmo de controle DMC foi aplicado apenas para o controle das

composi¢Bes. Para o controle de nivel de fundo foi utilizado o algoritmo PID e a sintonia

nova utilizada no controle PID multi-SISO de estratégia (L,V).

O modelo DMC tem dimensdo 2 por 2, ou scja, duas varidveis de entrada

{manipuladas) e duas varidveis de saida (controladas efou perturbagdes). As varidveis de

entrada ou manipuladas sfio o refluxo e a carga térmica, caracterizando, assim, uma

estratégia (L, V). As varidveis de saida sfo as varidveis controladas: composigOes de topo e

fundo. As varidveis perturbagdes ndo foram incorporadas no modelo de controle para que

apenas os controladores fossem avaliados (PID e DMC) sem influéncias de estruturas

Jfeedforwards.
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Tabela IV 4. Sistema de Controle com o Algoritmo DMC
Estratégia | Algoritmo | Malhas Variaveis Variaveis

Controladas Manipuladas
Atual DMC Composicdo |e Concentragdo dele Vazdo de refluxo
(L,v) propano no topo s (Carga térmica

o Concentragiio de

propeno no fundo

PID Nivel fundo | Nivel de fundo Retirada de fundo

A Tabela IV.5 descreve a sintonia do controle DMC. A sintonia do controle de

nivel esta descrita na Tabela TV 3.

Tabela IV.5. Sintonia do Controle DMC

Tempo de amostragem (min) | NP NC | Fator de supressio
4 210 70 Refluxo 1#107
Carga térmica 0

V1.4.1.3. Esquema Feedforward

O esquema feedforward utilizado minimiza o efeito da perturbagZo da temperatura
de subresfriamento no sistema. A perturbagdo passa a ser uma variavel medida. A expressio,

encontrada em RIGGS (1998), foi anteriormente descrita no capitulo 11

Eq. I1.1 Lini = I"ext (}4— Cl’(T_Treﬂnxo )J
v

em que
Lin € 0 refluxo interno, kg/h
Lex € 0 refluxo externo, kg/h

C, é a capacidade calorifica e igual a 0,7053 kcal/kg’C
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AHy ¢ a entalpia de condensag8o e igual a 71,19 kcal/kg
T € a temperatura no topo da coluna (T11), °C

Trefuxo € & temperatura do refluxo (TI2), °C

Nesta abordagem, a varidvel de controle n3o ¢ mas o refluxo. Esta € substituida por
um caleulo aproximado de vaz8o interna de refluxo. As malhas e instrumentos que formam o

controle de concentragéo de propano no topo estio ilustradas pela Figura VLS.

Agua de
Resfriamento

EQ[

Figura V1.5, Estrutura Feedforward.

Exceto pela sintonia da matha FC1 que foi adicionada (Tabela IV.6), as sintonias
das mathas dos controles PID com a estrutura feedforward sio as mesmas utilizadas pelo

controle PID de mesma estratégia, (L,V), sem a estrutura.

Tabela IV.6. Sintonia da Malha de Controle FC1 para a Estrutura Feedforward

Controle Nome (Tag) | K. 7 (min) | tp {min)
Estrutura Feedforward FC1 0,8 0,5 0

V1.4.2. Perturbagdo

As perturbagbes realizadas para medir o desempenho dos controles sio

reprodugdes do processo real:
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o Perturbagio na temperatura de subresfriamento;
e Perturbagio na composi¢io de carga;

e Perturbagio na carga térmica.

As Figura V1.6 e Figura V1.7 ilustram perturbacgdes tipicas da fracionadora de
propileno ocorridas durante a operagio (ver capitulo IIT) e suas reprodugdes utilizadas para
0s testes nos sistemas de controle. Na Figura V1.6 estd representada a perturbaciio na
temperatura de subresfriamento, enquanto na Figura VI.7 estd a perturbagio na

concentracdo de propano na carga da coluna.

Simulacao

Tempo (min)

1 24 47 70 93 116 139 162 185 208 231 254

Figura VIL.6. Perturbagio na Temperatura de Subresfriamento.
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0.8
0.7 1

064 Real
05 -

0.4 - Simulagao
0.3 -

e

014 24 47 70 93 116 139 162 185 %Bé
-0.2

Figura V1.7. Perturbagio na Composi¢do da Carga (Teor de Propano).

Como citado no capitulo III, ndo foram registradas perturba¢des na temperatura da
agua de quench no periodo da coleta de dados. Sem tais informagdes, foi realizada uma
variagdo do tipo degrau de magnitude baseada no conhecimento pratico operacional do
processo. Para representar essa perturbacfio na simulagfo, a variagdo na temperatura foi
substituida por uma variagdo equivalente na carga térmica. Como resultado, o degrau

aplicado como perturbagio foi de 0,2 Gkcal/h.

V1.4.3. Indices de Desempenho

Os desempenhos serdo quantificados e comparados entre si através de indices

conhecidos na literatura. Estes indices sdo significativos do ponto de vista da pratica

operacional.

Eq. V1.46 IAE=Y"(SP-PV)

Eq. V1.47 ITAE = 3" (SP - PV)* tempo
Eq. V1.48 ISE=>(SP-PV)
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Eq. V1.49 ITSE=Y {SP~PV)* *tempo,

em que SP € o set-point ou valor de referéncia e PV € o valor medido.
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VLA. Resultados e Discussées

As Figura VI8, Figura VI9 e Figura VL10 ilustram o comportamento das
varidveis controladas (composi¢do de propanc no topo, composi¢io de propeno no fundo e
nivel de fundo) e das varidveis manipuladas (carga térmica, refluxo e corrente de fundo) com
o sistema de controle presente atualmente na fracionadora de propileno para as perturbages
supracitadas. Para facilitar a anilise, as variaveis foram colocadas na forma de desvio em

relagdo aos valores do estado estacionario inicial.

Na Figura V1.8 sdo apresentadas as respostas das variaveis controladas (a) e o
comportamento das varidveis manipuladas (b) em relagio & perturbagio na temperatura de
subresfriamento. Para o nivel de fundo pode-se observar que o controle ndo evita a sua
saturagdo. O sinal de desvio do nivel em relagdo ao valor de referéncia (ser-point) atinge o
valor -63 % (que corresponde a 0 % de nivel) em um primeiro momento e, em seguida, 37
% {(que corresponde a 100 %). A variagdo no teor de propano no topo atinge valores
proximos a 1000 ppm e as oscilagbes na concentragio de propeno no fundo alcangam
valores de até 20 %. Do ponto de vista da operagdo, grandes variagBes na concentragdo de
topo obrigam a operar a fracionadora de propeno sobre especificada, que, na prética,
significa menor quantidade de produto e maior consumo de energia. Para o produto de
fundo, grandes oscilagdes representam, principalmente, perda de produto mais nobre

{(propeno) para a corrente de fundo (propano).

No periodo entre 180 e 240 min, pode-se observar que as tendéncias tanto das
concentragdes quanto do nivel infletem. Nesse momento houve uma reducgio brusca da
carga térmica, resultante da reducfio excessiva de liquido no fundo da coluna. No modelo do
Hysys, quando o nivel de fundo atinge um dado valor {(definido pelo usuério), a percentagem
de calor trocado torna-se proporcional ao valor do nivel. No caso desta tese, para valores de
nivel superiores a 0 %, o calor aplicado € o calor total. Para valores inferiores a zero, o calor
aplicado € proporcional ao nivel, que pode chegar a até -5%. A reducfo da troca térmica

por redugdo excessiva de liquido no fundo da coluna é consistente com o comportamento
real.
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Figura VI.8. Resposta das Varidveis Controladas (a) e Comportamento das Variaveis
Manipuladas (b) da Estratégia Atual (L,V) com a Sintonia Atual para a Perturbaciio na

Temperatura de Subresfriamento.

A Figura VI9 mostra o comportamento das variaveis manipuladas (b} e as

respostas das variaveis controladas para a perturbagdo na carga térmica (a). As tendéncias
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das variaveis controladas demonstram um comportamento instavel com a amplitude das

oscilagDes crescente com o tempo, o que € um comportamento inaceitavel para a operagao

da coluna.
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0
r -300
60 Propano_Topo - -600

Propeno_Fundo

-80 -800
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Figura VL9. Resposta das Varaveis Controladas (a) e Comportamento das Variaveis

Manipuladas (b) da Estratégia Atual (L,V) com a Sintonia Atual para a Perturbagio na

Carga Termica.
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A Figura VL10 ilustra o comportamento das varigveis controladas (a) e
manipuladas (b) para a perturbaciio na composi¢do da carga. O sistema de controle atual

mantém sob controle as variavels comtroladas.
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Figura VI.10. Resposta das Variaveis Controladas (a) e Comportamento das Variaveis
Manipuladas (b) da Estratégia Atual com Sintonia Atual para a Perturbagio na Composicio

da Carga (Concentragio de Propano).
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Visto o bom desempenho do atual controle para a perturbagiio na composigio da

carga, esta ndo sera repetida para os demais sistemnas de controle.

As Figura VI.11, Figura V1.12 e Figura VI.13 ilustram os desempenhos dos
controles DMC de estratégia (L,V) e PID de estratégias (L, V) e (L,B) e sintonia ajustada
pelo método de ALFANO ¢ EMBIRUCU (2000). Os sistemas de controle foram submetidos
4 perturbagdio na temperatura de subresfriamento. Vale ressaltar que as escalas sdo

diferentes em relagio aos graficos da situacio atual.

Na Figura VI.11 esta ilustrada a resposta da concentragio de propano no topo.
Observa-se que a estratégia (L,B) apresenta um melhor desempenho. Em relagio aos
controles de estratégia (L,V), os algoritmos PID e DMC mostraram desempenhos
semelhantes. O valor méximo que a concentra¢io de propanc atingiu foi 110 ppm no
controle PID de estratégia (L,V). Esse valor é significativamente inferior ao valor alcangado

pela sintonia atual da fracionadora de propileno.

120
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100 - ____Sintonia Proposta
80 - Estratégia (L.,V)
60
20 DMC (L)

20 -
0 TN A S /\/\

A !
-20 9 / 2
-40 -

60 - Sintonia Proposta
80 Estratégia (L,B)

tempo(min]

Figura VI.11. Comportamento da Composi¢io de Propano no Topo dos Sistemas de

Controle para a Perturbac@io na Temperatura de Subresfriamento.

A Figura VI1.12 ilustra as respostas da composi¢do de propeno no fundo da
fracionadora de propileno. O controle PID de estratégia (L.B) mostrou excelente
desempenho com oscilagdes minima nessa varidvel. Para os controles de estratégia (L,V),
observa-se uma ligeira superioridade na resposta do algoritmo PID sobre o DMC. Porém, a
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oscilagio maxima pertinente ao controle DMC foi aproximadamente de 2%, ndo

representando um problema para o processo.

1.5
% Sintonia Proposta

1 -Estratégia (L,V)
0.5 4 tempo(min

0 T s . =
050 2 | 400 600

-1 4 Sintonia Proposta
Estratégia (L.B
45 \ gia (L.B)

DMC (L.V
L. (LV)

-2.5

Figura V1.12. Comportamento da Composi¢io de Propeno no Fundo dos Sistemas de

Controle para a Perturbag@o na Temperatura de Subresfriamento.

Na Figura VI.13 estd ilustrado a resposta do nivel de fundo da fracionadora de
propileno. O nivel no controle PID de estratégia (L,B) permaneceu quase inalterado. No
controle DMC observa-se variagbes proximas a 8 %, muito superior as variagdes maximas
do controle PID de estratégia (L,V). Vale ressaltar, contudo, que o controle de nivel da
estratégia DMC é realizada por um controle PID e sua sintonia foi ajustada para o sistema
PID de estratégia (L,V).
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Figura VI.13. Comportamento do Nivel de Fundo dos Sistemas de Controle para a

Perturbagdo na Temperatura de Subresfriamento.

A Figura VI.14 ilustra o comportamento das varidveis manipuladas para a
perturbagdo na temperatura de subresfriamento. Duas observagdes importantes séo que as
quantidades de movimentos realizados pelo controle PID de estratégia (L, V) para a variavel
carga térmica sfio muito superiores em relacdo aos demais controles e que o sinal da
corrente de fundo para o controle DMC satura diversas vezes, o que nao € interessante do

ponto de vista de controle.
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Figura V1.14. Comportamento das Variaveis Manipuladas Refluxo (a), Carga Térmica (b) e
Corrente de Fundo (c¢) dos Controles PID de Estratégias (L,V) ¢ (L,.B) ¢ DMC para a

Perturbagdo na Temperatura de Subresfriamento.

As Figura VI.15, Figura V1.16 e Figura VI.17 comparam o sistema de controle PID
de estratégia (L.V) com e sem a estrutura feedforward para medir a perturbagdo na
temperatura de subresfriamento. Os resultados mostram que o efeito da perturbaggo foi
quase que eliminada com a estrutura feedforward proposta. As variagGes nas varidvels

controladas foram praticamente nulas.
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Figura VI.15. Comportamento da Composigdo de Propano no Topo do Controle com €

sem a Estrutura Feedforward para a Perturbacdo na Temperatura de Subresfriamento.
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Figura V1.16. Comportamento da Composi¢io de Propeno no Fundo do Controle com ¢

sem a Estrutura Feedforward para a Perturbagio na Temperatura de Subresfriamento.
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Figura VI.17. Comportamento do Nivel de Fundo do Controle com e sem a Estrutura

Feedforward pata a Perturbagio na Temperatura de Subresfriamento

A Figura VI.18 mostra o comportamento das varidveis manipuladas dos controles
PID de estratégia (L,V) com e sem a estrutura feedforward para a perturbacio da
temperatura de subresfriamento. Pode-se observar que a quantidade de movimento destas
variaveis no controle com a estrutura feedforward é muitoc menor que no controle sem a

estrutura.
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Figura V1.18. Comportamento das Varidveis Manipuladas Refluxo (a), Carga Térmica (b) e

Corrente de Fundo (¢) dos Controles PID de Estratégias (L,V) com ¢ sem Estrutura

Feedforward para a Perturbagiio na Temperatura de Subresfriamento.

Os desempenhos ilustrados acima estdo quantificados na Tabela IV.7.

Tabela IV.7. Indice de Desempenho dos Sistemas de Controle para a Perturbagio na

Temperatura de Subresfriamento

Variavel Sistema Controle | IAE ITAE ISE ITSE

Controlada

Conc. Topo |Atual 394.8371 1,55%10°] 317.162.488] 136*10"
PID (L.V) 21.593 | 4.767.861 1.386.598 2,17*10°
DMC (L,V) 21.289| 4.167.950 1.224.249 1,78*10°
Feedforward 570! 149844 823 188.709
PID (L B) 2110 552.489 10.8901 2.661.343

Conc. Fundo | Atual 7.497| 3.018.556 117.442] 52.424.234
PID (L,V) 230 63.028 114 20322
DMC (L, V) 372 72.376 423 61.213
Feedforward 6 1.300 8*107 17
PID (LB) 3 1.082 2%10% 7

Conc. Nivel |[Atual 22818 7.660.492 988269 3,06*10°
PID (L.V) 133 43.023 38 11.900
DMC (L.V) 609 140337 2.695 606.368
Feedforward 7 1.806 2%10% 42
PID (L B) 6 1.885 7*¥10 23
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As Figura V119, Figura VL.20 e Figura V1.21 ilustram as respostas das variaveis
controladas para a perturbac¢io na carga térmica. Os sistemas analisados séo os controles
PID nas estratégias (L, V) e (L,B). Por limitaces na propria estrutura criada para conectar o
Matlab (controle DMC) ao Hysys (processo), ndo foi possivel realizar perturbagfes na carga

térmica para o controle DMC.

De forma similar ao caso analisado anteriormente, o desempenho da estratégia
(L,B) é superior ao desempenho da estratégia (L,V). Porém, a instabilidade observada no
sistermna de controle atual nfio se repete para nenhum desses dois novos sistemas de controle.

A Tabela IV.8 quantifica, através de indices, o desempenho de cada sistemna de conirole.

40
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30 A Estratégia (L,V)
20 A
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10 A Estratégia (L,B)
O v H T T
0 200 400 600
-10 -
tempo{min)
-20

Figura V1.19. Comportamento da Concentragdo de Propano no Topo dos Sistemas de

Controle para a Perturbagio na Carga Térmica.
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Figura VI1.20. Comportamento da Concentragdo de Propeno no Fundo dos Sistemas de

Controle para a Perturbag@o na Carga Térmica.
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Figura VI.21. Comportamento do Nivel de Fundo dos Sistemas de Controle para a

Perturba¢io na Carga Térmica.

A Figura VIZ22 ilustra o comportamento das variaveis manipuladas para a

perturbagdo na carga térmica. A quantidade de movimento para a estratégia (L,B) € menor

que na estratégia (L, V).

202



Jesus, N.-Tese de M.Sc., FEQ/UNICAMP, 2000

Cap. VI - Avaliaciio de Desempenhos de Sistemas

Controle

1500
kg/h Sintonia Proposta
1200 1 Estratégia (L,V)
900 -
800 -
300 - i
\
0 A ‘ ; \
Vo
300 9 & 200 400 600
600 4 Sintonia Proposta
Estratégia (L.B) tempo(min)
-900
(a)
&7 (L Geallh 200 400 600
tempo(min)
-167 Sintonia Proposta
Estratégia (L,V)
267 - /

-367

-467

/

Sintonia Proposta
Estratégia {L,B)

(®)

203



Jesus, N.-Tese de M.Sc., FEQ/UNICAMP, 2000

Cap. VI - Avaliacio de Desempenhos de Sistemas
Controle

Figura V1.22. Comportamento das Varidveis Manipuladas Refluxo (a), Carga Térmica (b) e
Corrente de Fundo (c) dos Controles PID de Estratégias (L,V) e (L,B) para a Perturbagéo
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na Carga Térmica.

Tabela IV.8. Indice de Desempenho dos Sistemas de Controle para a Perturbagio na Carga

Térmica
Variavel Sistema IAE ITAE ISE ITSE
Controlada | Controle
Conc. Topo |Atual 157.796| 53.847.752| 52.792.061 2,01%10"°
PID (1,V) 3.940 664.002 45.564 4.242.082
DMC (L.V) — — — -
Feedforward — —— —— _—
PID (L.B) 66 1772 49 320
Conc. Fundo | Atual 3296 1.061.816 22.625 7.909.762
PID (L,V) 71 7.638 23 750
DMC (I..V) — — —— —-
Feedforward — —— — —
PID (LB) 2 114 3%107? 9*10™
Conc. Nivel | Atual 15.688 5022630 4846431 164.772.737
PID (L,V) 185 27.244 159 6.055
DMC (L, V) - — -— —
Feedforward — - —— ——
PID (1..B) 48 3.204 12 765
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V1.6. Conclusio

As perturbagdes as quais os sistemas de controle foram submetidas reproduziam as
perturbacgdes caracteristicas do processo. Nio foi interesse testar os controles para situagdes
mais severas, como, por exemplo, perturbagSes de maior amplitude ou, como em SINHA e
RIGGS (1989), perturbar o processo em condigbes operacionais em que o grau de nio
linearidade seja maior, ja que tais situagdes sdo irreais do ponto de vista pratico. A fidelidade
na reprodugio das perturbacSes foi conclusiva para indicar a controlabilidade dos sisternas

para a condig@o real do processo.

Na avaliagZo do controle atual foi observado que este € inadequado para o controle
de duas das trés perturbacBes realizadas. Para as perturbagles na temperatura de
subresfriamento € na carga térmica (dgua de quench), o controle atual é inadequado,
permitindo grandes variagdes e saturag@io das varidveis controladas e a instabilidade do
sistema. Somente para a perturbagdo na composicio de carga o controle obteve um bom

desempenho.

Entre as estratégias anahisadas, (L,V) e¢ (L,B), a (I.,B) mostrou melhor
desempenho. Esta foi sugerida pelo estudo realizado no capitulo V como a estratégia com
menor grau de acoplamento entre as variaveis manipuladas. Apesar do estudo analisar

apenas o aspecto estatico, ele converge com os resultados dindmicos das simulagGes
realizadas.

Grande destaque deve ser dado & metodologia de sintonia de ALFANO e
EMBIRUCU (2000). Os resultados mostram ser esta uma poderosa ferramenta de controle.
Os controles para ambas as estratégias, (L,V) e (L,B), mostraram bons desempenhos,
apresentando pequenas variagSes em relagio aos valores de referéncia. Em comparagéo com
o sistema de controle atual, o controle com a nova metodologia de sintonia e de igual
estratégia mostra grande superioridade. Para as situagOes testadas, a metodologia alcangou
desempenhos ligeiramente superiores ao algoritmo DMC no controle da concentracio de
propeno no fundo e nivel de fundo e, praticamente, semelhante na concentragio de propano
no topo. De um modo geral, as respostas observadas caracterizam-se por serem rapidas, sem
desestabilizar o sistema, e por apresentarem pequeno over-shoot (maior diferenga entre o

valor medido e o valor de referéncia).
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A estrutura feedforward utilizada para medir a perturba¢iio na temperatura de

subresfriamento mostrou ser um efetivo instrumento para o sistema de controle. A equacgio

recomendada por RIGGS (1998) consegue praticamente eliminar o efeito da perturbagio no

processo.
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Apéndice VLA - Comunicaciio Matlab x Hysys

Neste item, serd mostrado de forma resumida como foi realizada a comunicagio
entre 0 Hysys ¢ o Marlab. Maiores detalhes, porém, podem ser encontrados em
HYPROTECH (1996) ou em www hyprotech.com (2000).

A comunicagio de dados entre o Hysys e o Matlab é realizada através de um driver

(canal) disponivel no software Hysys denominado DCS. Sua estrutura esta dividida em dois
modulos:

1. Mobdulo Cliente: Hysys

2. Modulo Servidor: DCS

A simulagio em Hysys, que representa a planta real (processo), se comunica com ¢
DCS através de um servidor DDE (Dynamic Data Exchange, troca dindmica de dados),

trocando dados nos dois sentidos. As informagdes podem ser trocadas com:

e Aplicativos Windows (Matlab, planitha Excel);
e Sistemas de informagdes (OSI P1, Intellution FIX);

e SDCD.
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Figura V123, Estrutura de Comunicacdo entre o Hysys e o Matlab.
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CAPITULO VII

Capitulo VII. Conclusio e Sugestdes

Resumo

Nesse capitulo sdio formuladas conclusdes gerais do trabalho e sugestes para
trabalhos futuros.

Palavras-chave

Controle, Estratégia, Linearidade, Fracionadora, Propileno, Simulacdo
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VII.1. Conclusiao

No desenvolvimento deste trabalho, adquiriu-se um melhor entendimento do que €
necessario para integrar 0 processo € o controle; isto €, o conhecimento multi-disciplinar,
envolvendo técnicas em modelagem, identificacdo, controle e operagles unitarias, para o

desenvolvimento de um projeto de controle.

A metodologia empregada no desenvolvimento do projeto de controle explora os

aspectos de processo e de controle mais relevantes para se alcangar os resultados desejados:

Estudo e revisdo das experiéncias de aplicacio de diversos algoritmos em sistemas

semelhantes em escala industrial ou de laboratorio, ou em simulagSes;

e Investigacdo e sistematizagdo das caracteristicas do caso em estudo, tals como,

restri¢bes, perturbacGes e o0 desempenho do sistema de controle atual;

» Realizagio de experimentos na planta industrial, e desenvolvimento de modelos

estacionarios e dindmicos;

e Determinagdo do grau de acoplamento das varidveis manipuladas e do grau de ndo

lineariadade do sistema;

e Realizacdo de testes de desempenho de diversos sistemas de controle, substituindo, neste

caso, o processo real por um simulagdo fenomenoldgica.

A utilizag@io de simulagBes como plataforma de teste para controle é uma pratica
conhecida e valida. Em VAN DIJK er. al. (1994), seus autores reconhecem a importéncia
dessa ferramenta para realizagGes de melhonias na controlabilidade do processo ¢ na
economia de recursos, evitando a utilizagdo do processo real para testes. A utilizacio de
simulag@es permite que um maior nimero de testes sejam realizados em um menor tempo e

evita inconvenientes operacionais.

No capitulo III € citado que, na pratica operacional atual, as malhas de controle de
composicio de fundo, de composi¢io de topo e de nivel do fundo estdo abertas. Nos testes

de desempenho realizados no capitulo VII, os resultados de simulagio mostram que o
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sistema de controle atual ¢ inadequado, com respostas lentas e, para perturbagdes na carga
térmica, instavel.

Sistemas de controle diferentes, quanto a sintonia, estratégia, algoritmo e presenca
de estrutura feedforward, sdo avaliados. Os resultados mostraram que significativa melhora
¢ obtida apenas com a res-sintonia das malhas de controle existentes. A metodologia de
sintonia dos controladores PID utilizada € a proposta em ALFANO e EMBIRUCU (2000).
O desempenho desse novo sistema de controle ndo apenas foi superior ao encontrado
atualmente no processo como foi avaliada como plenamente satisfatoria para os requisitos
de desempenho exigidos industrialmente, caracterizando-se por respostas rapidas e com
pequenc over-shoof. Na estratégia (L, B), determinada pelo estudo de RGA (capitulo V)
como a estratégia com menor grau de acoplamento entre as varidveis manipuladas, os
resultados foram ainda melhores. As variagSes em relagio ao valor de referéncia sdo
minimas para as perturbagdes realizadas. O controle DMC também mostrou desempenho
satisfatorio. Porém, as respostas deste controlador foram ligeiramente inferiores a0 PID de
mesma estratégia, exceto para a variavel de concentragio de propano no topo que foi
praticamente semelhante. A estrutura feedforward citada por RIGGS (1998) para medir a
perturbagiio da temperatura de subresfriamento mostrou ser uma eficiente ferramenta de
controle para esse sistema. A perturbagio na temperatura de subresfriamento foi

praticamente eliminada, e as variagdes nas variaveis controladas foram minimas.

Como era de interesse desta tese, os problemas de controle e perturbacGes
realizadas para avaliar os desempenhos dos sistemas de controle sdo reproduges dos
encontrados no processo real. As conclusbes de controlabilidade sfo, portanto, para as

condictes aplicadas no processo.

O estudo realizado no capitulo V mostra que o sistema € ndo linear para o ganho
do processo. Para os pardmetros dinimicos, o comportamento das concentragcdes de topo €
fundo sdo praticamente lineares. Essa caracteristica nio mostrou ser determinante no
desempenho dos controladores, mesmo estes sendo lineares. Observou-se que, para as
perturbagdes realizadas, os desvios em relagfo as referéncias (sef-poinr) sdo minimos. Para
os sistemas de controle propostos, o valor maximo alcangado pela concentragio de topo foi
de, aproximadamente, 100 ppm e 2% para a concentragdo de fundo. Para estas variacSes de

concentragdes os ganhos sio praticamente constantes, em outras palavras, o sistema
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apresenta um comportamento muito proximo da linearidade.

Como citado anteriormente, o estudo de acoplamento utilizando o RGA
determinou a estratégia (L,B) como a de menor grau de acoplamento e mais recomendada
para o controle. Os resultados dos testes de controlabilidade corroboram esses o estudo,
mostrando um desempenho superior desta estratégia em relacdo a (L,V). O RGA, porém,
indica a estratégia (L,V} como uma estratégia perigosa e que deve ser evitada. Entretanto,
os sistemas de controle (PID com a sintonia de ALFANO ¢ EMBIRUCU (2000) e DMC)
com esta estratégia mostraram bons resultados. Como o estudo das interagBes considerou
apenas os aspectos estaticos, a explicagdo para o bom resultado obtido pode ser encontrada

na analise de aspectos dindmicos do processo, que ndo foram considerados neste estudo.

O método de sintonia para controladores PID proposto por ALFANO e
EMBIRUCU (2000) aparece como uma excelente ferramenta de controle. De maneira geral,

os controladores apresentaram respostas rapidas, sem instabilizar o sistema e com pequenos

over-shoofts.
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VII.2 Sugestoes

Da experiéncia adquirida nesta tese, sugere-se os seguintes trabalhos futuros:

1. Em continuidade a este trabalho, implementar no processo real as propostas de melhoria
como mudanca de estratégia para a (L,B), uso da sintonia proposta por ALFANO e
EMBIRUCU (2000) para os controladores PID e uso da estrutura feedforward citada
por RIGGS (1998). Pelos bons resultados observados com o controlador PID este

algoritmo poderia ser mantido,

2. Estudo de técnicas de sintoma dos pardmetros do algoritmo DMC. Como foi observado
no controlador PID, a sintonia pode resultar em desempenhos significativamente
diferentes. Ndo sendo interesse desta tese um estudo nesta linha, mas conhecendo-se
suas influéncias no sistema, segue como sugestio um estudo aprofundado em técnicas de

sintonia de controladores DMC e reavaliagio do desempenho deste controlador,

3. Foi interesse desta tese avaliar os desempenhos de sistemas de controle nas condigOes
originais do processo real. No intuito de avaliar a controlabihidade e robustez dos
sistemas de controle, outras condi¢bes sdo sugeridas, tais como: maior grau de pureza,
aumentando o grau de ndo linearidade do sistema; realizar perturbaches de maior

magnitude, do tipo servo e em outras varidveis, como na vazio da carga,

4. Influéncias dos aspectos dindmicos para analise de acoplamento das variaveis
manipuladas nfo foram analisados. O método aplicado considera apenas os aspectos do
estado estacionario. Os resultados do estudo RGA (estatico) determinam que a
estratégia (L,V) € perigosa e que deve ser evitada. Entretanto, essa caracteristica nio foi
determinante para os resultados de controlabilidade. Estudos para determinar o
acoplamento nas variaveis manipuladas considerando a dindmica do processo, tais como
RGA (dindmico) ou RPN (Robust Performance Number, niimero de robustez de
desempenho) (TRIERWEILER, 1997) sdo uma sugestio para futuros trabathos;

5. A identificag@o dos dados experimentais do processo foi realizada através de um modelo

linear do tipo ARX. Para algumas varidveis, os parimetros encontrados apresentaram
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pouca confiabilidade. Como sugestio, outros modelos, lineares ou ndio, poderiam ser

utilizados para obter uma methor modelagem.
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Abstract

A new technique for tuning PID controliers is presented in this article. This
technique is based on the solution of an optimization problem. The technique proposed is
applicable to any type of process transfer function and to several types of PID controllers.
The new methodology also incorporates various types of restrictions imposed by the process
operation. The performance of this technique is compared with other techniques already
available in the literature, and the results show a significant improvement in the closed-loop

responses using the parameters obtained by the proposed approach.
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1. Introduction

Proportional-Integral-Denivative (PID) is the most industnally used control
algorithm, which can be explained by its simplicity, low cost and ability to solve most of the
control problems. Since the developments of Ziegler and Nichols (1942) and Cohen and
Coon (1953) several tuning techniques have been proposed (Almeida, 1998). Astrom and
Hagglund (1984) used the oscillations of a relay feedback to determine points of the Nyquist
curve and to obtain the controller parameters. Rivera and Morari (1986), and later Chien
(1988), developed tuning techniques based on the IMC (Internal Model Control) structure.
Corripio and Smith (1985) have summarized the results found by Lopez (1967), and others
researchers, based on integral criteria. Therefore, there are in the literature a great number of
methods to tune PID controllers. However, in general, the tuning techniques developed
presents many drawbacks. They are not applied for high-order and/or nonlinear processes.
Also, most of the techniques do not take into account the several PID algorithms or the
identification error. Moreover, different kinds of disturbances are not considered. Though,
the tuning parameters obtained by these techniques are not accurate or flexible, and they are
applied to a limited number of systems.

Due to the limitations of the available techniques and the absence of a clear
methodology for choosing the best technique to a given problem, some studies indicates that
near 80% of the control loops operate inadequately, resuiting in a low control performance
(Persson and Astrom, 1993). Besides, near 30% of these loops operate inadequately due to
tuning problems (Arbex, 1998). The proposed method does not place any kind of restriction
for the characterization of the process. So, even nonlinear models can be used. Moreover,

any type of PID controllers can be implemented.

This new method is based on the minimization of a global objective function that
incorporates local objective functions. With this approach, it is possible to consider
uncertainties of the model, several control algorithms and different types of disturbances. In

this paper, the theoretical development is discussed, together with the discussion of
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computational issues. Also, some examples are presented to show the superiority of the

method, when compared with others available in the open literature.

2. Theoretical Development

Consider the typical feedback control-loop of the Figure 1, where Ge and Gp are,
respectively, the controller and process transfer functions, and Gf and Gm are the transfer
functions of the final control element and of the measurement element. The closed-loop

transfer function is given by:

)’(S)____ GC(S)GP(S)
r(s) 1+G.(s)G(s)

Eq. 1

A=) Gd

FH(S) +mEE) oo & misy A ¥(s)
——( y— Gf Gp

mis) Lo

Figure 1. Typical feedback control loop

The controller Ge(s) has to be designed to furnish good responses when the process
is submitted to setpoint (1(s)) and load (d(s)) disturbances. Appropriate parameter tuning is a

key procedure to reach these objectives.

The purpose of a tuning method, in a general fashion, is to determine the values of
the controller parameters that optimize a certain criterion. This criterion (J) is a function of

the controller parameters (P) and, therefore, this desire can be expressed mathematically by:

Ea.2  min/ (P)
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Several optimization criteria are applied for tuning process controllers, such as ISE,
IAE, ITSE and ITAE, all of them based on the minimization of integrals of the errors. In this

case, it is possible to propose a generic criterion, which consists of a linear combination of

these traditional criteria:

Eq.3 min@: -J4E(P)+a, - ISE(P)+a, - ITAE(P)+a, - ITSE(P)
P

In some processes, it is also desired an absence of overshoot (OS). Therefore, it is

desired to minimize it. In this case, the function can be augmented to:

Eq.4  min®. [4BP)+a, ISHP)+a, ITAHP)+a,-ITSHP)+a.-OS(P)
P

In most processes, it is also desired the manipulated variable to change smoothly. In
other words, it i1s desired that the movements of the manipulated variable are not steep. This

objective can be achieved by trying to-minimize these movements:

Eq.5 mina J4EP)+a, - ISE(P)+a, - ITAEP)+a, - ITSE(P)+a, - OS(P)+a, - Au(P)
F

where Au is the average of Au(t).

The optimization problem is not just a function of the controller parameters but,
also, of the control problem under analysis. In other words, different criteria are obtained for
setpoint changes and for load changes. Besides, different results are obtained for different
types of input signals (e.g.: step, ramp, pulse, etc.). In this case, defining each combination
of signal type and of problem type (servo or regulatory) as a control problem (PC), it is

possible to define each control problem as:
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min & 4E(P, PC)+a., - ISE(P, PC)+a., - ITAE(P,PC)+
Eq. 6 F
+a. - ITSE(P, PC)+a.5 -OS(P, PC)+a., Au(P, PC)

As well as the objective function can be defined through a combination of criteria,

this concept can be generalized for a combination of control problems. In this case:

a., - IAE\P,PC, )+ a.,  -ISE(P, PC, )+
N _PC
Eq.7 min 3. +@., ITAEP.PC )ra.,, ITSE(P,PC, )+
P

™ +a.,,-08(P,PC,)+a.,-aulP,PC,)

In order to simplify the nomenclature, let us define a generic criterion C, composed

of the several contro] problems (PCj), combined linearly. In this case:
N_PC N_C
Eq' 8 m}n Zl y_;‘ Za'f,f 'CJ' (P, PC])
J= i=l

where N_PC and N_C are the number of conirol problems and the number of used criteria.

It should be observed that the objective function defined earlier is also a function of

the model (M) used to represent the process. In this case:

| N _PCK C
B9  min jz:‘ Za.i,j-ci(P,ch,M)

A quite important subject in the controller tuning is to guarantee that the
parameters obtained can supply a robust behavior to the control system. In other words, it is

necessary to guarantee that the implemented control system is stable at all possible
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situations. The greatest problem related to the robustness of the system is the modeling

errors. These errors can lead to parameters that furnish too sluggish responses or to
parameters that furnish too strong actions, resulting on unstable behavior in the real plant.
So, it is advisable that modeling errors can be considered in the controller tuning. This
problem can be solved naturally in the proposed approach. It is sufficient to increase the
objective function to consider several cases simultaneously, each one with a different model.

Therefore, each model can be incorporated in a particular control problem, in agreement
with Eq. 10:

. NP N C
Eq. 10 n_’lpln Z Vi Za'i,j 'Ci(PDPCj’Mj)
- =1

J i

Aside from the requirements discussed above, some plant operation necessities
leads naturally to the desire of imposing restrictions to the tuning procedure. In some
situations, it is desirable tuning parameters to be constrained within given limits. In addition,
this procedure may be important for the solution of the optimization problem formulated

before, as it will be discussed later. In this case, the problem can be formulated as:

N_PC N_C

mpin Z; ¥, Zl“a.,.,j .c,(p,PC, M)
=il

Eq. 11 sa.:
P <P<P,

Apart from the controller parameters, in general, it is a requirement of the control
design to constrain the manipulated variable and its movements within limits. This objective
could be indirectly satisfied by the weights of the objective function, as shown before.

Nevertheless, the corroboration of its satisfaction can be reached including new constraints:
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. N_PC N_C
min Zl v, ;a,u .c,(p.pC,.M )
j= i=

sa.:
BEq. 12 P, <P<P,

U <u(t[1:tflP,PCMWch)<um
Auy < Aultll: 1, PPC oy o)< By,

Although already included in the objective function, the overshoot is a criterion
often not used in the minimization sense. Otherwise, it is normally desired the overshoot to
lie within specific bounds. In this case, the desire to guarantee an overshoot that does not
surpass the allowed maximum overshoot can be achieved through the inclusion of a

restriction in the overshoot, in agreement with Eq. 13:

N_PC N_C
min ; i ;a'w‘cf(RPCva)
s4. .

Eq. 13 Pm <P<PM
U <H(t[1:tf1PuPCj=1:N_PC)<um
Au_,, < Au(t[l : Iflp,PCj=1w__PC)< Al
OS(P,PCFwaC)< O8 s

In many situations it is desired to specify a decay ratio (RD) range, which, indeed,

is implicit in various tuning techniques. In this case:
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N_PC N_C
mpin ; Y ;a-z‘,j 'Cf(P’PCf’MJ')
s54d..

P, <P<P,

Eq. 14  u_ <u(l[1:tflP,PCj=1:N_PC)<umx
Aumin < All(t{l : tf1P,PCj=1W_PC)< Aumx
0S(P,PC s o)< OS,,

RDm <RD(P,PC_,'=1W_PC)<RDM

In many cases, it is not desired a fair setpoint, but instead it is allowed a range
within which control may be considered satisfactory. In such situations, it is a better
alternative to tune the controller to obey this range, instead of a fair value. It is important
because one can furnish a greater degree of freedom to the manipulated variables. In other

words, it is desired to calculate the control errors in the following way:

w0

The tuning of the controller to act inside the desired range can be easily treated

with the proposed approach. Since most criteria are functions of the errors, one can write:

N_PC N C
min Z v, Zlaj .C(P,PC M. §)
sd. .
P <P<P,

Eq. 16  u_ <u(t{1:tflP,PCj=m,_PC)< /3
Mty <bilifl: 2, | PPC Ly o)< Au,
0S(P,PC,..y 4c)<OS...

RD_, <RD(‘P5PCJ=1:N_PC)<RDM
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Therefore, Eq. 16 above defines the proposed tuning method. This method,

according to the previous discussion, is capable to solve all the problems associated to the
tuning of industrial controllers, at least on a theoretical point of view. It is worthwhile to

emphasize three other advantages of the method:

The formulation does not restrict its application to any type of model, such as nonlinear or
high-order models;

Its application is direct for cascade systems, no matter the number of inner loops;

Its application is direct for any form of PID controllers.

The resulting optimization problem can be classified as a nonlinear programming
problem, which was solved by means of the successive quadratic programming (SQP)
algorithm. For the solution of the optimization problem it is necessary an initial estimate of
the controller parameters. In this case, it is suggested any method already established in the

literature to be used, since it presents a reasonabie response.

In spite of the characteristics shown before, one may argue that there are too many
parameters to be set in the proposed method. Hence, in this point, some final comments are
relevant. The choice of weights a;, which compose the local objective functions, can be set
based on the desired characteristics of the closed-loop behavior. Moreover, for the choice of
the weights (y;), one should consider the importance of each control problem included in the
objective function, models confidence, etc. In both cases, it is worthwhile a good knowledge
of the problem under study, so that it can be obtained a description as close as possible of
the control problem. This may be an easy task for a process engineer. Notwithstanding, it is

not difficult to impose default parameters, in the case of usage by non-expert users.

3. Simulation Results

In this section some results are presented, to show the superiority of the method,
when compared with the classical ones. This is done through the analysis of two simulation
examples. In both cases it was used a parallel form of the PID controller, which is

represented by the following transfer function:
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7,8 Olr,s+1

Bo17  u(s) =Kc[(,my)+(r—y)+ rds(—y)}

For the performance criterion {objective function) it was used a linear combination

of the integral criteria, without considering any constraints:

Eq. 18  min ZAE(P)+ ISE(P)+ ITAE(P)+ ITSE(P)

The results were compared with those ones generated by the methods of Ziegler-
Nichols, Cohen and Coon, IAE, ISE, ITAE, IMC, Phase and Amplitude Margins, Dominant

Pole, Pole Allocation and Cancellation of Poles.

3.1. Example-1

The process transfer function is given by Eq. 19:

=205

Eq. 19 Gp(s)= ST

Figure 2 shows the closed-loop response for a step change in the setpoint, and the
response for disturbance rejection. This figure presents the results obtained with the
optimization-based method, with the Ziegler-Nichols method and with the method of best
performance, among those cited earlier. Table 1 shows the parameters of the controllers.
The results demonstrate a clear advantage of the proposed method, both regarding to
performance and robustness. It must be pointed out that, albeit the flexibility of the method
in incorporating multipie control problems, only the setpoint change was used on the tuning

procedure. Hence, the performance of the new method to disturbance suppression is very

significant.
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Table 1. Tuning Parameters - Example 1

Z-N Optimization Cancellation of Poles |IMC

Method
K¢ 0,677 0,479 0,460 0,740
T 24,300 {13,493 10,000 14,800
T4 6,075 |3,433 3,333 3,243
: TResponse R?sponse .

[eX]

~ \\_ML_
7 | o
g \.\_‘\
o TieglerNichols B T 05 S . —_—
—Optization | [ —ZegerNenas |
- Canceliation of Poles Time — Optirrization
) ) o IMG . Time
50 100 150 Kl

Figure 2. Closed-Loop Responses for Setpoint {left) and Load (right) Changes - Example-1.

3.1. Example-2
The process transfer function is given by Eq. 20:

evS.s'

(5s5+1)-{45+1)-(3s +1)

Eq. 20 Gp(s)=

Figure 3 shows the closed-loop responses to setpoint and load step changes. In a
similar way, there are compared ZN, the best classical method for this case and the proposed
one. Again, although not in a too drastic way like the former example, the new approach

gives superior results. The controller parameters are shown on Table 2.
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Figure 3. Closed-Loop Responses for Setpoint (left) and Load (right) Changes - Example-2.

Table 2. Tuning Parameters - Example 2

Z-N Optimization Method (ITAE |Z-N-r
Ke 1328 | 1.038 0,369 1,340
T; 14,840 | 14,536 13,339 15,350
4 3710 |3,468 2001 |3,837

It must be stressed that many other systems, including constrained and uncertain
ones, where tested, but results are not shown due to space limitations, which will be
analyzed in a future communication. In particular, all systems studied by Almeida (1988)
where investigated, and, in all cases, the present method demonstrated higher performance.
Many of the systems studied are in accordance with the benchmark problems proposed by
Astrom and Hagglund (1999). Moreover, it must be pointed out that it was not experienced
any problems in the convergence of the method, even when using a poor initial estimate. In

this case, it is strong recommended the use of normalized and constrained parameters.

4. Conclusions

In spite of the importance of PID tuning techniques and of the variety of methods
proposed, a generic methodology is not still available for appropriate selection and robust
application of these rules. The methods are developed for specific conditions, which turns
them limited to the situations for which they were developed. For this reason, the tuning task
has been not an easy one for the control engineers, besides time-consuming. Furthermore,

the lack of an appropriate and general method leads frequently to unsatisfactory results.

In this paper a new tuning technique, based on the solution of an optimization
problem, was presented. This technique presents a great potential, and is quite flexible and
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robust when compared with its counterparts. Besides, it does not present any limitations

regarding the process model or the particular PID controller used.

The proposed method presented better results when compared with several
techniques at disposal in the literature, as it can be seen by the presented simulations. Also,
the optimization formulation seems to be numerically robust, since convergence was
achieved in all studied cases. Moreover, it is important to point out that not all the
potentiality of the method was used. In addition the proposed method presents a wide
spectrum of benefits, such as:

It treats modeling errors;
1t treats different types of disturbances;

It consider constraints in the process variables, in the movements of the manipulated variable

and in the overshoot;
It can be applied to several types of controllers;

Ete.

In view of the great flexibility of the proposed approach, the technique developed
may be regarded as a tuning methodology, being able to cope with almost all problems,
eliminating the possibility of using inadequate methods for a given loop, which makes easier
the control engineer task. Moreover, since the method presents better results than those
obtained with the most used techniques, it may be claimed its universal use, with an

appropriate choice of objective function and constraints, in agreement with each particular

case.

Nomenclature

C — Optimization criteria;
e —3» Error;

f — Control range;

Ge(s)  — Controller transfer function;
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Gd(s) — Disturbance transfer function;

Gf{s)  — Control element transfer function;
Gm(s) — Measurement element transfer function;
Gp(s) — Process transfer function;

M;j —» Process models;

N_C  — Number of optimization criteria;

N _PC  -> Number of control problems;

0S — Overshoot;

P — Tuning parameters;
PCj — Control Problems;
(s) — Setpoint;

RD — Decay Ratio;
u(s) — Manipulated variable;
y(s) —> QOutput varniable.

Greek Letters
o — Weights of the local objective functions;
¥i -» Weights of the global objective function,

Au(s) — Movement of the manipulated variable.

Literature Cited

Almeida, A. F., “Sintonia de Controladores PID”, M. Sc. Thesis — Universidade Federal da
Bahia, Salvador, (1998);

Arbex, R.; Pardal, A., “A Diminuigdo do Custo Variavel Através da Redu¢io das
Variabilidades dos Processos”, Intech-Brasil, n° 10, Novembro (1998); |

Astrom, K. J. and Hagglund, T., “Automatic Tuning of simple Regulators with
Specifications on Phase and Amplitude Margins”, Aufomatica, vol. 20, pp. 645-651,
(1984);

Astrom, K. J. and Hagglund, T., “Benchmark Systems for PID Control”, Attp.//www-
esaiiterrassa.upc.es/pid00/index. htm, (1999);

Chien, 1.-L., “IMC PID Controller Design - An Extension”, Proc. ADCHEM’88 - IFAC,
Copenhagen, Denmark, pp. 155-160, (1988);

Cohen, G. H. and Coon, G. A, “Theoretical Consideration of Retarded control”, Trans
ASME, 75, pp. 827 — 834, (1953);

230



Jesus, N. - Tese de M.Sc., FEQ/UNICAMP, 2000 Anexo — Tuning of PID Controllers: an
Optimization-Based Method

Corripio, A., Smith, C. A; “Principles and Practice of Automatic Process Control”, John
Wiley & Sons, (1985),

Lopez, AM. and Murril, P. W., “Controller Tuning Relationships Based on Integral
Performance Criteria”, Instrumentation Technology, vol. 14, n® 11, pp. 57, November
(1967);

Persson, P. and Astrom, K. J., “PID Control Revisited”, IFAC World Congress, vol. 8, pp.
241 — 244, (1993);

Rivera, D. E., Morari, M. and Skogestad, S., “Internal Mode! Control. 4. PID Controller
Design”, Ind. Eng. Chem. Res., vol. 25, n® 1, pp. 252 — 265, (1986);

Ziegler, J. G., Nichols, N. B., "Optimum Settings for Automatic Controllers", Trans ASME,
vol. 64,pp. 759-768, (1942).

231




