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RESUMO

A otimizag&o de processos em tempo real tem como objetivo o estudo de técnicas
para a integracdo dos objetivos de controle aos interesses econémicos em
aplicagdes industriais.

Neste trabalho, o problema da otimizacdo em tempo real foi abordado para um
sistema complexo, com correntes de reciclo de massa e integracdo energética. O
processo utilizado como estudo de caso foi a secdo de fracionamento e
recuperacao de produtos de uma unidade de craqueamento catalitico fluido de
refinarias de petroleo. A planta foi escolhida porque apresenta dois aspectos
importantes para a aplicacdo de técnicas de otimizagdo em tempo real: alto custo
operacional e a produgéo de correntes de alto valor comercial (GLP e gasolina).
Devido as constantes alteragces no valor e na demanda destes produtos, existem
varios cendrios de producao a serem explorados. Além disso, € um processo de
interesse para a industria do refino de petrdleo, uma vez que a unidade de
craqueamento catalitico € o principal ponto de producao de produtos leves, de alto
valor comercial, a partir do cragueamento de fracbes pesadas, de baixo valor

comercial.

Foram estudados aspectos de otimizagcdo e controle em diferentes cenarios de
producdo. Os principais pontos abordados foram a otimizagdo de processos em

larga escala e o controle de plantas inteiras.

O estudo foi conduzido via simulagdo de processos, sendo que as simulagdes
foram validadas com dados industriais. Além dos estudos para otimizagdo e
controle, as simulagdes dindmicas também sdo Uteis para treinamento de

operadores.
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ABSTRACT

The goal of real-time processes optimization studies is the way to integrate control
objectives and economic aspects.

In this work, the real-time optimization techniques were applied to a high complex
system, including mass recycle streams and heat integration. The case study used
was the main fractionator and recovery product section of a fluid catalytic cracking
unit of petroleum refineries. This industrial plant was chosen due to two important
aspects: high operational cost and high added value products (LPG and gasoline).
Due to the frequent changes in product value and demand, there are different
scenarios to be explored. Besides this, the process is an interesting case study in
petroleum refineries because the catalytic cracking unit is the main process to
obtain high-added light products from petroleum heavy fractions.

Industrial plant was simulated and validated through refinery data. Optimization
and control aspects were studied. Two strategies were proposed to integrate large-
scale process optimization and plantwide control. Dynamic simulation was also

used as virtual plant to operator training.
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NOMENCLATURA

C4: Hidrocarbonetos com quatro ou menos atomos de carbono

Cs': Hidrocarbonetos com cinco ou mais atomos de carbono
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Cer: Custo da energia dos refervedores (US$/d)

C,: Custo de vapor (US$/d)

DCS: Distributed Control System — Sistema Digital de Controle Distribuido
DDE: Dynamic Data Exchange

DMC: Dynamic Matrix Control

G-V03: Corrente de gases que deixa o vaso V-2203

GA: Gas Acido

GC: Gas Combustivel

GLN: Gasolina

GLP: Gas Liquefeito de Petroleo

Har: Entalpia da dgua de resfriamento (Kcal/KQ)

HC-V03: Corrente de liquido rico em hidrocarbonetos que deixa o vaso V-2203
HCO: Heavy Cycle Qil (6leo pesado de reciclo)

Hya: Entalpia do vapor de alta pressao (Kcal/Kg)

H.o: Entalpia do vapor de baiza pressao (Kcal/Kg)

Hym: Entalpia do vapor de média pressao (Kcal/Kg)

Jr: Conjunto de propriedades definidas para a alimentac¢do da unidade u
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Js: Conjunto de propriedades definidas para a corrente s

LCO: Light Cycle Qil

OCL: Oleo Clarificado

OLE: Object Link Embeding

P, s propriedade j da corrente s na unidade u

P.ap: Preco do vapor de alta presséao (US$/)

Pubp: Preco do vapor de baixa pressao (US$/t)

Pvmp: Preco do vapor de média pressao (US$/t)

PVR: Pressao de Vapor Reid

Q. s: Vazéo da corrente s na unidade u

Qus.u: Vazéo da corrente s saindo da unidade u’e entrando na unidade u
Su: Conjunto de correntes geradas na unidade u

Suu: Conjunto de correntes saindo da unidade u’ e entrando na unidade u
u— unidade de origem das correntes de alimentagao

u’— unidade de destino da corrente de produto

UFCC: Unidade de Craqueamento Catalitico Fluido

Us,.: Conjunto de unidades alimentadas com a corrente s produzida na unidade u
U,: Conjunto de unidades com destino a unidade u

V,: Conjunto de variaveis operacionais definidas para a unidade u
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CAPITULO 1
1. INTRODUCAO

A otimizagao de processos em tempo real tem como objetivo o estudo de técnicas
para integracdo dos objetivos de controle aos interesses econOmicos em
aplicacoes industriais. Os beneficios da implementagdo destas técnicas auxiliam
tanto no projeto de processos (possibilitando ao engenheiro avaliar a estabilidade
operacional e escolher a estratégia de controle adequada) como na melhoria de
desempenho de plantas existentes.

A proposta deste trabalho de tese é o estudo da integragdo entre otimizacao e
controle para um processo em larga escala. O processo utilizado para o estudo €
a secao de fracionamento e recuperagdo de produtos de uma unidade de
craqueamento catalitico fluido (UFCC) em refinarias de petrdleo. Esta planta foi
escolhida porque apresenta aspectos favoraveis a aplicagcdo de estratégias de
integracdo de processos: alto custo operacional e obtencdo de diferentes
produtos, sendo que os principais (de maior valor agregado) sao o gas liquefeito
de petroleo (GLP) e a gasolina. Os produtos secundarios da unidade sédo o 6leo
leve de reciclo, 6leo decantado (utilizado como O6leo combustivel) e gas
combustivel. Devido a altera¢cdes que ocorrem na demanda dos produtos existem

diferentes cenarios a serem explorados.

O procedimento definido para o estudo do processo pode ser resumido nas
seguintes etapas:
1. Representacdo do processo industrial através de simulagdes em

estado estacionario e validacao com dados industriais



2. Otimizacdo do processo através de algoritmos de otimizacdo de
programagao nao-linear. Essa etapa inclui identificacdo das principais
restricoes do processo e estudo da regido de otimizacao.

3. Simulacao dinamica do processo e estudo das malhas de controle PID.
A dindmica do processo € avaliada em médulos e para o processo
integrado. A estrutura de controle € proposta a partir de metodologias
de controle de plantas inteiras

4. Avaliar se ha variaveis com potencial para aplicagcdo de controle
preditivo. Nesse caso proceder com metodologias de identificagdo e
implementacao de algum algoritmo de controle preditivo.

5. Integrar as etapas de otimizagao e controle

O principal enfoque foi o estudo de metodologias para projeto de malhas de
controle de plantas inteiras, considerando os reciclos de massa. O crescente
interesse no estudo de projeto e controle de plantas inteiras se deve a
necessidade de melhorias nos processos. E necessario que a unidade opere bem
como um todo. O estudo de unidades inteiras, envolvendo diferentes operacoes
unitarias, é feito através de modelos rigorosos para processos em larga escala
com correntes de reciclo de massa e integracao energética, os quais sdo usados
para a avaliacdo de diferentes esquemas de controle da planta. O
desenvolvimento de estruturas de controle eficientes para plantas inteiras é um
importante problema na area de controle de processos. No passado, uma
abordagem tipica para esse tipo de problema era o projeto de controle para
unidades isoladas e posteriormente essas unidades eram combinadas para formar
a planta. Essa alternativa funciona bem somente nos casos onde ndo existem
reciclos de massa ou integragdo energética. Para amortecer as perturbagdes é

comum o uso de grandes tanques entre as operagdes da planta.

A organizacao do trabalho foi feita em 9 capitulos, sendo o primeiro este capitulo
de introducdo. No capitulo 2 é feita uma descricdo do processo, e apresentacao
das simulagdes em estado estacionério, validagdo com dados industriais e andlise



de sensibilidade de variaveis do processo. O simulador comercial de processos
Hysys.Plant® (Hyprotech, Ltd) foi utilizado para a simulacdo da planta. Os
resultados da simulacdo em estado estacionéario foram validados a partir de dados
industriais fornecidos pela refinaria de Paulinia (REPLAN). No capitulo 3 é feita
uma andlise de sensibilidade de variaveis e otimizacdo do processo através de
planejamento de experimentos e via programagdo nao-linear (foi utilizado o
algoritmo sequential quadratic programimg — SQP). No capitulo 4 as estratégias
de simulacdo dindmica, decomposicdo da planta em modulos e controle
regulatério para cada mdédulo sdo avaliadas. No capitulo 5 sdo introduzidos
conceitos de identificacdo de processos para a obtengcdo de modelos para controle
preditivo e aplicacdo no processo estudado. No capitulo 6 a otimizagdo é
integrada ao problema de controle. As simulagdes dindmicas de processos tém
sido utilizadas para construir programas para treinamento de operadores, estes
programas precisam de uma boa interface e sdo denominadas plantas virtuais. As
conclusdes e as referéncias bibliograficas sdo apresentadas, respectivamente, nos

capitulos 7 e 8.

Foram também acrescentados dois apéndices. No apéndice 1 foi apresentada a
modelagem matematica do algoritmos de controle preditivo utillizado no capitulo 5
(Dynamic matrix control — DMC). No apéndice 2 sdo descritos 0s trés processos
normalmente usados na literatura para estudos de controle de plantas inteiras: o
processo ‘Tenessee Eastman’, o processo de hidrodealquilacdo do tolueno e a
planta de producéo do acetato de vinila.



CAPITULO 2

2. DESCRICAO DA UNIDADE DE CRAQUEAMENTO
CATALITICO E SIMULACAO DO PROCESSO EM
ESTADO ESTACIONARIO

2.1 — Introducao

A extracao de petrdleo no Brasil produz, em grande parte, petrdleos pesados. Este
tipo de Oleo € de dificil processamento e gera grande quantidade de residuo
(fragcdes ndo-destilaveis nas colunas de destilagdo atmosférica e de vacuo). Dessa
forma, dois aspectos tém exigido esforcos para adaptacao das refinarias visando
melhorias no processamento do 6leo pesado nacional: 1. crescente demanda em
derivados leves (GLP, gasolina, diesel, etc.); 2. restricdbes ambientais quanto ao

uso do residuo como 6leo combustivel.

As refinarias estao investindo para adaptar suas unidades ao petrdleo nacional.
Os investimentos previstos visam possibilitar que as instalagdes produtivas das
refinarias estejam aptas para processar petréleos nacionais. Muitas pesquisas e
investimentos tém sido aplicados nas unidades de craqueamento de residuos
(craqueamento catalitico e térmico), em especial nos equipamentos de conversao.
Por outro lado, poucos trabalhos s&o apresentados para a sec¢ao de recuperagao
de produtos.

Os residuos das unidades de destilagdo misturados a 6leos leves de baixo valor
comercial (como éleo leve de reciclo) podem ser vendidos como 6leo combustivel.
Porém, devido a presenca de contaminantes a base de enxofre nas fragcoes
pesadas, as restricoes ambientais estao cada vez mais rigorosas em relacédo a



queima de éleo combustivel. Além disso, 0 uso de 6leo combustivel tem sido

substituido pelo gas natural, que tem baixo custo e é menos poluente.

Devido a estes fatores, esforgos tém sido voltados para desenvolver tecnologias
que permitam, de forma econdémica e competitiva, maior participacdo de crus
nacionais no parque de refino, aumentando a conversao de residuos pesados em

produtos de maior demanda.

A Figura 2.1 mostra um esquema simplificado de uma refinaria de petréleo.
Observa-se que as unidades de craqueamento tém o objetivo de processar os
residuos da unidade de destilacdo. Residuos com alto teor de metais sao
preferencialmente processados em unidades de craqueamento térmico (coque ou
viscorredugao), devido a envenenamento dos catalisadores das unidades de

craqueamento catalitico.

Na refinaria, a primeira unidade de processamento € a unidade de destilagéo,
constituida pela coluna atmosférica e coluna de vacuo. O rendimento de cada
produto varia em fungdo das caracteristicas da carga processada. Primeiro, o éleo
bruto € destilado em uma coluna com pressao proxima a atmosférica.O residuo da
destilacdo atmosférica € processado em uma coluna de destilagdo a vacuo. O
residuo de vacuo, misturado a gaséleos provenientes de outras unidades da
refinaria, € enviado para a unidade de craqueamento catalitico fluido (FCC). Nesta
unidade, quantidades adicionais de GLP, gasolina e destilados médios séo
produzidos. Os residuos pesados gerados na refinaria tém baixo valor comercial.
Para converter esse residuo em derivados de maior valor agregado, em geral
utiliza-se o craqueamento térmico em unidades de coqueamento retardado ou
viscorreducdo. As restricbes ambientais a queima de dleos combustiveis e a
competicdo com o0 gas natural tém criado dificuldades para o mercado de éleos

combustiveis, causando o crescimento na utilizacdo das unidades de coque.
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Figura 2.1 — Esquema simplificado para uma refinaria de petréleo.

A Figura 2.2 mostra um diagrama de rendimento de produtos a partir da destilagéo
do petréleo. No diagrama apresentado, o residuo atmosférico fica em torno de
43%. O craqueamento catalitico tem como objetivo converter parte desse residuo

em fragbes leves como GLP e gasolina, que sdo os produtos de maior demanda.
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Figura 2.2 - Diagrama de estimativa de rendimentos para o 6leo bruto

(Fonte: Hysys Tutorials and Applications, Refining Tutorial, Hyprtech inc, V2.4.1)

A unidade de craqueamento catalitico fluido (FCC) tem grande importancia na
refinaria de petréleo devido ao aproveitamento de fragdes pesadas geradas como
residuo da unidade de destilacdo. A carga para a UFCC pode ser residuo
atmosférico, vacuo, gasbleo ou uma combinacdo entre essas correntes. A
conversdao em produtos leves é feita com o uso de catalisadores. O foco deste
trabalho é a secao de fracionamento e recuperacao de produtos de uma unidade
industrial de FCC, utilizando como base uma das unidades de craqueamento
catalitico da refinaria de Paulinia (REPLAN), descrita por PEDROSA NETO
(1994). A UFCC pode ser dividida em trés partes: secao de reacao, secao de
fracionamento e secao de recuperacdo de produtos (ou area fria). A Figura 2.3
mostra um esquema simplificado da unidade.
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Figura 2.3 — Diagrama de blocos simplificado para a UFCC

As sec¢des da UFCC sao constituidas dos seguintes equipamentos:

1. Secdo de reacdo — E constituida principalmente pelo riser, vaso reator e
regenerador de catalisador. O riser € alimentado com uma fragdo de petréleo
pesada (gaséleo) de baixo valor comercial proveniente principalmente da unidade
de destilagdo. No riser ocorrem as reacOes de quebra das cadeias de
hidrocarbonetos, formando moléculas menores e de alto valor, principalmente GLP
e nafta craqueada (gasolina). No vaso reator ocorre a separagdo entre 0s
hidrocarbonetos (gas superaquecido que segue para a fracionadora) e o

catalisador, que segue para o regenerador de catalisador.

2. Secao de fracionamento — A corrente de saida do reator (constituida de gases
superaquecidos) segue para a fracionadora principal e é separada em trés
correntes: nafta instabilizada constituida por componentes leves (cadeias de 1 a
12 carbonos), uma corrente intermediaria denominada 6leo leve de reciclo ou LCO
(light cycle oil) e corrente de dleo pesado denominada 6leo decantado ou dleo
clarificado (OCL). A saida lateral, destinada a produgédo de LCO, passa por uma
retificadora lateral a fracionadora para remogéao de fragdes leves.

3. Secao de recuperagédo de produtos — Esta parte da unidade € constituida de
colunas de absorgcdo, coluna retificadora, vaso de alta pressdo e coluna
debutanizadora, além dos trocadores de calor e periféricos como bombas e
valvulas. O objetivo da absorgéo € a recuperacao de fracdes de C3+ para o GLP e

8



separacao de gas combustivel, que segue para uma unidade de tratamento. Para
a coluna debutanizadora, o objetivo é realizar a separagéo entre GLP e gasolina,
mantendo os produtos dentro das especificacdes de mercado.

2.2 - Simulacao estatica do processo

Para obter o modelo em estado estacionario, as seguintes etapas devem ser

seguidas:

v Definicao das bases de simulagao;

(\

Caracterizagédo da alimentacao do sistema;

Definicao das operagdes unitarias envolvidas no processo;

AN

Especificagado dos graus de liberdade do sistema;

<\

Validagao do modelo estatico;

v Definicao dos estudos da simulagao estética.

Na estrutura dos simuladores, inicialmente devemos definir as bases de
simulacdo. Esta etapa consiste em definir o conjunto de equagdes para os
célculos de equilibrio, propriedades fisico-quimicas e termodindmicas, € o
conjunto de componentes quimicos envolvidos na simulagdo. Para podermos
definir o modelo de propriedades das substancias envolvidas no sistema em
estudo, devemos definir a natureza quimica dos componentes da simulagdo. Em
se tratando de hidrocarbonetos apolares, o modelo termodinamico pode ser
representado por equacgdes de estado. Neste estudo foi utilizado o modelo
desenvolvido por PENG E ROBINSON (1976), que prevé com boa precisdo as
propriedades destes tipos de hidrocarbonetos. No caso da unidade de
craqueamento catalitico fluido, as correntes envolvidas no sistema sé&o
constituidas basicamente de hidrocarbonetos onde temos algumas substancias
leves caracterizadas por substancias puras e outras substancias mais pesadas,
que sao normalmente caracterizadas através de sua curva de destilacdo (ASTM) e

agua.



A Figura 2.4 mostra o fluxograma obtido da simulagdo da unidade em estado
estacionario utilizando o simulador comercial de processos HYSYS® (Hyprotech,
Inc). Observa-se que existem quatro correntes de reciclo de massa no processo
(assinaladas pelo simbolo //):

1. Oleo de absorcdo que sai da fracionadora, segue para a absorvedora
secundaria e retorna para a fracionadora. Quando sai da fracionadora, a
corrente € denominada ‘6leo pobre’ e quando retorna € denominada ‘éleo

rico’. Essa denominacéo é funcao da fracao de leves na corrente.
2. Vazao de fundo da absorvedora primaria que entra no vaso de alta presséao.
3. Vazao de topo da deetanizadora que retorna para o vaso de alta pressao.

4. Vazao de gasolina que retorna da coluna debutanizadora como liquido de
absorcdo para a absorvedora primaria. Essa corrente é chamada de
gasolina para absorgcéao ou gasolina de reciclo.

Para correntes de reciclo é necessdrio uma estimativa inicial para realizar a
simulagdo. Quanto pior essa estimativa, mais trabalhoso sera convergir a
operagao de reciclo. LUYBEN (2005) ressalta a dificuldade para simulacdo de
processo envolvendo correntes de reciclo. O autor utiliza o simulador comercial de
processos AspenPlus para as simulagdes em estado estacionario e
AspenDynamics (Aspen Technology) para as simulagcdes em modo dinamico. O
exemplo utilizado é a producéo de éter dimetilico (DME) e conta com uma corrente
de reciclo de massa e um ponto de integracao energética.
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A nomenclatura foi dada de acordo com o trabalho de PEDROSA NETO (1994) e
corresponde a unidade U220 de craqueamento catalitico da refinaria de Paulinia
(REPLAN). O fluxograma mostra cinco torres de destilagdo, compressor em dois

estagios, vasos e periféricos.

T2201 — Fracionadora principal

T2202 — Estabilizadora de éleo leve de reciclo (light cycle oil — LCO)
T2203 — Absorvedora primaria

T2204 — Deetanizadora ou retificadora

T2205 — Absorvedora secundaria

T2206 — Torre Debutanizadora

C2201 — Compressor — Primeiro estagio

C2202 — Compressor — Segundo estagio

V2205 — Vaso de alta pressao

2.2.1 — Caracterizacao da carga

A carga da unidade de fracionamento e recuperacédo de produtos € composta de
gases superaquecidos provenientes do reator, 0 que torna inviavel a amostragem
desta corrente. Por isso, a vazdo e composi¢cao da carga sado determinadas a
partir da caracterizagdo dos produtos. O balanco de massa da unidade para
determinar a carga é feito a partir da vazdo e composi¢cao de cada produto. Para
isso, as amostras dos produtos devem ser tiradas durante um periodo operacional
estavel da unidade. E recomendavel pelo menos duas amostras para andlise de

composi¢ao (ou curva de destilacéo).

A caracterizagdo das correntes gasosas € feita por cromatografia, enquanto os
liqguidos séo caracterizados a partir de pseudo-componentes obtidos através de
curvas de destilacdo. A Tabela 2.1 mostra a composicdo das correntes de
produtos gasosos e da corrente de gases externos e a Tabela 2.2 mostra os
valores dos ensaios de laboratério realizados para os produtos liquidos e para a
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corrente de gasdleo. As curvas de destilagdo sdo obtidas a partir de medidas de
temperatura por fracdo vaporizada da amostra. Os dados foram retirados de
PEDROSA NETO (1994).

Tabela 2.1 — Composicao dos produtos gasosos (% em volume)

Componente GA GC GLP Gases
Externos

Ho 0,00 19,28 0,00 0,62

02 1,02 0,07 0,00 0,30

Ny 0,34 7,03 0,00 3,63

CO 0,08 1,09 0,00 0,20

CO> 15,70 0,17 0,01 1,19
H.S 79,52 0,03 0,01 0,47
H>0 0,05 0,05 0,05 0,10
Metano 0,00 35,38 0,00 7,04
Eteno 0,19 15,18 0,25 0,29
Etano 0,20 15,18 4,43 18,65
Propeno 1,71 1,48 33,59 0,32
Propano 0,22 0,49 14,49 45,88
i-Butano 0,12 0,17 14,98 10,19
n-Butano 0,07 0,01 4,63 9,90
i-Buteno 0,52 0,95 27,38 0,25
1,3-Butadieno 0,01 0,01 0,11 0,00
i-Pentano 0,23 0,16 0,08 0,67
n-Pentano 0,00 0,08 0,00 0,30
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Total 100,00 100,00 100,00 100,00

* GA = gds dcido , GC = gas combustivel e GLP = gas liquefeito de petréleo

Tabela 2.2 — Ensaios para curvas de destilacao dos produtos liquidos e gaséleo

(valores de temperatura em °C)

% vaporizada |  GLN LCO ocCL GASOLEO

(vol)

0 32 189 238 302
5 43 229 308 365
10 49 243 325 394
20 58 251 346 427
30 69 257 362 449
40 82 260 377 471
50 98 263 396 492
60 116 267 419 510
70 140 270 443 530
80 161 275 470 547
90 185 282 506 572
95 202 287 534 588
100 220 295 587 611

*GLN = gasolina , LCO = dleo leve de reciclo e OCL = dleo clarificado

O balango de massa é feito de acordo com a Figura 2.5. Os produtos que saem da
unidade sdo provenientes da carga que alimenta a fracionadora (gaséleo mais o
vapor injetado no reator) mais a corrente de gases externos, proveniente da
unidade de destilacao e alimentada no vaso de topo (V-2203). Conhecendo-se 0s
produtos, a quantidade de vapor proveniente do reator, e a corrente de gases
externos, a carga da fracionadora é facilmente calculada pelo balango de massa.
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Na Figura, os produtos sao as correntes conhecidas, por isso sao as correntes de
entrada, as correntes de saida sdo duas: uma de gases externos, de composi¢ao
conhecida e a alimentacdo da fracionadora (Alim Frac) a qual se deseja
determinar.

s

el

—
GLF

- ) @ X
Gasalra
Gases
Externos

—
LT
—
oL

Alirmn Frac

Figura 2.5 — Balangco de massa para determinar a composicdo da carga da
fracionadora.

2.2.2 — Descricao dos equipamentos e simulacao

2.2.1 - Fracionadora Principal

Dados para simulacao da fracionadora

Temperatura da alimentagdo: 520 °C

Temperatura no topo: 130 °C

Temperatura no fundo: 345°C

Pressao no topo: 1 kgf/cm?

Pressao no fundo: 1,5 kgf/cm?

Numero de estagios da coluna: 20 pratos mais 5 chicanas

Numero de estagios no simulador: 22 estagios com eficiéncia de 0,75

Retificadora lateral: 4 estagios
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Numero de estagios no simulador: 2 (representando eficiéncia de 50%)

Para a fracionadora principal, utilizou-se o numero de estagios reais (20 estagios
mais 2 para representar as chicanas) e especificou-se a eficiéncia no simulador
em 0,75. Devido a presencga dos refluxos circulantes e retificadora, existem varias
entradas e saidas, o que dificulta alterar o numero de estagios, como foi feito na
retificadora lateral (de 4 estagios reais para 2 estagios no simulador). Nos casos
onde a eficiéncia é especificada, a simulagcdo pode apresentar maior dificuldade
para convergir, por isso é aconselhavel, sempre que possivel, trabalhar com
eficiéncia igual a 100% e diminuir a quantidade de estagios no simulador. Todas
as demais colunas do processo serao simuladas com eficiéncia de 100%.

Descrigdo da operagao da coluna

A fracionadora principal opera apenas com condensador, ndo existe refervedor. A
energia € fornecida pela alimentacdo de vapor d’agua e gases provenientes do
reator na base da coluna. E uma coluna complexa devido & existéncia de refluxos
circulantes (que tém como objetivo diminuir a temperatura no interior da coluna) e
uma retificadora lateral para retirada de 6leo leve. Os vapores provenientes do
reator entram na coluna a 520°C e logo séo resfriados pelo refluxo circulante de
fundo (ou refluxo circulante de borra) para aproximadamente 345°C (temperatura
de fundo da coluna). A Figura 2.6 mostra o esquema para a fracionadora. Os
refluxos circulantes da coluna tém o objetivo de manter o perfil de temperatura
apropriado para os cortes dos produtos. Em termos de projeto, esses trocadores
reduzem o tamanho e numero de pratos da torre. A retificadora de LCO (T2202)
também nao possui refervedor e opera com injecao de vapor. A injecdo de agua
no vaso de topo tem como objetivo remover enxofre dos gases e com isso
minimizar corrosdo nos equipamentos. A agua 4cida retirada pela bota do vaso

segue para tratamento.
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O perfil de temperatura na fracionadora principal € mostrado na Figura 2.7 (Os

dois ultimos pontos correspondem aos estagios da retificadora lateral T-2202).
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Figura 2.7 — Perfil de temperatura na fracionadora principal.
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Secao de recuperacao de gases

O liquido do vaso de topo da fracionadora principal é enviado a absorvedora
primaria enquanto os gases sdo comprimidos em duplo estagio (com resfriamento
entre os estagios). Estes gases mais o liquido do vaso de baixa presséao, situado
entre os estagios do compressor (V2204) seguem para o vaso de alta pressao
(V2205). Os gases de saida do vaso seguem para o fundo da absorvedora
primaria para recuperacdo de hidrocarbonetos leves, sendo que o liquido
alimentado no topo para a absorgcdo € proveniente do vaso do topo da
fracionadora principal mais um reciclo de nafta estabilizada proveniente da
debutanizadora. O produto de fundo da absorvedora retorna para o vaso de alta
pressao (V2205) e o produto de topo segue para a absorvedora secundaria, onde
o liquido de absorgcédo é uma retirada lateral da fracionadora principal (Corrente 1).
O produto de fundo retorna para o estagio 11 da fracionadora principal e o produto
de topo é gas combustivel ndo tratado que segue para unidade de tratamento para
remocdo de H»S. O objetivo das absorvedoras é a recuperacdo de
hidrocarbonetos mais pesados que o etano (C3*). O liquido do vaso de alta
pressao segue para a deetanizadora (que recupera componentes mais leves que
0 propano) onde o produto de fundo € a nafta que alimenta a debutanizadora.

Dados para simulacao da absorvedora primaria
Numero de estagios reais: 30
Pressao de operacdo: 16 kg/cm?. Nas refinarias varia de 14 a 20 kgf/cm?.

Numero de estagios no simulador: 10
Dados para simulag@o da absorvedora secundaria

Numero de estagios reais: 24

Numero de estagios no simulador: 8
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Dados para simulacéo da retificadora (deetanizadora)
Numero de estagios reais: 20

Numero de estagios no simulador: 9

Coluna Debutanizadora

A coluna debutanizadora € uma coluna com condensador e refervedor onde o
produto de topo € o GLP e o produto de fundo a gasolina. O GLP e a gasolina sao
0os produtos de maior valor comercial da unidade, por isso, a coluna
debutanizadora precisa de uma boa estratégia de controle para manter as

especificacdes de mercado e maximo rendimento.

O produto de fundo da deetanizadora alimenta a coluna debutanizadora. A
gasolina produzida é resfriada sendo que parte segue para armazenamento e
outra parte, como ja foi dito, serve como liquido de absor¢cdo na absorvedora
primaria. O objetivo de se usar gasolina como liquido de absor¢ao € evitar perdas
de GLP para o gas combustivel.

As especificagbes para comercializagdo do GLP e gasolina sao respectivamente o
intemperismo e a Pressao de Vapor Reid (PVR).

O intemperismo € a propriedade que define se o GLP esta nas condi¢des préprias
para comercializagdo. O valor do intemperismo para uma corrente de GLP é a
medida da temperatura na qual 95% em volume do GLP tenha se evaporado a
pressdo atmosférica. Por exemplo, em um ambiente a 2°C com intemperismo de
igual valor, 5% do gas nao sera evaporado. O valor do intemperismo é
diretamente proporcional a quantidade de componentes mais pesados que o
butano (C5%). Na pratica, o intemperismo é medido fazendo-se uma destilagéao
atmosférica gradual até que 95% em volume da amostra tenha sido vaporizada.
Neste ponto mede-se a temperatura correspondente, que corresponde ao valor do
intemperismo. No simulador, esse valor € calculado a partir de uma sequéncia de

balancos materiais e calculos flash. Com a corrente de GLP da simulac¢ao principal
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é feito um balango de massa onde utiliza-se os dados de composi¢cdo e vazao.
Vaporiza-se gradualmente 5% do liquido de cada tambor flash e calcula-se a
temperatura até que a fracdo vaporizada seja de 95%. Esse procedimento
reproduz com boa precisdo os dados de laboratério.

Da mesma forma que o intemperismo caracteriza a qualidade do GLP produzido, a
PVR é a propriedade usada para caracterizar a gasolina. A PVR esta relacionada
com a quantidade de componentes mais leves que o pentano (C4°). Essas fracoes
evaporam nos tanques de gasolina e representam perda para o consumidor. A
PVR é a medida da pressdo manométrica resultante do equilibrio de 4 de nafta
com % em volume do ar a 0°C, originalmente a pressédo atmosférica. O simulador
calcula automaticamente a PVR de uma corrente. O valor da PVR para que a
gasolina esteja nos padroes para comercializagdo € de no maximo 60 kPa.

Dados para a simulacao da debutanizadora:

Numero de estagios reais: 31

Numero de estagios no simulador: 22 (inclusive condensador e refervedor)
Pressao de operacdo: 11 Kgf/cm?

Temperatura no fundo da coluna: 187°C

O perfil de temperatura na debutanizadora € mostrado na Figura 2.8.
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Figura 2.8 — Perfil de temperatura na debutanizadora

2.2.3 — Validacao do modelo
A validacdo do modelo foi feita de acordo com os dados industriais publicados por
PEDROSA NETO (1994). A Tabela 2.3 mostra os valores calculados e medidos
para as vazdes dos produtos, validando entdo o modelo a ser usado para

otimizagao e controle da unidade.

Tabela 2.3 — Valores calculados e medidos para os produtos da UFCC.

Produto Valor medido (ton/dia) Valor calculado
(ton/dia)
Gas combustivel 360,0 360,4
GLP 1167,0 11914
Gasolina 3534,0 3436,2
LCO 667,0 677,0
OCL 1107,0 1067,5
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2.3 — Andlise de sensibilidade de variaveis

2.3.1 — Fracionadora Principal

Algumas fracdes leves de petrdleo (como o gas combustivel e o GLP) podem ter
suas composigdes determinadas por cromatografia. J& fragdes mais pesadas
como a gasolina e o LCO sdo compostas de uma ampla variedade de
hidrocarbonetos, 0 que torna invidvel o uso da composicdo para o controle da
qualidade destes produtos. Dessa forma, torna-se necesséario usar propriedades
que permitam identificar se 0 grau de separacao esta adequado. O corte entre
duas frag6es adjacentes de petroleo € avaliado pelo grau de separacao, GAP, que

pode ser expresso da seguinte forma:

GAP = T5% Pesado — T95%Ieve

Ts9, pesado: 1 €Mperatura que corresponde a 5% vaporizado em volume do produto

mais pesado na curva de destilagdo ASTM.

Tosuieve: T€Mperatura que corresponde a 95% vaporizado em volume do produto

mais leve na curva de destilagdo ASTM

A Figura 2.9 mostra as curvas de destilacdo ASTM D86 para as correntes de LCO
e OCL para condigOes operacionais que resultam em um GAP de 49°C.
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Figura 2.9 — Curva de destilagdo ASTM D86 (GAP = 49°C).

Quanto maior o GAP, melhor o grau de fracionamento. Como ndo existe um
parametro de composicao para as fracoes pesadas de petréleo, o GAP sera o
parametro de referéncia para determinar as condicbes operacionais da
fracionadora principal.

As Figuras 2.10 e 2.11 mostram as curvas de ponto de ebuligdo verdadeiro para
as correntes de LCO e OCL em duas condi¢gbes operacionais diferentes. Para
primeira, o GAP é de 49°C e para a segunda é de 30°C. Pode-se verificar que no
primeiro caso, a distancia entre as curvas é maior, caracterizando uma separagao

mais eficiente.
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Figura 2.10 — Curva de ponto de ebulicdo verdadeiro para as correntes de LCO e
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Figura 2.11 — Curva de ponto de ebulicdo verdadeiro para as correntes de LCO e
OCL (GAP = 30°C).

As varidveis que foram consideradas para avaliacdo do comportamento do

processo foram: Vazao de vapor na T-2201, Carga térmica do refluxo circulante de

24



fundo, Carga térmica do refluxo circulante intermediario, RCI (ou HCO: éleo
pesado de reciclo — heavy cycle oil), Carga térmica do refluxo circulante de topo
RCT.

A primeira variavel a ser avaliada € a injegdo de vapor na fracionadora principal.

Os resultados sdo apresentados na Tabela 2.4.

Tabela 2.4 — Efeito da vaz&o de vapor no GAP.

Vazao vapor | Ttopo | T Fundo | T prato 15| Vapor topo OCL GAP
(ton/d) (°C) (°C) (°C) (tond) | (tonid) | (°C)
25 134,5 345,6 263,9 7148 963.,5 48,51

30 133,9 341,2 260,5 7226 983.,5 48,35

35 133,4 336,9 257,2 7305 1003 48,91

40 132,9 332,8 2541 7384 1021 48,41

45 132,4 328.,6 2514 7463 1038 49,88

50 131,9 324,6 2489 7543 1055 45,80

55 131,4 320,8 246,7 7622 1072 44,07

60 130,9 316,9 2445 7702 1090 42,54

Além do GAP, anotou-se também as temperaturas de topo, de fundo e do estagio
15 (onde retorna o RCI), uma vez que estas variaveis definem a qualidade dos
produtos e devem ser controladas ou monitoradas. Foram analisadas também as
vazdes de bleo decantado e do vapor que sai no topo da coluna e segue para o
condensador, sendo que a vazao de LCO foi uma variavel especificada nas
simulagdes. O valor em negrito corresponde a melhor condicdo operacional em
relacdo ao grau de fracionamento. Nessas simulagdes ainda nao foram

consideradas as especificacbes de ponto final de ebulicdo para as correntes de
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nafta, que define o ponto final da gasolina, e para o LCO. Estas variaveis serao

consideradas posteriormente.

As Tabelas 2.5, 2.6 e 2.7 mostram os resultados para variagbes na carga térmica
do refluxo circulante de fundo, intermediério e de topo, respectivamente.

Tabela 2.5 — Efeito da carga térmica do refluxo circulante de fundo

QBorra | Ttopo | TFundo | T prato Vapor OCL GAP
10tk | oy | ey | 15CC | topo oy | o)
(ton/d)
1,2 151,2 370,2 2991 7955 676,8 31,04
1,3 142,7 355,5 282,9 7634 835,7 38,03
1,4 134,2 338,8 259,6 7333 988,2 48,46
1,5 125,9 319,3 240,9 7059 1131 37,37
1,6 116,9 303,4 229,9 6779 1279 29,41
1,7 106,7 291,6 220,9 6487 1437 24,09
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Tabela 2.6 — Efeito da carga térmica do refluxo circulante intermediario

QHCO Ttopo | T Fundo |T prato 15| Vaportopo| OCL GAP
(108kJ/h) | (°C) (°C) (°C) (ton/d) | (tonid) | (°C)
3,0 1454 | 3596 | 2893 | 7735 | 7847 | 32,87
3,4 1420 | 3541 | 2819 | 7607 | 8486 | 39,74
3,8 1385 | 3479 | 2727 | 7483 | 9114 | 46,01
4,2 1351 | 3409 | 2624 | 7365 | 972,0 | 48,64
4,6 131,8 | 3332 | 2527 | 7252 | 1030 | 47,90
5,0 1285 | 3253 | 2450 | 7143 | 1086 | 42,39
5,4 1252 | 3178 | 2390 | 7034 | 1144 | 36,61
4,3 1343 | 3391 | 2599 | 7336 | 9864 | 48,46
4,1 136,0 | 342,8 | 2650 | 7394 | 957,0 | 49,21
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Tabela 2.7 — Efeito da carga térmica do refluxo circulante de topo

QRCT | Ttopo | TFundo| T prato Vapor OCL GAP
(10° (°C) (°C) 15 topo | ton/d) | (°C)
kJ/h) (°C) (ton/d)
50 | 1685 | 3776 | 2925 | 8381 | 5991 | 32,41
60 | 1611 | 3782 | 2929 | 8183 | 5936 | 32,81
70 | 1525 | 3652 | 2855 | 7894 | 721,7 | 29,89
80 | 1432 | 3531 | 2762 | 7603 | 8589 | 41,32
9,0 | 1339 | 3388 | 260,1 7331 | 9884 | 4845
10,0 | 1245 | 3221 | 2468 | 7080 1110 | 41,68
9,1 1330 | 3372 | 2584 | 7305 | 1001 | 48,88
92 | 1321 | 3356 | 2568 | 7279 1013 | 48,25

Andlise dos resultados

O aumento da vazao de vapor melhora a separacéo até determinado valor (o qual
depende da vazao e composicao da carga). No caso do estudo apresentado foi de
45 ton/d. Depois, a eficiéncia da separacao cai devido ao aumento de pesados na
corrente de LCO. Para as cargas térmicas dos refluxos circulantes observa-se o
mesmo tipo de comportamento: partindo de uma carga térmica baixa, o GAP
aumenta com o aumento da carga do trocador, e depois cai novamente. Isso

devido as variacbes de temperatura.

2.3.2 — Coluna Debutanizadora

A coluna debutanizadora freqliientemente recebe especial atengdo, como o uso de
inferéncias e controle preditivo, uma vez que separa os dois produtos de maior

valor comercial: gasolina e GLP. Estes produtos devem ser mantidos dentro das
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especificagdes para comercializagao e de acordo com as exigéncias de mercado a
produtividade de um deles deve ser priorizada. Neste caso o objetivo é determinar
se 0 processo € ou nao linear e a regido de menor consumo de energia. Foram
feitas variagbes na razdo de refluxo e carga térmica do refervedor e analisados o
intemperismo e a pressado de vapor Reid (PVR), que sdo as propriedades que
caracterizam o GLP e a gasolina, respectivamente. As Tabelas 2.8 a 2.12
mostram o comportamento da coluna com variagao da vazao de refluxo mantendo
a carga térmica do refervedor (QR) constante. Os resultados sdo mostrados

proximo a regido de interesse:
v" Intemperismo < 2°C

v PVR <60 kPa

Tabela 2.8 — Regido de operagédo da debutanizadora (QR = 5,00 * 107 kJ/h)

Refluxo (m%d) | Intemperismo PVR (kPa) Tiopo (°C) Trundo (°C)
(°C)
4000 2,800 53,72 63,0 186,0
4050 2,163 54,26 62,0 185,9
4100 1,469 54,83 61,9 185,5
4150 0,709 55,49 61,3 185,0
4200 -0,201 56,33 60,5 184,4
4250 -1,060 57,20 59,7 183,7
4300 -1,867 58,10 59,0 183,1
4350 -2,618 59,02 58,2 182,4
4400 -3,316 59,99 57,5 181,8
4450 -3,959 60,98 56,8 181,1
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Tabela 2.9 — Regido de operacéo da debutanizadora (QR = 5,10 * 107 KJ/h)

Refluxo (m/d) | Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
4100 2,180 52,96 62,78 186,7
4150 1,510 53,51 62,23 186,3
4200 0,859 54,07 61,68 185,9
4250 0,157 54,72 61,08 185,4
4300 -0,706 55,57 60,31 184,8
4350 -1,519 56,46 59,55 184,1
4400 -2,279 57,37 58,81 183,5
4450 -2,985 58,31 58,09 182,8
4500 -3,640 59,29 57,37 182,2
4550 -4,244 60,30 56,68 181,5
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Tabela 2.10— Regido de operacdo da debutanizadora (QR = 5,20 * 10’ KJ/h)

Refluxo (m*/d) | Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
4150 2,276 51,64 63,11 187,6
4200 1,592 52,22 62,55 187,2
4250 0,9442 52,78 62,01 186,7
4300 0,3221 53,35 61,47 186,3
4350 -0,3178 53,98 60,91 185,8
4400 -1,143 54,85 60,16 185,2
4450 -1,913 55,74 59,43 184,6
4500 -2,633 56,67 58,71 183.,9
4550 -3,300 57,63 58,01 183,2
4600 -3,918 58,61 57,32 182,6
4650 -4,488 59,63 56,65 181,9
4700 -5,011 60,68 55,99 181,2
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Tabela 2.11 — Regido de operacao da debutanizadora (QR = 5,30 * 10” KJ/h)

Refluxo (m%/d) | Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
4200 2,399 50,39 63,45 188,4
4250 1,716 50,97 62,89 188,0
4300 1,069 51,53 62,35 187,6
4350 0,4485 52,10 61,82 187,1
4400 -0,1468 52,67 61,30 186,7
4450 -0,7267 53,27 60,78 186,2
4500 -1,512 54,15 60,05 185,6
4550 -2,248 55,05 59,34 185,0
4600 -2,932 55,99 58,64 184,3
4650 -3,567 56,96 57,96 183,6
4700 -4,154 57,95 57,29 183,0
4750 -4,695 58,98 56,64 182,3
4800 -5,191 60,04 56,00 181,6
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Tabela 2.12 — Regido de operacdo da debutanizadora (QR = 5,40 * 10° KJ/h)

Refluxo (m%/d) | Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
4250 2,576 49,18 63,81 189,2
4300 1,892 49,75 63,25 188,8
4350 1,244 50,31 62,72 188,4
4400 0,620 50,88 62,19 187,9
4450 0,022 51,45 61,67 187,5
4500 -0,550 52,03 61,17 187,1
4550 -1,095 52,62 60,67 186,6
4600 -1,820 53,47 59,99 186,0
4650 -2,526 54,39 59,29 185,3
4700 -3,183 55,33 58,61 184,7
4750 -3,791 56,31 57,94 184,0
4800 -4,352 57,31 57,29 183,3
4850 -4,869 58,35 56,65 182,6
4900 -5,343 59,41 56,02 181,9
4950 -5,777 60,51 55,41 181,2

Observa-se que, aumentando a carga térmica, existe uma regido maior de
operacao da coluna que obedece as especificacées. A vantagem € a estabilidade
operacional, pois quando ocorrem perturbacdes, como variacdo da vazao ou
temperatura da carga, com uma faixa maior de operagdo € mais facil realizar
corregcdes nas variaveis manipuladas sem sair da faixa de especificacdo dos
produtos. A desvantagem é o maior custo operacional, uma vez que envolve maior
consumo de vapor no refervedor da coluna. Com isso, ja € possivel avaliar que

levar o processo para a regido de operagao proxima ao ponto 6timo implica em
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operar préximo aos limites de equipamentos ou de restricbes de producdo. Nas
Tabelas 2.13 a 2.18 foram feitas simulagbes variando a carga térmica do

refervedor e mantendo a vazao de refluxo constante.

Tabela 2.13 — Regido de operacao da coluna debutanizadora (Refluxo = 4000

m®/d)
QR (107 kJ/h) Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
4,70 -0,241 60,43 59,59 181,8
7,75 0,4326 59,11 60,35 182,7
4,80 1,069 57,87 61,04 183,5
4,85 1,717 56,65 61,73 184,3
4,90 2,163 55,61 62,24 185,0

Tabela 2.14 — Regido de operacéo da coluna debutanizadora (Refluxo = 4100

m®/d)
QR (107 kJ/h) Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
4,75 -1,447 60,91 58,62 181,4
4,80 -0,814 59,57 59,38 182,3
4,85 -0,211 58,31 60,07 183,1
4,90 0,4136 57,06 60,76 183,9
4,95 1,046 55,84 61,45 184,8
5,00 1,483 54,81 61,95 185,5
5,05 1,836 53,87 62,38 186,1
5,10 2,201 52,93 62,80 186,8
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Tabela 2.15 — Regiao de operagéo da coluna debutanizadora

(Refluxo = 4200 m®/d)

QR (107 kJ/h) Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
4,80 -2,525 61,46 57,71 180,9
4,85 -1,924 60,08 58,47 181.,8
4,90 -1,381 58,81 59,14 182,7
4,95 -0,771 57,53 59,85 183,5
5,00 -0,166 56,28 60,53 184,4
5,05 0,457 55,06 61,21 185,2
5,10 0,879 54,05 61,70 185,9
5,15 1,233 53,12 62,13 186,5
5,20 1,606 52,20 62,56 187,2
5,25 1,992 51,29 63,00 187.,8
5,30 2,399 50,39 63,45 188,4
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Tabela 2.16 — Regido de operagao da coluna debutanizadora (Refluxo = 4300

m®/d)
QR (107 kJ/h) Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
4,90 -2,959 60,72 57,56 181,4
4,95 -2,381 59,33 58,30 182,3
5,00 -1,831 58,04 58,99 183,1
5,05 -1,266 56,78 59,66 184,0
5,10 -0,671 55,52 60,34 184,8
5,15 -0,057 54,30 61,02 185,6
5,20 0,338 53,33 61,49 186,3
5,25 0,702 52,42 61,92 186,9
5,30 1,084 51,51 62,36 187,6
5,35 1,486 50,62 62,81 188,2
5,40 1,905 49,74 63,26 188,8
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Tabela 2.17 — Regiao de operagéo da coluna debutanizadora

(Refluxo = 4500 m®/d)

QR (107 kJ/h) Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
5,05 -4,130 60,67 56,68 181,3
5,10 -3,610 59,23 57,41 182,2
5,15 -3,123 57,92 58,07 183,1
5,20 -2,604 56,62 58,74 183,9
5,25 -2,058 55,35 59,41 184,8
5,30 -1,481 54,10 60,09 185,6
5,35 -0,898 52,91 60,74 186,4
5,40 -0,534 52,01 61,18 187,1
5,45 -0,156 51,13 61,62 187,7
5,50 0,255 50,25 62,09 188,3
5,55 0,683 49,40 62,55 188,9
5,60 1,137 48,56 63,03 189,5
5,65 1,617 47,74 63,51 190,1
5,70 2,123 46,93 64,01 190,7
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Tabela 2.18 — Regiao de operagéo da coluna debutanizadora

(Refluxo = 4700 m®d)

QR (107 kJ/h) Intemperismo PVR (KPa) Tiopo (°C) Ttundo (°C)
(°C)
5,20 -5,009 60,66 55,99 181,2
5,25 -4,570 59,25 56,67 182,1
5,30 -4,128 57,90 57,33 183,0
5,35 -3,656 56,58 57,98 183,8
5,40 -3,137 55,26 58,66 184,7
5,45 -2,618 54,02 59,31 185,6
5,50 -2,040 52,78 59,99 186,4
5,55 -1,537 51,71 60,57 187,2
5,60 -1,161 50,85 61,01 187,8
5,65 -0,754 49,99 61,48 188,4
5,70 -0,322 49,16 61,95 188,9
5,75 0,141 48,34 62,44 189,5
5,80 0,626 47,54 62,94 190,1
5,85 1,143 46,76 63,44 190,7
5,90 1,686 46,00 63,97 191,3
5,95 2,251 45,27 64,50 191,8
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Nas Figuras 2.12 a 2.15 foram feitas avaliacbes do comportamento do processo
com as variaveis: intemperismo x vazao de refluxo, intemperismo x carga térmica
do refervedor, PVR x vazao de refluxo, PVR x carga térmica do refervedor.
Observou-se que, para todos os casos, 0 comportamento das variaveis

controladas em funcdo das variaveis manipuladas na regido de interesse




aproxima-se de modelos lineares. A avaliagcdo da linearidade da regiao de
operagcao é um ponto importante na etapa de escolha do algoritmo para o controle
preditivo.

- ——Q=5,0x10" KJ/h
3,00 ——Q=5,1x10" KJ/h
7 7
2,00 - Q-= 5,2x107 KJ/h

| ——Q=5,3x10" KJ/h

1,00 ———Q=5,4x10" KJ/h

0,00

-1,00 -
-2,00 -
-3,00

Intemperismo (°C)

-4,00 -
-5,00 -

-6,00

I N 1 N T N I N 1 N T N 1 N T N I i I N T '
4000 4100 4200 4300 4400 4500 4600 4700 4800 4900 5000

Vazao de refluxo (m®/d)

Figura 2.12 — Variagao do intemperismo do GLP com a vaz&o de refluxo para a

carga térmica do refervedor constante.

39



62,0 - ——Q=5,0x10" KJ/h
61,0 - Q=5,1x10" KJ/h
60,0 - / Q=5,2x10" KJ/h
59,0 Q =5,3x10" KJ/h
58,0 - Q= 5,4x10" KJ/h
57,0
56,0 -
55,0
54,0
53,0 -
52,0
51,0
50,0 -
49,0-
48,0

PVR (kPa)

T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T 1
4000 4100 4200 4300 4400 4500 4600 4700 4800 4900 5000

Vazao de refluxo (m*/d)

Figura 2.13 — Variagdo da PVR da gasolina com a vazao de refluxo para a carga

térmica do refervedor constante

3.00 - —— Refluxo = 4000 m%d
2550 ] —— Refluxo = 4100 m%d

2,00 Refluxo = 4200 m%/d
1,50 / / Refluxo = 4300 m*/d
1007 / / Refluxo = 4500 m%/d

0,50 ,
0,00 -] Refluxo = 4700 m°/d

0,50 N / /
-1,00 4 ) /

1,50 ] /

2,00 4 /

2,50 -] /,,/ /
-3,00 -] / /

-3,50 4 ’
-4,00 /

-4,50 )
-5,00 /
-5,50

Intemperismo (°C)

4,60 4,80 5,00 5,20 5,40 5,60 5,80 6,00
Q refervedor (10°%kJ/h)

Figura 2.14 — Variagdo do intemperismo do GLP com a carga térmica do

refervedor a refluxo constante.
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Refluxo = 4000 m%/d
Refluxo = 4100 m%d
Refluxo = 4200 m%d
Refluxo = 4300 m%d
Refluxo = 4500 m%d
Refluxo = 4700 m¥/d
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59,0
58,0
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53,0
52,0 ]
51,0
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4,60 4,80 5,00 5,20 540 5,60 5,80 6,00

Q refervedor (10° kJ/h)

PVR (kPa)

Figura 2.15 — Variacao da PVR da gasolina com a carga térmica do refervedor a

refluxo constante.

Relacao entre intemperismo e fracao massica de C5 no GLP

A sequéncia de vasos de equilibrio liquido-vapor utilizada para realizar o célculo
do intemperismo do GLP no simulador HYSYS é mostrada na Figura 2.16.

- -
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Figura 2.16 — Simulagéo do intemperismo utilizando vasos de equilibrio liquido-

vapor
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A Figura 2.17 foi retirada de ALMEIDA NETO (1999) e mostra a relagdo entre o
intemperismo e a fracdo de C5+ no GLP. Observa-se que para valores baixos do
intemperismo, a relacéo entre as variaveis € linear.

Intemperismo do GLP vs O+ do GLP

in

=]

=]

wh

IntGLP (o)

C5+ (%)

Figura 2.17 — Relacao entre intemperismo e fracdo de C5+ no GLP (ALMEIDA
NETO, 1999)

Nos capitulos seguintes, a fracdo de C5+ sera utilizada no lugar do intemperismo
para reduzir o numero de calculos realizados pelo simulador. Como a regiao de
operacgéo desejada para o intemperismo é em torno de -2°C a 2°C, a relagéo entre
o intemperismo e a fracdo de C5+ é linear e ndo implica em perda de informacao
para o trabalho.

2.4 — Conclusoes

As maiores dificuldades para a simulagdo do processo foram os ajustes para as
correntes de reciclo. O processo apresenta quatro correntes de reciclo que
causam um forte impacto quando alguma modificacdo é feita no processo. Ou
seja, as perturbacées causam efeito ndo somente na seqiéncia em que 0s

equipamentos estdo dispostos, mas também no sentido inverso. Muitas vezes a
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simulacao deixa de convergir devido a problemas de estimativas iniciais. O modelo
ajustado da unidade em estado estacionario € uma etapa importante para a
analise de sensibilidade de variaveis do processo. Com essa avaliagdo, o préximo
passo é o estudo de uma metodologia sistematica para a otimizacao do processo.
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CAPITULO 3
3. OTIMIZACAO

3.1. Introducao

O termo otimizacdo corresponde as melhores condi¢cdes operacionais para um
determinado processo dentro das restricbes estabelecidas. O procedimento de
otimizacdo de um sistema consiste em determinar valores para as variaveis
independentes com a finalidade de maximizar ou minimizar uma fung¢éo-objetivo.
Alguns exemplos de funcao-objetivo tipicas em processos industriais s&o:
maximizar o lucro da unidade, maximizar o rendimento de produtos de maior valor
comercial em detrimento do rendimento de produtos secundarios, ou minimizar o

custo operacional.

A principal fungéo-objetivo utilizada em trabalhos de otimizagdo em tempo real
aplicado a problemas industriais é o lucro operacional da unidade. O lucro de uma
unidade de processo € definido como a diferenga entre o valor da venda dos
produtos e o custo de produgdo. O valor de venda é obtido a partir da vazédo de
producéo e valor comercial de cada um dos produtos. O custo operacional leva em
conta fatores como: preco de matéria-prima, preco de energia elétrica e preco de
utilidades. Dessa forma, o lucro € definido de acordo com a Equacéo 3.1.

L1010 = 3" (Vo (1 Pali) ~ (Vg <Pra) =D (Coa (DX Prs(1) 31)

J

Onde:

Vprod (1) = Vazéo do produto (i)

Porod (i) = Prego de venda do produto (i)
Vearga = Vazo da carga da unidade

Pcarga = Preco de venda da matéria-prima
Cutil (j) = Consumo da utilidade (j)
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Pui (j) = Preco da utilidade (j)

N = numero de produtos da unidade

M = numero de utilidades consumidas (por exemplo: vapor de baixa presséao,
vapor de alta pressao, agua de resfriamento)

Além das varidveis usadas no calculo da fungado-objetivo, outras variaveis de
processo utilizadas em problemas de otimizacdo podem ser classificadas em
variaveis de decisdo e restricoes. As variaveis de decisdo (ou variaveis de
otimizacdo) do processo sdo as varidveis que podem ser modificadas. Essas
variaveis definem a regido de otimizagado. As restricdes do processo podem ser
classificadas em: limitagdes de equipamentos ou limitagbes de processo. Sao
exemplos de restricbes de equipamentos: capacidade das bombas; abertura de
valvulas, pressdo maxima de descarga de compressores. Para as limitacbes de
processos, alguns exemplos sdo: as especificagdes para comercializacdo dos
produtos, temperatura maxima em reatores ou colunas de destilagdo, a fim de se

evitar reacdes indesejaveis (por exemplo coqueamento).

Em muitos casos, a tarefa de encontrar a melhor solugcdo pela manipulacdo das
variaveis de decisdo € executada por tentativa e erro (através de estudo de
casos). No entanto, a otimizagédo visa uma abordagem sistematica para encontrar

a melhor solucéo.

Neste trabalho serdo avaliadas duas estratégias para a otimizacdo de processos:
através de algoritmos de programacgdo nao-linear, como o SQP, e através de
equacdes obtidas por planejamento de experimentos, como o planejamento
fatorial.

3.2. O Problema da programacao nao-linear

Os Algoritmos de programacado nao-linear sdo aplicados a otimizagdo de
problemas incluindo restricbes. O problema a ser otimizado é geralmente

apresentado como a minimizagdo da funcao-objetivo f(x). O equacionamento
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matematico de um problema de otimizacao segue a forma apresentada no sistema

de Equacdes (3.2).

Sujeito a: h(x) =0 (3.2)

onde:

A funcéo f(x) € a funcao objetivo que se deseja otimizar:
h(x) e g(x) s&o as restricbes do problema

f(x), h(x) e g(x) sdo fungdes ndo-lineares

f(X):R" >R,
h(x):R" ->R™ e
g(x):R" >R’

A regido viavel é definida pela Equagéo (3.3):

X = {x]x € X% h(x) = 0: g(x) < 0} (3.3)

X° & um espagco aberto contido em R"

As solugbes étimas globais para este problema sdo garantidas no caso em que a
funcdo-objetivo f(x) e as restricbes g(x) sejam convexas e as funcbes h(x) sejam
lineares. Dada a hip6tese de convexidade das fungdes, aliada ao fato de que na
maioria dos casos nao é possivel caracterizar a curvatura da funcdo e
principalmente da regido viavel, os algoritmos garantem apenas uma solu¢ao
6tima local. Uma solucéo 6tima local pode ser obtida pela solu¢gdo do problema
definido pela Equacéo (3.4), onde o objetivo é determinar x :
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xeBy(x' )nX = f(x) = f(x") (3.4)

sendo, >0 e Bs(x ) um espaco aberto em torno de x .

As condi¢des de Karush-Kuhn-Tucker, necessarias para caracterizar um minimo
local sdo: dependéncia linear dos gradientes, satisfacdo das restricoes e
condigbes de complementaridade. Estas condigbes s&o expressas nas equacoes
de (3.5) a (3.9).

e Dependéncia linear dos gradientes

V() + DA Vhi(x)+ D ;. Vg (x)=0 (3.5)
j=1 j=1

e Satisfagdo das restricoes

hj(x):O j=12....m (3.6)

gj(x)<0 j=12..,r (3.7)

e Condicoes de complementaridade

H]g]()(f)=0 ]:1,2,}’ (38)

w20 j=12..r (3.9)

Em (3.5), A; s&o multiplicadores de Lagrange (correspondentes as equagdes) e ;
sao multiplicadores de Kuhn-Tucker, correspondente as inequacdes. Note que em
(3.9) os multiplicadores sao restritos a valores nao-negativos. Também em (3.8) as
condicoes de complementaridade impdem um valor nulo de p; para as restricoes

inativas (i.e., gj(x) < 0) e em geral um valor ndo zero no caso de restrigoes.
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De uma forma geral, todos os métodos numéricos de resolugéo do problema (3.2)
ou (3.3) fazem uso de um esquema iterativo em que a partir de uma estimativa
inicial (x°, A°, u°) obtém-se uma seqléncia de valores {xx, A Lk Qque converge
para a solucdo étima (x, A, u). O que distingue um método do outro é a forma
com que esta sequéncia de valores é calculada. Os problemas reais sdo em geral
nao-convexos, ou seja, podem existir diversas solugbdes 6timas locais. Assim, 0s
algoritmos que se baseiam nas condi¢cdes de (KKT) resolvem o problema (3.3) ao
invés de (3.2).

Os problemas de otimizagdo com restricbes podem ser resolvidos através de uma
variedade de algoritmos. Uma das primeiras abordagens que surgiram na
literatura foi a de transformar problemas com restricbes em problemas sem
restricbes equivalentes. Sao entdo utilizados métodos tais como de Fungéo
Penalidade, de barreiras e da fungédo lagrangeana aumentada. Um outro grupo de
métodos que também é citado para a resolucdo da NLP é o algoritmo SLP
(Programacao Linear Sucessiva — Sucessive Linear Programming). A idéia basica
deste é linearizar-se a NLP em torno de um ponto e aplicar a programacéo linear
(LP) para a sua resolugdo. Na nova iteracao, efetua-se uma nova linearizagdo em

torno do ultimo ponto obtido e prossegue-se com o algoritmo.

Os algoritmos mais eficientes resolvem o problema (NLP) determinando
diretamente um ponto que satisfaz as condi¢cdes de (KKT). Como estas condi¢des
envolvem gradientes da funcdo objetivo e das restricdes, estes devem ser
introduzidos pelo usuario de forma analitica ou através do uso de perturbacdes
numéricas. A ultima opg¢ao envolve grande esforco computacional para problemas
com um grande numero de variaveis. Os principais métodos sao:

e Métodos de funcéo penalidade

e Programacéo linear sucessiva

e Métodos de gradiente reduzido

e Programacéao quadratica sucessiva (Sequential quadratic programming — SQP)
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Neste trabalho sera usado o método SQP, uma vez que tem sido o método mais
utilizado para problemas com elevado numero de equagdes e permite restrices
de igualdade e desigualdade. Além disso varias rotinas estdo disponiveis em
programacao FORTRAN e no simulador HYSYS.Plant.

3.2.1 Otimizacao do processo usando rotinas Sequential Quadratic
Programming - SQP

O método de programagdo quadratica sucessiva (Sequential quadratic
programming — SQP) é considerado por muitos pesquisadores como um dos mais
eficientes para a otimizacdo de problemas com restricbes nao-lineares. As
principais limitagdes deste método sdo: 1. necessita de uma boa estimativa do
ponto inicial para obter convergéncia e 2. O desempenho piora a medida que

cresce 0 numero de variaveis independentes.

O algoritmo minimiza uma aproximagao quadréatica da fungédo Lagrangeana sujeita
a aproximacodes lineares das restricbes. A segunda matriz derivada da funcao
Lagrangeana é estimada automaticamente. E um algoritmo de programagio néo
linear (PNL) que calcula a solugdo 6tima para o problema dentro de uma faixa

limitada pelo usuario e obedecendo as restricdes do processo.

O algoritmo SQP tem como idéia basica resolver a cada iteracdo o subproblema
de programacao quadratica definido pelo conjunto de equacgdes (3.10):

mian(xk).d+%dBk.d

0
Sujeito a: 0 (3.10)

IA

onde:
x*é o ponto atual
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B* é uma estimativa da matriz hessiana do lagrangeano
d é a direcao de busca predita.

A matriz BX é usualmente estimada com a férmula de atualizagdo BFGS e o (QP) é
resolvido com métodos padrdo para programacdo quadratica. Como o ponto no
caso geral ndo sera necessariamente viavel, o préximo ponto x“*' é determinado

pela Equacao (3.11):
X" =x* + a.d (3.11)

O comprimento do passo a é determinado de modo a reduzir uma fungao
penalidade que tem como objetivo balancear a melhoria na funcado objetivo e a

violagao das restrigdes.

Um aspecto tedrico importante sobre o algoritmo SQP € o fato de o (QP) com a
matriz hessiana exata B ser equivalente a aplicar o método de Newton as
condi¢cdes de Karush-Kuhn-Tucker. Deste modo, se espera altas velocidades de

convergéncia com este algoritmo.

O algoritmo SQP resolve a cada iteracdo o subproblema de programacao
quadratica (3.10), que é caracterizada de uma forma genérica pelo seguinte
problema representado pela Equacgéo (3.13):

min %dTHd+ch;
deX|
onde (3.13)

X, ={d1 Agd =bg; A;d <by; Ap e R™"; A, e RP¥"

As condicbes 6timas sao expressas por (KKT) para este problema sdo dadas pela

equagao matricial (3.14):
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|
HAr Apld] |z

A=|b, [ 1, ={ilAd=b} (3.14)
L

J J

onde, A; e b;indicam a ™ linha de A, e b, respectivamente, /; indica o conjunto

de inequacdes que estao ativas, denominado conjunto ativo.

Para a otimiza¢ao de processos industriais, o interesse em se resolver o problema
de QP €& obter uma direcdo de busca para o algoritmo SQP. Ou seja, essas
equagdes sao obtidas como uma linearizagdo do problema NLP (3.1) ou (3.2).
Uma primeira idéia que surge para se obter um modelo linearizado de (3.1) ou
(3.2) é adotar H, Ag, A, ¢, bg, b como o conjunto de equagdes definido em (3.15):

H =H(x,, A1)

Ag =Vh'(x,)

A =Vg'(x,) (3.15)
be =-h(x,)

b, = —-g(x)

Se X, representa o conjunto de pontos viaveis x” em relagdo a uma linearizagdo
das restricdes de (P1) ou (P2), i.e., h(xV) =0; g(xV)SO, entdo se caminharmos
de x” para um novo ponto, i.e., x, =x"ex, =x +d’, nada garante que a
linearizacao feita continue valida para xx.1, i.€, que Xk.1 seja viavel. Assim, quando
da realizacdo da linearizacdo do problema da NLP, ainda que em torno de um

ponto viavel, diversos problemas surgem, os quais poderiamos classificar em dois

grupos iniciais:

e existéncia de restricdes redundantes, i.e., ndo necessarias ao problema da QP.
A inclusdo de restricbes redundantes aumenta a dimensdo do problema
desnecessariamente. Além disso, dependendo de como o problema da QP é
resolvido pode ndo se encontrar a solugdo do problema. E necessério, pois,
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analisar as restricbes e se possivel desconsiderar aquelas que sejam

redundantes.

e possibilidade de se gerar um problema da QP que nado tenha solugéo viavel,
i.e., para os quais X, é vazio. Se o problema da QP é usado para gerar uma
direcdo de busca do problema da NLP, entdo a inexisténcia de uma solugéao
vidvel pode afetar o algoritmo SQP. Deve-se, pois, buscar um meio de se

contornar esta situagao.

As restricbes redundantes devem ser retiradas, restando apenas as restricoes

necessarias que descrevam a regiao viavel.

Os métodos SQP apresentam dificuldades na aplicacado para problemas em larga
escala uma vez que a matriz B de dimensdo (n)x(n), é densa devido as
atualiza¢des Quasi-Newtonianas. No entanto, sdo melhor aplicados a modelos tipo
“caixa preta” com relativamente poucas variaveis e onde os gradientes devam ser
obtidos via perturbagcdo numérica. Também pode ser aplicado a problemas em
larga escala que envolvam poucas varidveis de decisdo (poucos graus de
liberdade) pela utilizacdo de técnicas de decomposicao. Para problemas pequenos
e de médio porte o método SQP ¢é considerado o melhor dentre eles (GILL ET AL.,
1988; HEINZ E SPELLUCCI, 1994). Para problemas de grande porte ndo ha
consenso sobre o melhor método a ser empregado e esforcos vém sendo feitos
para melhorar o desempenho dos algoritmos SQP.

3.2.2 Aplicacao ao Processo

Seréao feitos testes com trés fungdes-objetivo: lucro operacional, vazdo de GLP e
vazao de gasolina. Cada uma destas respostas sera testada individualmente como
objetivo do otimizador. Geralmente, os trabalhos de otimizacdo em tempo real
utilizam como fungéo apenas o lucro operacional da unidade. Porém, as refinarias
de petrdleo seguem diretrizes de abastecimento. Por isso, muitas vezes a refinaria

opera com foco no abastecimento de mercado (por exemplo, de diesel, gasolina

52



ou GLP). Por esse motivo, neste trabalho pretende-se avaliar o desempenho do

otimizador para os trés casos propostos.

A primeira funcdo-objetivo a ser otimizada é definida considerando-se fatores
econdmicos (como o valor dos produtos e o custo de produgao) visando maximizar
o lucro na unidade. A Equagéao 3.1 define a fungao-objetivo que representa o lucro
da unidade.

A expresséao representa o lucro da unidade, definido como o valor de venda dos
produtos da unidade de FCC (gas combustivel, GLP, gasolina, LCO e dleo
decantado) multiplicado pela respectiva vazdo do produto menos os custos
calculados como a soma do valor da corrente de alimentagdo (aqui sera
considerado o gaséleo que alimenta o reator) e os custos de produgao como

utilidades (agua e vapor) e energia elétrica (gasta nos compressores e bombas).

1. Custo da matéria prima (Cmp)

A matéria-prima da unidade é basicamente o gasdleo alimentado no reator. Este
valor sera considerado nos calculos e pode ser obtido pela tabela de precos da
refinaria, ja que o gaséleo € um produto que pode ser comercializado.

2. Custo das utilidades (Cyil)
As utilidades utilizadas no processo sao:
2.1. Vapor de baixa pressio (3,5 kgf/cm? - 175°C)

Cubp=Pwop*Vazéo consumida (3.16)
2.2. Vapor de média pressao (13,5 kgf/cm? - 245°C)

Cump = Pymp* Vazéo consumida (3.17)
2.3. Vapor de alta pressao (88,5 kgf/cm? - 475°C)

Cuap = Pvap” Vazao consumida (3.18)

Cv = Cupp + Cymp + Cuap (3.19)

3. Custo da energia consumida nos refervedores das colunas deetanizadora e

debutanizadora
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_ Er(kcal/dia)
Hvm(kcal/t)

4. Custo da energia nos condensadores da fracionadora principal e

Cer *Pvm(US$/1) (3.20)

debutanizadora

_ Ec(kcal/dia)
Har(kcal/t)

Cuiii = Cy + Cer + Cec (3.22)
De acordo com as equagbes C.1 a C.8, a fungao objetivo é escrita da seguinte

Cec *Par(US$/1) (3.21)

forma:
Lucro = X producdo * valor do produto - (Cmp + Cuiil + Cee) (3.23)

As Tabelas 3.1 e 3.2 mostram, respectivamente, os valores dos custos das
utilidades e preco dos derivados de petréleo (inclusive o gaséleo que é a matéria-

prima da unidade de FCC).

Tabela 3.1 — Preco das utilidades

Item (unidade) Custo ()
Agua de refrigeracao (m3) 40
Vapor BP (1) 3
Vapor MP (1) 8
Vapor AP (1) 12
Energia elétrica (MWh) 45

Tabela 3.2 — Valor de venda dos produtos

Produto (unidade) | Preco de venda* ($/t)
Gas combustivel 150
GLP 350
Gasolina 320
LCO 80
ODEC 40
Oleo Combustivel 40
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*Valores hipotéticos

Os valores comerciais dos produtos alteram sofrem variagbes em fungdo de
localizagdo da refinaria e demanda do produto. Neste trabalho foram usados
valores hipotéticos para as simulacgdes.

Variaveis de otimizacio

A Tabela 3.3 mostra o limite superior e limite inferior para as variaveis que serao

utilizadas na otimizag&o do processo.

Tabela 3.3 — Limite superior e inferior para as variaveis de otimizagéao

Variavel (unidade) | Limite inferior | Limite superior
T (°C) 120 140
Vger (M°/d) 2000 5000
Vico (t/d) 400 1000
Vop (M¥/d) 300 1200
Tor (°C) 30 50
Tiip (°C) 340 365
Toe (°C) 115 130
Var (m>/d) 500 4000
Vros (M/d) 1000 5000
Toe (°C) 170 195

Onde:

Tio : Temperatura de topo da fracionadora principal (°C)

Vre 1 Vazao de refluxo circulante intermediario (m®/d)

Vico : Vazado de LCO (t/d)

Vop : Vazdo de 6leo pobre para a absorvedora secundaria (m®/d)

Tor : Temperatura do 6leo pobre na entrada da absorvedora secundaria (°C)
T : Temperatura de fundo da fracionadora principal (°C)

Toe : Temperatura de fundo da deetanizadora (°C)

Var : Vazéo de refluxo de gasolina para a absorvedora primaria (m®/d)
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Var : Vazio de refluxo na coluna debutanizadora (m®/d)

Tos : Temperatura de fundo da debutanizadora(°C)

Os valores minimos e maximos para as variaveis de decisao sao funcao de limites
dos equipamentos (no caso das vazdes, geralmente os limites maximos sao
limitados por capacidade de bombas ou valvulas) ou restricdes de processo (por
exemplo, a temperatura de fundo da fracionadora deve ser mantida abaixo de
370°C para evitar coqueamento nos internos da torre).

Em colunas de destilacao, as restricbes do processo podem ser restricoes de
mercado, como as especificagdes dos produtos ou ambientais, ou também podem
ser restricoes operacionais, as quais geralmente estdo relacionadas com

limitacbes dos equipamentos ou aspectos de seguranca.

Por exemplo, para a coluna debutanizadora, normalmente as restricbes de
mercado sédo a fragdo molar maxima de componentes mais pesados que o butano
(C5") no produto de topo da coluna e a PVR para a gasolina que é retirada como
produto de fundo. Por outro lado existem as limitagbes como vazdo maxima de
refluxo, determinada pela capacidade maxima da bomba (ou da valvula), vazao
minima de refluxo, para evitar cavitagdo da bomba ou também o limite de

inundacao da coluna.

Conforme detalhado por ALMEIDA NETO (1999) as restricbes aplicadas as
colunas de destilacao estédo relacionadas com o projeto fisico dos equipamentos.
Por exemplo, para a coluna debutanizadora, a vazao minima para a corrente de
refluxo é limitada pela vazdo minima da bomba. Abaixo do valor minimo projetado
para a operagao da bomba ocorre perda do desempenho, aquecendo-se o GLP. A

vazao maxima é determinada pela abertura da valvula.
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A Tabela 3.4 mostra as principais restricbes (de mercado e operacionais)
utilizadas para a otimizagdo da seg¢do de fracionamento e recuperagdao de
produtos na unidade de FCC.

Tabela 3.4 — Restricoes operacionais e de mercado para a secao de
fracionamento e recuperagao de produtos da unidade de FCC.

Variavel Restricoes
PFE nafta (°C) Menor que 220
PFE LCO (°C) Menor que 300

C3 no GC (% massa) |Menor que 5

C5+ no GLP (% massa) | Menor que 5
PVR gasolina (Kpa) Entre 50 e 60 Kpa

Vrer (M°/d) Menor que 16000
Vrcr (M°/d) Menor que 18000
Vros (m7/d) Entre 1000 & 5000

Vger :Vazéo de refluxo circulante de topo (m®/d)

Vier : Vazao de refluxo circulante de fundo (m®/d)
Resultados

O método SQP aceita restricbes de igualdade e desigualdade. O algoritmo
funciona através de derivadas e, por isso, é necessario obter uma estimativa
adequada dos gradientes de variacdo da fungdo. Foram testadas diferentes
rotinas, as quais apresentaram resultados bastante similares. Os principais
problemas encontrados foram: o método ndo obter convergéncia e obter ponto
otimo local. Para verificar se o resultado tratava-se de um 6timo local, foram

realizadas simulagdes a partir de diferentes pontos iniciais.

Na Tabela 3.5 sdo mostrados os valores iniciais e otimizados para as variaveis
independentes, para a fungédo-objetivo e restricdes do problema. Esta simulagéao
foi feita tendo como objetivo a maximizacao do lucro operacional da unidade. Para
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efeito de comparacédo, foi acrescentado na Tabela 3.5 a vazdo de gasolina e
vazao de GLP.

Em seguida, a Tabela 3.6 mostra o resultado da otimizacdo quando a vazao de
GLP ¢ utilizada como funcgéo-objetivo. Por dltimo, a Tabela 3.7 mostra os

resultados para a otimizagao utilizando a vazéao de gasolina como fungao-objetivo.

Para verificar o desempenho da rotina tanto para otimizacdo quanto para
enquadrar as especificagdes dos produtos dentro dos intervalos desejados, optou-
se por partir de pontos em que os produtos estavam fora da faixa de especificagao

(ponto final da nafta craqueada e C3+ no gas combustivel).
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Tabela 3.5 — Variaveis de otimizacgéo.

Variavel Valor inicial Valor otimizado
Tip (°C) 126 120
Ve (M¥/d) 3000 6000
Vico (t/d) 680 667
Vop (m°/d) 720 900
Tor (°C) 30 30
Tiip (°C) 350 349,6
Toe (°C) 122 122
Var (M°/d) 1000 4000
Vros (M°/d) 3000 3326
Toe (°C) 185 191
PFE nafta (°C) 226,6 218,8
PFE LCO (°C) 287,1 278,5
C3 no GC* (% massa) 8,5 2,5
C5+ no GLP* (% massa) 2,34 4,0
PVR gasolina (Kpa) 52,8 44,3
Vazao RCT (m®/d) 9500 14600
Vazao borra (m°/d) 16000 16000
Q condensador DB (KJ/h) 1,11 x 107 1,21 x 107
Lucro ($/d) 1,371 x 10° 1,42 x 10°
Vazao GLP (t/d) 1394 1657
Vazao Gasolina (t/d) 3381 3211

Aumento de 3,65 % no lucro
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Tabela 3.6 — Variaveis de otimizacgéo.

Variavel Valor inicial Valor otimizado
Tiip (°C) 126 122,1
Virer (M¥/d) 3000 1534
Vico (t/d) 680 808,9
Vop (M®/d) 720 864
Tor (°C) 30 32,0
Tip (°C) 350 360,5
Toe (°C) 122 119
Var (M°/d) 1000 4000
Vros (M°/d) 3000 2920
Toe (°C) 185 188
PFE nafta (°C) 226,6 220
PFE LCO (°C) 287,1 295,1
C3 no GC* (% massa) 8,5 2,76
C5+ no GLP* (% massa) 2,34 5,03
PVR gasolina (Kpa) 52,8 49,63
Vazao RCT (m/d) 9500 22400
Vazao borra (m°/d) 16000 16000
Q condensador DB (KJ/h) 1,11 x 107 1,31 x 107
Lucro ($/d) 1,371 x 10° 1,42 x 10°
Vazio GLP (t/d) 1394 1655
Vazao Gasolina (t/d) 3381 3225
Aumento de 18,7% na vazao de GLP
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Tabela 3.7 — Variaveis de otimizacgéo.

Variavel Valor inicial Valor otimizado
Tiip (°C) 126 125,2
Virer (M¥/d) 3000 1778
Vico (t/d) 680 620
Vop (M®/d) 720 710
Tor (°C) 30 30
Tiip (°C) 350 349,3
Toe (°C) 122 1223
Vgr (m°/d) 1000 1053
Vros (M°/d) 3000 3610
Toe (°C) 185 185
PFE nafta (°C) 226,6 229,5
PFE LCO (°C) 287,1 285,7
C3 no GC* (% massa) 8,5 7,9
C5+ no GLP* (% massa) 2,34 1,15
PVR gasolina (Kpa) 52,8 52,5
Vazao RCT (m/d) 9500 22500
Vazao borra (m°/d) 16000 16000
Q condensador DB (KJ/h) 1,11 x 107 1,21 x 107
Lucro ($/d) 1,371 x 10° 1,40 x 10°
Vazio GLP (t/d) 1394 1361
Vazao Gasolina (t/d) 3381 3480

Aumento de 2,92% na vazao da gasolina

A planta industrial estudada trata-se de um processo em larga escala, com muitas
variaveis que afetam as respostas, além das variaveis estudadas, como por
exemplo a temperatura ambiente, que afeta a carga térmica nos condensadores
das torres, e a qualidade do petréleo que alimenta a unidade. Além disso, um dos
maiores problemas para a otimizacao desse tipo de sistema € a presenca de

corrente de reciclo material e integragdo energética.
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A reducdo de variaveis de otimizacdo implica em redugdo do tempo
computacional, reducdo do numero de iteragbes do método SQP e,
consequentemente, melhora o desempenho da rotina de otimizagdo. Dessa forma,
torna-se necessario o uso de uma metodologia que permita identificar quais as
variaveis mais importantes para a otimizacdo do processo. Neste trabalho foi
utilizado um planejamento estatistico para verificacdo do efeito das variaveis de

otimizacéo sobre as respostas do processo. A metodologia € descrita a seguir.

3.3. Planejamento Fatorial e Metodologia de Superficie de Resposta (MSR)

3.3.1. Teoria

O planejamento fatorial € uma técnica para planejamento de experimentos que
permite determinar a influéncia de uma ou mais varidveis sobre variaveis de
interesse. Os planejamentos de experimentos sdo usados com o objetivo principal
de conhecer a influéncia de variaveis do processo. As anadlises de resultados
obtidos a partir do planejamento fatorial ddo ao pesquisador os efeitos de cada
variavel investigada e as interagdes entre elas. Além disso, permite obter um
modelo que pode ser usado para otimizacdo do processo dentro da faixa
investigada.

Um sistema pode ser considerado como uma fungéao ligando fatores (variaveis de

entrada) as respostas (variaveis de saida), conforme representacao na Figura 3.1.

Fatores Respostas
Fi ——» —» R
F, ——» . ——< P> R
Sistema
Fx ;P ;P R;

Figura 3.1 — Representacao de um sistema para otimizagao
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O primeiro passo para a execugao de um planejamento de experimentos é
determinar quais sdo os fatores (variaveis independentes) e as respostas de
interesse para o sistema que se deseja estudar. Nesse trabalho sera realizado
inicialmente um planejamento em dois niveis. E um planejamento simples que
permite verificar se uma variavel afeta ou ndo as respostas que se deseja avaliar.
Apés a determinagéo das variaveis que possuem efeito significativo no processo,
o planejamento em dois niveis pode ser ampliado para um planejamento com
pontos axiais, que permite avaliar melhor a interagdo entre os fatores e as
respostas. Um planejamento fatorial em dois niveis gera um modelo de primeira
ordem, enquanto o planejamento fatorial com pontos axiais gera um modelo de

segunda ordem.

Apéds a escolha das variaveis, 0 proximo passo é selecionar 0s niveis em que elas
devem variar. No planejamento em dois niveis, cada variavel independente possui
um nivel superior (alto) e um nivel inferior (baixo). O valor do nivel superior tem
valor codificado igual a +1 e o nivel inferior tem valor codificado —1. As corridas
sao realizadas para todas as possiveis combinagdes entre os fatores. Assim, para
um problema com k variaveis independentes variando em dois niveis, serdo
necessarias 2 corridas. A listagem dessas combinagdes é chamada de matriz de
planejamento. Com o planejamento em dois niveis, obtém-se um modelo linear
relacionando as variaveis de entrada com as respostas. Caso este modelo néao
seja representativo, pode-se propor um modelo quadratico a partir de um
planejamento considerando pontos axiais.

Para o planejamento fatorial com pontos axiais, além do nivel superior e inferior,
sdo acrescentados mais dois pontos: um ponto abaixo do nivel inferior e outro

ponto acima do nivel superior. Estes pontos s&o chamados de pontos axiais (o) e
os valores codificados sdo determinados de acordo com a Equagéo 3.24.

o= J_r(zk)% (3.24)
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Para saber se os resultados sdo satisfatérios para a obtencdo de modelos

matematicos, deve ser feita uma avaliacao estatistica através da tabela de anélise
de variancia (ANOVA). Neste trabalho foi utilizado o software STATISTICA®

(Statsoft) para o calculo da tabela ANOVA. A Tabela 3.8 mostra o esquema para

geral para a tabela de analise de variancia.

TABELA 3.8. Andlise de variancia (ANOVA)

SQ GL MQ Fcalculada Ftabelada
MQ Referéncia
. SQrotaL— -
Regressao P-1 SQ/GL | REGRESSAO /| BARROS
SQFA - SQEP ,
MQ RESIDUO | NETO, 1995
Residuo SQFA + SQEP N-P SQ /GL
GL Total —
F SQFa
GL E Puro
E Puro SQep E-1
Total SQroTtaL N-1
Onde:

F = falta de ajuste

E = erro,

SQ = soma quadratica,

GL = graus de liberdade,

MQ = média quadratica

SQFa =
SQep =
P-1 =

N—P -

P = numero de parametros, inclui também como parametro a média

N = numero de repeticdes

E = numeros de repeticdes do erro
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Para um planejamento experimental, o erro é determinado a partir de repeticoes
em um ou mais pontos do planejamento (geralmente no ponto central, cujo valor
codificado para cada variavel € zero). O efeito de uma variavel é significativo
quando o valor é superior ao erro experimental. Quando o método é usado em
trabalhos computacionais ndo existe erro. Neste caso, deve-se assumir que o erro
€ o préprio residuo. Para dados produzidos por simulagdo a tabela da ANOVA é
avaliada conforme mostra a Tabela 3.9.

Tabela 3.9 — Tabela ANOVA de um planejamento fatorial produzido atravées
de dados de simulagéo.

SQ GL MQ Fcalculada Ftabelada  Fcalc/Ftab
sQ _ MQ REFERENCIA
Regressdo . 0" p-f /%?_ REGRESSAOM  BARROS
Qep QRESIDUO  NETO, 1996
sQ

Residuo SQep np oL
Total SQroTAL n-1

A Metodologia de Superficie de Resposta (MSR) pode ser definida como um
método estatistico que usa dados quantitativos a partir de experimentos
apropriados para determinar e simultaneamente resolver equagcdes multivariaveis.
Nesse trabalho os resultados do planejamento fatorial serdo aplicados para a
construcdo de modelos matematicos e as superficies para visualizacdo dos
resultados. A partir das corridas do planejamento fatorial, uma funcdo matematica
€ obtida para relacionar os fatores com as respostas.

3.3.2 - Aplicacao ao processo
A aplicacdo do planejamento fatorial foi realizada considerando as mesmas

variaveis-resposta usadas para a otimizacdo com o algoritmo SQP: o lucro, a
producao de GLP e a producgéo de gasolina.
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Neste item foi feito um planejamento fatorial para unidade. Os resultados do
planejamento foram avaliados pela metodologia da superficie de resposta. As
variaveis independentes consideradas e os respectivos intervalos de variacao sao

mostrados na Tabela 3.10. Sao dez variaveis independentes e trés respostas.

Tabela 3.10 — Limite superior e inferior para as variaveis de otimizacéo

Variavel (unidade) | Limite inferior | Limite superior
Tip (°C) 120 140
Vrer (M¥/d) 2000 5000
Vico (t/d) 400 1000
Vop (M®/d) 300 1200
Tor (°C) 30 50
Tiip (°C) 340 365
Toe (°C) 115 130
Var (M>/d) 500 4000
Vros (M*/d) 1000 5000
Toe (°C) 170 195

Com as variaveis apresentadas na Tabela 3.5 foi feito um planejamento fracionério
em dois niveis. O planejamento escolhido foi 2'%° = 32 ensaios para determinar se

todas estas variaveis apresentam um efeito importante nas respostas.

A Tabela 3.11 mostra a matriz de planejamento e os resultados das simulacdes.
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Tabela 3.11 — Matriz de planejamento e resultados do planejamento 2%

Tip | Vror Vico| Vor (Tor | Trp | Toe | Var | Vros | Tos | Lucro Paip Pgasolina
(°C) |(m*d) | (t/d) |((m*/d) |(°C) |(°C) | (°C) |(m*/d) (m*d) (°C) X10°$/d (t/d) (t/d)
120 | 1500 | 400 H 300 |30 [365 130 (4000 5000 195 | 1.472 |1549 3607
120 | 1500 | 400 K 300 |50 (365 115 | 500 | 1000 170 | 1.446 |1471| 3597
120 | 1500 1400 1100 |30 (340 130 | 500 1000 170 | 1.367 |1304 3511
120 | 1500 | 400 1100 |50 |340 115 |4000 5000 195 | 1.452 |1657 3414
120 | 1500 11000 300 |30 340 115 |4000 1000 170 | 1.387 |1813 | 2906
120 | 1500 (1000 300 |50 340 130 | 500 5000 195 | 1.280 (1441 2970
120 | 1500 11000 1100 |30 365 115 | 500 5000 195 | 1.354 |1561 3093
120 | 1500 (1000 1100 |50 365 130 |4000 1000 170 | 1.373 |1652 3048
120 | 5000 | 400 | 300 |30 340 115 | 500 5000 170 | 1.385 |1117| 3779
120 | 5000 | 400 H 300 |50 (340 130 4000 1000 195 | 1.435 [1923 3054
120 | 5000 | 400 1100 |30 365 115 |4000 1000 195 | 1.506 (2007 3218
120 | 5000 | 400 1100 |50 365 130 | 500 5000 170 | 1.399 1006 3968
120 | 5000 11000 300 |30 365 130 | 500 1000 195 | 1.304 |1650 2818
120 | 5000 11000 300 |50 365 115 |4000 5000 170 | 1.375 |1317 | 3426
120 | 5000 11000 1100 | 30 340 130 |4000 5000 170 | 1.322 1269 3295
120 | 5000 (1000 1100 |50 340 115 | 500 1000 195 | 1.315 |1852 2628
140 | 1500 1400 | 300 |30 340 115 | 500 1000 195 | 1.435 |1769 3233

ol 2 Sl o o N gl s w b=

[ Y R ey
N o o b

18 140 | 1500 | 400 | 300 |50 (340 130 |4000 5000 | 170 | 1.431 [1176| 3879
19 140 | 1500 1 400 | 1100 ' 30 |365| 115 | 4000 | 5000 | 170 | 1.500 1255 4038
20 140 1500 | 400 | 1100 | 50 365|130 | 500 |1000 | 195 | 1.440 (1613 3439
21/140 1500 1000 | 300 |30 365|130 | 500 (5000 170 | 1.373 |1001 | 3793
22 140 1500 (1000 | 300 |50 365 115 4000 |1000 | 195 | 1.489 |2017 3056
23 /140 | 1500 1000|1100 | 30 (340 | 130 |4000 1000 | 195 | 1.458 |1941 | 3035
24 140 1500 (1000|1100 | 50 340 | 115 | 500 |5000 | 170 | 1.407 |1129| 3764
25/140 | 5000 | 400 | 300 |30 365|130 |4000 1000 | 170 | 1.470 |1542 3608
26 1140 5000 | 400 | 300 |50 365|115 | 500 |5000 | 195 | 1.458 (1453 3675
27 /140 | 5000 | 400 1100 | 30 (340 | 130 | 500 5000 | 195 | 1.387 |1389 | 3502
28 1140 5000 | 400 | 1100 | 50 340 115 4000 1000 [ 170 | 1.466 |1749| 3361
29 /140 5000 1000 | 300 |30 |340| 115 4000 5000 | 195 | 1.444 |1667| 3307
30 140 5000 (1000 | 300 |50 340 130 | 500 |1000 | 170 | 1.451 |1656 | 3364
31 /140 5000 (1000|1100 | 30 365 115 | 500 |1000 | 170 | 1.405 (1508 3329
32|140 | 5000 1000|1100 | 50 365 | 130 14000 5000 | 195 | 1.430 (1610 3311
33 130 1 3250 | 700 | 700 |40 352 122.5/2250 | 3000 (182.5| 1.411 |1425 3483
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A Tabela 3.12 mostra o efeito das variaveis, o desvio padrédo, a probabilidade de
significAncia e os limites obtidos pela analise do planejamento usando o lucro
operacional como resposta. Em seguida, as Tabelas 3.13 e 3.14 mostram a tabela
dos efeitos para a produgcdo de GLP e para a producdo de Gasolina,
respectivamente.

Tabela 3.12 — Tabela de estimativa dos efeitos gerada pelo Statistica para a

variavel lucro

Desvio
padrao

Média 1.412939 0.005403 261.4882 0.000000  1.401733 |1.424145
(1) Tup (°C)*  0.054500 0.010974 4.9661 0.000057 0.031740 0.077260

Efeito 1(22) p -95.% +95.%

(2) Vrer (M*d) _0.007000 0.010974 | -0.6378 0.530159 -0.029760 | 0.015760
(3) Vico (Vd)* .0.0551250.010974 | -5.0230 |0.000050 -0.077885 -0.032365
(4) Vor (M*d) .0.0033750.010974 | -0.3075 0.761331 -0.026135 0.019385
(5) Tor (°C)  0.004875 0.010974  0.4442 (0.661228 -0.017885 0.027635
(6) Trip (°C)*  0.023250 0.010974 2.1186 (0.045657 0.000490 0.046010
(7) Toe (°C)*  -0.027000 0.010974 | -2.4603 0.022208 -0.049760 -0.004240
(8) Ver (M*/d)* 0.050250 0.010974 | 4.5788 10.000147 0.027490 |0.073010
(9) Vros (M*/d) _0.017375 0.010974 | -1.5832 0.127642 -0.040135 | 0.005385
(10) Toe (°C)  0.006375 0.010974 | 0.5809 0.567216 -0.016385 0.029135

* estatisticamente significante para um nivel de confianca de 95%

O valor do efeito indica a intensidade do efeito da variavel (ou interacdo de
variaveis) em relacdo ao desvio padrdo ou residuo. A probabilidade de
significAncia (p) esta relacionada com o nivel de confiangca estabelecido pelo
pesquisador. Por exemplo, se o nivel de confianga foi fixado em 95%, entdo, para
que o resultado do fator, ou interacdo entre fatores, seja significante, a
probabilidade de significancia deve ser no maximo 0,05 (5%). Os limites de
confianca expressam o valor do parametro mais (no caso do limite superior) ou

menos (no caso do limite inferior) o valor de t tabelado para o desvio padrdo
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(tabela de distribuicdo de probabilidade). Os efeitos sdo estatisticamente

confidveis quando os limites (-95% e +95%) ndo passam pelo zero.

Através da Tabela 3.12 observa-se que as variaveis 1, 3, 6, 7 e 8 possuem
resultados estatisticamente significativos para um nivel de confianca de 95%. Isso
pode ser observado pela coluna p da tabela. O valor de p, neste caso, deve ser
menor que 0,05 (5%). Observa-se também que o efeito das variaveis 3 e 7 sédo
negativos. Isso significa que, quando estas variaveis tém seu valor aumentado do
nivel inferior para o superior causam uma diminuicdo no lucro. Para as demais
variaveis (1, 6 e 8) o efeito é positivo. A variavel 1, por exemplo, resulta um
aumento de 0,05 x 10° $/d na resposta. Nota-se também que esta é a variavel que
tem maior efeito positivo sobre a resposta. Em termos do processo isso é avaliado
em relacédo a perda de gasolina para o LCO, cujos precos sao bastante diferentes.
Ja em relacdo a perda de GLP na gasolina, o efeito no lucro ndo é tdo acentuado
porque a diferenca de preco entre ele € menor. A variavel que possui maior efeito
negativo € a retirada de LCO. Isso ocorre porque, na regidao estudada, o aumento
da retirada de LCO deveria estar arrastando nafta para essa corrente.

Tabela 3.13 — Tabela de estimativa de efeitos gerada pelo Statistica para a
Producao de GLP

. Desvio .QF © °
Efeito padrio t(22) p 95.% | +95.%
Média 1529.970/11.98892 127.6153 0.000000 1505.106 1554.833
(1) Twp (°C) -7.125  24.34960 -0.2926 0.772560 -57.623 |43.373

(2) Vra (m¥/d)  [22.875 [24.34960(0.9394 (0.357706 -27.623 [73.373
(3) Vico (Vd)*  [69.000 24.349602.8337 |0.009665|18.502 |119.498
(4) Vop (m¥d) |-3.750  |24.34960/-0.1540 |0.879009 |-54.248 |46.748
(5) Tor (°C) 23.750 [24.34960/0.9754 |0.339978-26.748 [74.248
(6) Trp (°C) -40.000 [24.34960 -1.6427 (0.114655 -90.498 |10.498
(7) Toe (°C)*  |-101.250 [24.34960 -4.1582 0.000410 |-151.748 |-50.752
(8) Var (Mm¥/d)* [201.500 |24.34960/8.2753 |0.000000|151.002 [251.998
(9) Vros (M%d)* -366.875 [24.34960 -15.0670 |0.000000 |-417.373 -316.377
(10) Toe (°C)*  [320.875 [24.34960/13.1778 |0.000000 270.377 [371.373
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A Tabela 3.13 mostra que as varidveis estatisticamente significantes para a
producdo de GLP sdo: 3, 7, 8, 9 e 10. Estas variaveis possuem resultados
estatisticamente significativos para um nivel de confianga de 95% (p < 0,05). Os
efeitos das variaveis 7 e 9 sdo negativos. Quando estas variaveis tém seu valor
aumentado do nivel inferior para o superior, causam uma diminuicdo na producao
de GLP. Do ponto de vista do processo isso ja era esperado. O aumento da
temperatura da deetanizadora aumenta a perda de C3 para o gas combustivel,
enquanto o aumento do refluxo da torre debutanizadora favorece o arraste de
butanos para o fundo da coluna. Por outro lado, as varidveis que apresentam
maior efeito positivo sobre a vazdo de GLP sao: reciclo de gasolina para a
absorvedora primaria e a temperatura de fundo da debutanizadora. O reciclo de
gasolina para a absorvedora minimiza a perda de C3 no gas combustivel,
enquanto o aumento da temperatura da debutanizadora maximiza a recuperacao
de butanos no GLP. As variaveis 2 (vazdo de RCI), 4 (vazdo de 6Oleo pobre) e 5
(temperatura do 6leo pobre) ndo apresentaram efeito dentro das respectivas faixa
de variacao propostas no trabalho. Da teoria de processos de absor¢ao, sabe-se
que aumentando a vazao do liquido de absorcdo (nesse caso o Oleo pobre),
aumenta-se a capacidade de absorcao até certo ponto, a partir do qual 0 aumento

de vazao ndo produz mais efeito.
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Tabela 3.14 — Tabela de estimativa dos efeitos gerada pelo Statistica para a

producao de gasolina

Desvio
padrao

Média 3379.061 17.93594 |188.3961 (0.000000 3341.864 3416.257
(1) Tup (°C) 210.125 36.42806 5.7682 |0.000008 134.578 285.672

Efeito 1(22) p -95.% | +95.%

(2) Vrei (M*/d) -46.250 (36.42806 -1.2696 (0.217484 -121.797 29.297
(3) Vico (/d)  -358.750 36.42806 -9.8482 0.000000 -434.297 -283.203
(4) Vop (m*d) | -7.375  (36.42806 -0.2025 0.841423 -82.922 68.172
(5) Tor (°C) -7.375 36.42806 -0.2025 0.841423-82.922 68.172
(6) Trp (°C) 126.375 36.42806 3.4692 0.002179 50.828 201.922
(7) Toe (°C) 23.625 36.42806 0.6485 0.523349 -51.922 199.172
(8) Var (M%/d) -56.250 36.42806 -1.5441 0.136818 -131.797 [19.297
(9) Veros (M*/d) 351.000 36.42806 9.6354 0.000000 275.453 |426.547
(10) Toe (°C)  -331.625 36.42806 -9.1036 0.000000 -407.172 -256.078

A Tabela 3.14 mostra que as varidaveis que apresentam efeito estatisticamente
significativo para um nivel de confianca de 95% na produc¢ao de gasolina sédo: 1, 3,
6, 9 e 10. As variaveis 3 e 10 apresentam efeito negativo. O aumento da retirada
de LCO reduz a vazédo de nafta craqueada no topo da fracionadora principal.
Desta forma, a vazdo de gasolina diminui. O aumento da temperatura de fundo da
debutanizadora também reduz a vazao de gasolina. E o comportamento esperado
para uma coluna de destilacdo convencional: aumentando o perfil de temperatura
e mantendo o refluxo constante, a vazao de retirada de topo aumenta enquanto a
vazdo do produto de fundo diminui. Dentre as varidveis que possuem efeito
positivo na producdo de gasolina, as duas principais sdo: temperatura de topo da
fracionadora (0 aumento dessa temperatura maximiza a retirada de nafta
craqueada) e a vazao de refluxo da debutanizadora (0 aumento da vazédo de
refluxo arrasta butanos para o fundo da coluna, efeito inverso ao aumento da

temperatura de fundo da torre).
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A analise das tabelas de estimativa dos efeitos mostra que as variaveis 2, 4 € 5
ndo séo estatisticamente significativas em nenhuma das respostas. Dessa forma,
os valores foram fixados e retirados da rotina de otimizagdo. O valor atribuido a
cada uma das variaveis foi:

- A vazdo de RCI foi fixada no valor intermediario (3250 m*/d);

- A vazdo de 6leo pobre foi maximizada (1000 m®/d)

- A temperatura de 6leo pobre foi minimizada (30°C), com o objetivo de

melhorar a absorcéo.

O segundo passo foi realizar um planejamento fatorial completo com as variaveis
relevantes do processo para obter e avaliar as principais superficies de resposta.
Para realizar o novo planejamento com as sete variaveis foram necessarias 129

corridas (128 para o planejamento em dois niveis mais uma no ponto central).
A Tabela 3.15 mostra a tabela ANOVA para o lucro operacional. Em seguida, as
Tabelas 3.16 e 3.17 mostram as tabelas ANOVA para a produgéo de GLP e para a

producdo de gasolina, respectivamente.

Tabela 3.15 — Tabela ANOVA para a variavel lucro

SQ GL M Q Fcalculada I:Tabelada Ecalc/Ftab

Regressdo |4,793541x10"" | 5(9,587082x10"° [1,683262x10* | 2,37| 7,102
Residuo  [1,594750 x108 | 28| 5,695536 x10°
Total 4,795136 x10''| 32

O valor da falta de ajuste calculada pela falte de ajuste tabelada deve ser maior
que 3 para ser usado para predicdo. Caso seja menor isto significa que o
resultado nao foi muito bom e pode-se partir para um planejamento fatorial
completo com pontos axiais que produz um modelo quadratico. Nesse caso da

variavel analisada o valor foi muito acima do minimo necessario.
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Tabela 3.16 — Tabela ANOVA para a producao de GLP

SQ

GL

MQ

Fcalculada

I:Tabelada

Fcalc/Ftab

Regressdo| 4675998 5| 93519,96| 12358,83 2,56 4827
Residuo 211,9 28| 7,567054
Total 467811,7 32
Tabela 3.17 — Tabela ANOVA para a producao de gasolina

SQ GL MQ Fealculada | Frabelada | Fcalc/Ftab
Regressdo| 47180,41 4| 11795,1| 3793,399 2,71 1399
Residuo 87,06 28| 3,109375
Total 47267,47 32

Observou-se que o modelo linear é aplicavel a todas as respostas estudadas.

Sendo assim, ndo é necessaria a aplicacdo de modelo quadratico para determinar

a correlagao entre as variaveis e suas iteragdes. Cada uma das respostas pode

ser descrita através de um modelo linear.

A seguir sdo apresentadas as principais superficies de resposta para cada uma

das variaveis. Cada superficie € construida para as variaveis independentes, duas

a duas, enquanto as demais variaveis independentes sdo mantidas constante. Os

eixos para as variaveis independentes trazem os valores codificados para estas

variaveis, de forma que o intervalo para cada variavel varia de zero (nivel inferior)

a um (nivel superior).
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Figura 3.2 — Superficie de resposta para o lucro em fungdo da temperatura da
fracionadora e reciclo de gasolina.

A Figura 3.2 mostra a superficie para o lucro operacional em fungéo das duas
variaveis que apresentam maior efeito positivo sobre essa resposta: a temperatura
de topo da fracionadora e reciclo de gasolina. Observa-se o efeito positivo de
ambas as variaveis independentes sobre o lucro operacional. Isto é, mantendo-se
uma das variaveis constante, e variando a outra do nivel inferior para o nivel
superior, a fungdo-objetivo aumenta. Por esse motivo, o ponto maximo do plano
ocorre no ponto onde as variaveis independentes estdo no ponto maximo. Como a
inclinacdo do plano em cada uma das varidveis independentes é bastante
proxima, pode-se também deduzir que o efeito estimado, para o intervalo
estudado, é préximo também. Ou seja, o ganho no lucro aumentando a
temperatura da fracionadora do nivel inferior para o nivel superior € préximo ao

ganho obtido através do aumento do refluxo de gasolina do valor maximo para o
minimo.
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Figura 3.3 — Superficie de resposta para o lucro operacional em fungdo da
Temperatura de topo e vazao de LCO.

A superficie mostrada na Figura 3.3 mostra que o aumento da temperatura de
topo aumenta o lucro operacional (efeito positivo), enquanto o aumento da vazao
de LCO diminui o lucro (efeito negativo). Também neste caso a inclinagdo do lado
do plano paralelo a temperatura € semelhante a inclinacdo do lado paralelo a
vazdo de LCO. Ou seja, uma variagdo na temperatura do limite inferior para o

limite superior, tem magnitude semelhante a uma variagao na vazao de retirada de
LCO do limite superior para o limite inferior.

A Figura 3.4 mostra a superficie de resposta para o lucro operacional em funcéo

da vazédo de reciclo de gasolina e temperatura de controle da coluna
deetanizadora. Da mesma forma que foi destacado para as superficies anteriores,

é facil notar que a vazao de gasolina tem efeito positivo sobre o lucro, enquanto a
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temperatura da deetanizadora tem efeito negativo. Porém, neste caso, a
inclinacao do plano é diferente para os eixos das variaveis, o que ndo houve nas
superficies mostradas anteriormente. O lado do plano paralelo a vazao de reciclo
de gasolina tem maior inclinacéo, indicando que o efeito para essa variavel €
maior. Vale lembrar que essa consideracao somente pode ser feita quando todo o

intervalo é avaliado. Ou seja, uma variagdo do nivel inferior para o nivel superior
em cada variavel.

As avaliacoes feitas para as superficies mostram que a representagdo grafica é

facil de ser interpretada e traz informagdes obtidas a partir da tabela de estimativa
de efeitos.
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Figura 3.4 — Superficie de resposta para o lucro operacional em funcdo da vazéo

de reciclo de gasolina e Temperatura de controle da deetanizadora.

As Figuras 3.5 e 3.6 utilizam a producdo de GLP como resposta. A primeira
superficie, Figura 3.5 mostra a variagdo na producdo de GLP em fungcdo da
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temperatura da deetanizadora e da vazdo de reciclo de gasolina. Para a
temperatura da deetanizadora, o efeito é negativo devido ao arraste de C3 para o
gas combustivel. Para a vazdo de reciclo de gasolina, o efeito é inverso: a
gasolina de absorcdo favorece a recuperagdo de C3. Vale lembrar que nas
refinarias onde existem unidades de propeno, a minimiza¢ao da perda de C3 para
o gas combustivel é uma variavel de grande importancia devido ao alto valor

comercial do propeno.

Bl 1620
Bl 1600
[ 1580
[ 1560
[ 1540
B 1520
Bl 1500
Bl 1480

Figura 3.5 — Superficie de resposta para a produgédo de GLP em fungéo da

Temperatura de controle da deetanizadora e da vazao de reciclo de gasolina.

A Figura 3.6 mostra a variagdo da producdo de GLP com o refluxo e com o
controle de temperatura da coluna debutanizadora. Como ja era esperado, O
refluxo apresenta efeito negativo sobre a produgdo de GLP, enquanto a
temperatura apresenta efeito positivo.
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Figura 3.6 — Superficie de resposta para a produgao de GLP em func¢ao da vazao
de refluxo e controle de temperatura da debutanizadora.

As Figuras 3.7, 3.8 e 3.9 mostram as principais superficies para a produgédo de
gasolina. A superficie mostrada na Figura 3.7 tem como variaveis independentes a
temperatura de topo da fracionadora principal e refluxo da torre debutanizadora.
Observa-se que tanto a temperatura de topo como o refluxo da debutanizadora
tem efeito positivo sobre a produgéo de gasolina. O lado do plano paralelo a vazao
de refluxo tem inclinagcdo maior que o lado paralelo a temperatura de topo da
fracionadora. Isso indica que a vazao de refluxo possui efeito maior na produgéao
de gasolina, comparando-se variagées que compreendem todo o intervalo dessas

variaveis.
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Figura 3.7 — Superficie de resposta para a produgao de gasolina em fungéo da
Temperatura de topo da fracionadora e da vazao de refluxo da debutanizadora.

A Figura 3.8 mostra o efeito da vazédo de retirada de LCO e da temperatura de
fundo da fracionadora principal sobre a producédo de gasolina. Observa-se que a
vazao de retirada de LCO possui efeito negativo sobre a producdo de gasolina.
Isso ocorreu porque no intervalo estudado, a faixa de variagdo do LCO provocou
um arraste de nafta cragueada para essa corrente. Vale ressaltar que essa
conclusdo é especifica para a coluna e a situagdo estudada. Em um cenério
econdmico onde o LCO apresente alto valor de mercado e para avaliagdo de uma
faixa em que o aumento da retirada de LCO n&o cause arraste de nafta, mas que
melhore o GAP entre LCO e 6dleo decantado (de baixo valor comercial) a
maximizagao da retirada de LCO pode ser uma agao vantajosa para 0 processo.
Também é importante lembrar que foram estudados os efeitos das variaveis sem

levar em conta as restricbes de qualidade dos produtos, como o ponto final da
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nafta e do LCO. Quando essas restricoes sdo consideradas, muitas vezes a

retirada de LCO néo chega a ser aumentada a ponto de arrastar nafta.

Bl 3440
[ 3420
[ 3400
Bl 3380

Figura 3.8 — Superficie de resposta para a produgao de gasolina em fungéo da
Temperatura de fundo da fracionadora principal e da vazao de retirada de LCO

Na Figura 3.9, a superficie mostra o efeito da vazao de refluxo e controle de
temperatura da debutanizadora na produgéo de gasolina. Como ja era esperado, o
efeito € inverso ao comportamento apresentado para a produgdo de GLP,
considerando as mesmas varidveis independentes (Figura 3.6). Ou seja, o
aumento do refluxo favorece o arraste de butanos para o fundo da coluna,
aumentando a producao de gasolina. Por outro lado, o aumento da temperatura
favorece a retirada destes componentes no topo da coluna, diminuindo a vazao de
gasolina. Também aqui vale lembrar que n&o foram consideradas as restrigbes de
intemperismo do GLP e PVR da gasolina. Ou seja, o objetivo era conhecer o
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comportamento da resposta frente a variagées no intervalo especificado para as
variaveis independentes, o que nao significa que no processo todo esse intervalo
seja viavel. Por exemplo, em um caso em que o objetivo é maximizar a producao
de gasolina, o refluxo da torre somente pode aumentar caso a PVR da gasolina
ainda ndo tenha atingido o maximo valor permitido pelas especificacbes de
mercado.

Bl 3550
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[ 3400
[ 3350
[ 3300
Bl 3250

Figura 3.9 — Superficie de resposta para a producao de gasolina em fung¢ao da
vazao de refluxo e da temperatura de controle da torre debutanizadora.

Apés a avaliagao do processo, feita a partir do planejamento fatorial e metodologia
de superficie de resposta, a rotina SQP foi novamente aplicada ao processo. Com
a eliminagéo das trés variaveis que nao apresentaram efeito significativo sobre as

respostas (vazado e temperatura do 6éleo pobre e vazao de refluxo circulante
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intermediario da fracionadora) a rotina tornou-se rapida e passou a convergir com

menor numero de iteracdes.

3.4 — Conclusoes

Neste item do trabalho, o objetivo foi estudar metodologias de otimizagdo para a
secao de fracionamento e recuperacdo de produtos de uma unidade de
craqueamento catalitico fluido. O andamento desta etapa pode ser dividido em
cinco passos, sendo que os trés primeiros sdo aplicaveis a qualquer trabalho de

otimizacao, e os dois uUltimos foram necessérios devido a dimensao do problema:

1. ldentificar a funcao-objetivo de interesse
Em trabalhos de otimizagdo de unidades industriais, uma das principais variaveis
avaliadas para a otimizacdo, € o lucro operacional. O lucro é definido como a
diferenca entre o que a industria ganha com a venda dos produtos menos o custo
de producgdo. Porém, as refinarias de petréleo muitas vezes tém como diretriz o
abastecimento de mercado, e, portanto, em alguns casos pode ser solicitada a
maximizagdo de um produto da unidade. Por isso, além do lucro, foram
consideradas duas outras variaveis como fungéo-objetivo: a producdo de GLP e
producdo de gasolina. Cada uma dessas variaveis € avaliada separadamente. O

usudrio escolhe qual variavel deseja otimizar.

2. ldentificar as variaveis que afetam a fungéo-objetivo
Através do estudo da unidade desenvolvido no Capitulo 2, foram identificadas dez

variaveis que possuem efeito no lucro, produgcéo de GLP ou producéo de gasolina.

3. Testar metodologias de otimizacdo de acordo com as caracteristicas do
processo
A unidade estudada é de alta complexidade devido a existéncia de varios

equipamentos interligados por correntes de reciclo de massa. A presenca dessas

82



correntes torna o projeto mais dificil de convergir. Além disso, sdo muitas variaveis
de otimizacdo. Nao foi encontrado na literatura um consenso sobre o melhor
método para esse tipo de problema. Foi entdo decidido utilizar rotinas SQP, que
sao algoritmos de facil acesso e muito estudados para processos menores. A
principio houve dificuldade tanto para encontrar os parametros adequados para as
rotinas, assim como para obter um modelo do processo estavel o suficiente para
convergir independente do ponto inicial. Os parametros para as rotinas SQP foram
obtidos a partir de variagées nos gradientes para cada funcgao-objetivo. Para obter
um modelo estavel da simulagdo foram alterados valores padréao do simulador,
sendo que o principal foi o nivel de célculo para as correntes, colunas e as

operacoes de reciclo de massa.

4. Aplicacdo de uma metodologia para identificar quais as principais variaveis
de otimizagao.

Uma das limitacbes do algoritmo SQP € em relagdo ao niumero de variaveis de
otimizacédo. Por essa razao, optou-se por fazer uma avaliacdo das variaveis para
determinar quais delas tinham efeito estatisticamente significativo para a
otimizacéo do processo. O método utilizado foi o planejamento fatorial, o qual vem
sendo cada vez mais utilizado para otimizagao de processos. A partir da avaliacao
dos resultados do planejamento foi possivel eliminar trés variaveis, as quais foram
mantidas em valores fixos, enquanto as sete varidveis remanescentes foram

novamente utilizadas para a otimizagao do processo

5. Aplicar novamente os algoritmos de otimizacdo a partir das conclusdes
obtidas pela analise do processo

O algoritmo SQP foi novamente utilizado para a otimizacdo do processo com as

sete variaveis consideradas relevantes a partir dos resultados do planejamento

fatorial. A resolucéo tornou-se mais rapida, necessitando de um menor numero de

iteracOes e mais robusta.

Todo o trabalho de otimizacdo foi feito a partir de simulagdes em estado
estacionario, utilizando como ferramenta o simulador comercial de processos

Hysys.Plant versédo 2.4.1. O planejamento fatorial e a metodologia de superficie de
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resposta se mostraram eficientes para a avaliagdo dos efeitos das variaveis do
processo e das interagbes entre estas varidveis. Em alguns casos, a solugéao
obtida pela rotina de otimizacdo trata-se de um ponto de étimo local. Isso foi
verificado fazendo-se simulagcées que partiam de diferentes pontos iniciais (em
relacdo as variaveis de otimizacdo). Porém, vale observar que o valor calculado,
como resultado da rotina de otimizagdo, é melhor do que o ponto inicial, o que ja

implica em ganho para a operagéo da unidade.
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CAPITULO 4

4. CONTROLE DE PLANTAS INTEIRAS

4.1. Introducao

A escolha de uma estratégia de controle adequada para colunas de destilacédo €
economicamente importante devido ao efeito na qualidade dos produtos,
produtividade e consumo de energia. Além disso, a estratégia de controle esta
diretamente relacionada com a seguranca operacional. Em geral, as colunas de
destilacdo sao o0s principais equipamentos de separagcdo nas plantas de
recuperacao de produtos das industrias quimicas, por isso, tém sido objeto de
estudo de trabalhos na area de controle de processos ha muitas décadas. Em
estudos mais recentes, as colunas tém sido estudadas integradas entre si ou com
outros equipamentos. A planta de fracionamento e recuperacdo de produtos
considerada como caso-estudo neste trabalho engloba cinco colunas de
destilacdo, vasos, compressor e equipamentos periféricos. Os equipamentos
estéo integrados entre si por correntes de reciclo de massa.

O estudo de controle de plantas envolvendo integragcdo entre equipamentos
através de reciclos de massa e integracao energética é denominado ‘controle de
plantas inteiras’ (Plantwide control — PWC). Esta area de pesquisa tem recebido
importantes contribuicbes nos ultimos anos. A revisdo bibliografica sobre o
assunto mostra que maior limitacdo € em relacdo aos casos estudados. Ou seja,
sao propostas diferentes metodologias, mas sempre para casos hipotéticos e nao
para plantas industriais reais.

A sintese de estruturas de controle para plantas inteiras é uma tarefa importante

no projeto de controle de processos. O objetivo do estudo de controle de plantas
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inteiras € o sistema de controle, o qual deve atingir os objetivos do processo de
forma étima. Segundo STEPHANOPOULQOS (2000) o controle de um processo
contendo varios equipamentos possui algumas dificuldades que nao séo
encontradas quando sdo considerados apenas 0s equipamentos isoladamente:
a. As variaveis a serem controladas ndo sdo tdo claras ou facilmente
identificadas como para unidades isoladas.
b. Decisbes de controle locais, feitas dentro do conceito de unidades
isoladas, podem ter efeitos de longo alcance em toda a planta.
c. O tamanho do problema de controle para um processo completo é muito
maior do que quando considera-se um equipamento isolado, de tal forma

que a solugéo é muito mais complexa.

O principal objetivo em estudos de controle de plantas inteira (plantwide control)
ndao é somente determinar o tipo de controlador. Trata-se do projeto da estrutura
de controle, o qual € definido a partir de decisdes estruturais envolvidas no projeto
do sistema de controle (SKOGESTAD, 1998). O roteiro para o projeto da estrutura
de controle segue as seguintes etapas:

- Selecédo de variaveis controladas

- Selegao de variaveis manipuladas

- Selegéao de variaveis medidas para objetivos de controle/estabilidade

- Selegéao da configuragédo de controle

- Selegéao do tipo de controlador (PID, decentralizado, LQG, etc)

Em muitos casos os problemas sao resolvidos sem o uso de ferramentas tedricas.
De fato, a abordagem industrial de controle de plantas inteiras € ainda distante dos
estudos feitos nesta area. O projeto adequado da estrutura de controle para uma
planta exige conhecimentos dos fenémenos quimicos, fisicos e do comportamento
dindmico de processo. Trés aspectos basicos devem ser observados para o
projeto de avaliacdo da estrutura de controle de processos integrados: correntes
de reciclo de massa, integracdo energética e balangco material. Quanto maior o
namero de operagbes unitarias interconectadas por correntes de reciclo e
integracdo energética maior a complexidade do projeto 6timo da estrutura de
controle da planta inteira.
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Neste capitulo, inicialmente foi feita uma revisdo bibliografica sobre controle de
plantas inteiras. Em seguida foi apresentado o procedimento usado para o
estabelecimento das malhas de controle regulatério. A proxima etapa foi o estudo
da planta em moédulos e, no ultimo item foram apresentados resultados de
perturbacdes realizadas para a planta operando com os mdédulos integrados. Esse
trabalho traz como inovacdo nesta area os seguintes pontos: 1. o processo
estudado é de alta complexidade, validado com dados industriais e inédito na
literatura; 2. além do estudo convencional de controle de plantas inteiras (controle
regulatério) foram acrescentadas as camadas de controle supervisorio preditivo,
inclusive utilizando inferéncias (controle inferencial) e 3. integracdo da estrutura de
controle com a otimizacdo do processo — otimizagdo em tempo real. O
desenvolvimento dos modelos para o controle preditivo e o procedimento para
obté-los sdo apresentados no Capitulo 5. A integracdo entre otimizagao e controle
sao apresentados no Capitulo 6.

4.2. Revisao Bibliografica — Controle de plantas inteiras

As abordagens para o controle de plantas inteiras podem ser classificadas de
acordo com o embasamento matematico e sdo divididas em trés categorias: a
primeira € baseada em regras heuristicas, e depende do conhecimento do
engenheiro sobre o processo e da experiéncia na area de controle. A segunda
consiste de uma metodologia sistematica e hierarquica para projetar a estrutura de
controle e, a terceira, utiliza modelagem matematica rigorosa envolvendo teoria de
dindmica de processos, otimizacdo de sistemas com restricbes e analise de

sistemas.

Os trabalhos desenvolvidos dentro destas trés abordagens, freqientemente usam
0S mesmos problemas para a apresentacdo das metodologias empregadas. Os
principais estudos de casos apresentados na literatura para o problema de
controle de plantas inteiras sdo: 1. o processo apresentado por DOWNS E

VOGUEL (1993), conhecido como processo Tennessee Eastman; 2. O processo
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de hidrodealquilagdo do tolueno (HDA) apresentado por DOUGLAS (1988); e 3. O
processo para producdo de acetato de vinila. Em alguns trabalhos sao
considerados apenas um sistema com um reator e uma coluna de destilacao
integrados por uma corrente de reciclo de massa. Alguns destes trabalhos sao:
LUYBEN (1993)*° e YI E LUYBEN (1997)2. Esse sistema foi de grande
importancia no inicio dos estudos de controle de unidades integradas. Na
sequéncia, os mesmos autores trabalharam com sistemas um pouco mais
complexos, contendo reator e duas colunas de destilacdo, com duas correntes de
reciclo de massa. Por exemplo, LUYBEN (1993)% e YI E LUYBEN (1997)°°.Porém,
atualmente, os estudos nesta area estdo suficientemente desenvolvidos para que
sejam aplicados em plantas reais e ndo apenas em processos de literatura. Os
trés processos estudados pelos pesquisadores (Tenessee Eastman,
hidrodealquilacdo do tolueno e producédo do acetato de vinila) sdo detalhados no
apéndice 2.

Considerando a primeira abordagem, baseada na experiéncia do engenheiro de
controle, um dos primeiros trabalhos foi publicado por BUCKLEY (1964). O
procedimento apresentado para o projeto de estruturas de controle para plantas
inteiras apresentado neste trabalho consiste na decomposigéo vertical da estrutura
de controle a ser projetada. Sao considerados dois niveis de controle e a
classificagdo das malhas em cada nivel depende da freqiéncia dos disturbios. A
primeira camada consiste de um sistema de controle de balan¢go de massa para
manter o inventario dos vasos para disturbios de baixa freqiéncia. Numa camada
superior o controle de composicdo dos produtos é estabelecido para rejeitar
disturbios de alta freqUéncia.

Alguns trabalhos tém como énfase o estudo da dindmica de processos onde ha
presenga de reciclos de massa, 0 que causa uma forte dependéncia entre os
equipamentos. GIULLILAND (1964) analisou o comportamento dinamico de um
sistema envolvendo um reator seguido de uma coluna de destilacdo e verificou

que a corrente de reciclo aumenta a constante de tempo do sistema.
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PRICE E GIORGAKIS (1993) propuseram uma estrutura em cinco camadas,
classificando as malhas em ordem decrescente de importancia para a operagao
da planta no sentido de minimizar a propagacao dos disturbios. A estrutura baseia-
se no inventario de massa, producéo e controle de qualidade dos produtos.

MC AVOY E YE (1994) apresentaram uma abordagem sistematica baseada na
andlise da planta em estado estacionario para desenvolver o sistema de controle.
Os autores propéem uma sequiéncia de passos para obter uma estrutura de
controle para o processo Tennesseee Eastman. As acdes definidas pelos autores
sdo separadas em estagios. No estdgio 1 sdo fechadas malhas de controle de
vazao e de temperatura. Isso diminui o feito das perturbacées nestes pontos de
controle. As malhas de vazao envolvem as correntes de alimentacao, purga e
vazdo de produto. No estagio 2 as malhas com os controladores de nivel sdo
fechadas. No Ultimo estagio, as malhas de controle sdo fechadas com
analisadores em linha. A Figura 4.1 mostra um esquema do processo Tenessee
Eastman. Os equipamentos principais sdo o reator, condensador, separador
liquido-vapor, compressor e coluna retificadora de produto. As correntes A, C, D e

E sdo reagentes. O Apéndice 2 mostra detalhes sobre o processo.
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Figura 4.1 — Esquema do processo Tenessee Eastman (MC AVOY E YE, 1994)

BANERJEE E ARKUN (1995) apresentaram um procedimento sistematico
denominado projeto de configuracdo de controle (CCD — Control Configuration
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Design). Essa abordagem € um processo de selecdo, o qual explora todas as
configuracdes e reduz o numero de opgdes possiveis. A abordagem adotada pelos
autores consiste em selecionar e separar as variaveis manipuladas e de processo
que podem ser usadas nas malhas de controle. Com isso obtem-se uma estrutura
de controle decentralizado que pode ser usada para manter as especificacoes de
processo. O procedimento apresentado € uma avaliacdo eficiente para reduzir o
namero de configuragées possiveis. As configuracdes selecionadas devem ser
avaliadas através de simulacbes em modo dindmico para entdo fazer a
implementacao na planta real da que apresentar melhor desempenho. QIU ET AL
(2003) usaram este procedimento para montar uma estrutura de controle

regulatério para a planta de HDA.

LYMAN E GIORGAKIS (1995) projetaram uma estrutura de controle para o
processo Tennessee Eastman tendo como premissa a estabilidade operacional da
planta. O esquema proposto pelos autores para obter uma estrutura de controle
segue o seguinte roteiro: inicialmente deve-se fazer uma avaliagcdo das possiveis
variaveis manipuladas ao longo do processo priméario (sem controle de qualidade
de produtos): vazdes de alimentagao, vazao de agua de resfriamento para o reator
e condensador, vazao de produtos que sai do fundo da coluna e vazao de liquido
do separador. A seguir, devem ser identificadas as varidveis de processo, que
devem ser controladas no decorrer da operagao: pressao do reator, nivel do
reator, da coluna e do separador. As combinagbes para o controle devem ser
feitas de forma a construir um caminho consistente (independente do controle de
qualidade dos produtos). Neste ponto os autores determinaram quatro possiveis
estruturas. Somente neste ponto os controladores de temperatura e qualidade séo
adicionados. E um procedimento simples e f4cil de seguir.

RICKER (1996) propds uma estrutura de controle para o processo Tennessee
Eastman. Inicialmente as variaveis que devem ser controladas sao listadas: vazao
de produtos, fracdo do componente principal na vazao de produto, pressdo do
reator, nivel do reator, nivel do separador e nivel da coluna de esgotamento. A
vazdo do produto principal € escolhida como a entrada que tem maior
probabilidade de saturar. Em seguida os controladores séo instalados seguindo
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uma ordem de prioridade, na qual os controladores de nivel e pressdo sdo os
primeiros a serem instalados, seguidos do controladores de temperatura e
qualidade dos produtos.

LUYBEN ET AL (1997) estudaram a planta do processo Tenessee Eastman. Os
autores avaliam dois casos: controle do processamento através da vazao de
produtos ou através da vazao de alimentagdo do componente A. Considerando o
caso 1, o primeiro passo é o controle do balango de energia: controle da
temperatura do reator com a vazao de agua de resfriamento. A seguir a corrente
de vapor na coluna de esgotamento para controle da temperatura da coluna e
consequentemente da composicdo do produto. Vazdo de C para controle da
pressdo no reator. O passo seguinte € o balanco de componentes utiliza —se
controlador de composicdo de inerte usando vazao de purga e controle de A
usando a vazado de alimentacdo deste componente. O Ultimo passo foi o
controlador para o condensador usando a temperatura do reator. O controle

resultante € uma estrutura de controle regulatério simples.

LUYBEN ET AL (1998) apresentaram uma metodologia sistematica com nove
etapas, a qual leva a uma estrutura de controle decentralizada com configuracao
predominante de malhas feedback simples. LUYBEN E TYREUS (1998)
apresentaram a simulacado e controle de uma planta de producéo de acetato de

vinila.

NG E STEPHANOPOULOS (1996) descrevem passo a passo uma estrutura
hierarquica para chegar em uma estrutura de malhas de controle regulatério. O
processo estudado foi o HDA. O procedimento envolve desde a identificagcdo dos
objetivos de producado, restricbes e perturbacdo, passando pela analise do
processo em malha aberta até a avaliacdo das principais varidveis a serem

controladas. A avaliacdo é repetida até que se tenha o processo estavel.

NG E STEPHANOPOULOS (1998) propuseram uma estrutura de controle para o
processo Tennessee Eastman. O primeiro passo no procedimento descrito pelos
autores é a estabilizacdo do reator. A seguir, devem ser estabilizadas as
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entradas/saidas para controle de nivel da planta, onde o ponto principal é
satisfazer os balangos de massa e energia. O balan¢co de massa é feito por uma
seqléncia de controladores de vazdo, como controle do nivel da coluna
manipulando a vazao de produto, vazao de liquido para controle do nivel do
separador. Logo apds € feito o controle de pressdo do reator com a vazao de
purga. A vazao de alimentacdo do componente E é usada para controlar a razdo
entre os produtos. As vazdes dos reagentes A e C sdo usadas para controlar as
respectivas composicdes. E um método dificil de seguir para aplicagdo em outros
processos uma vez que as escolhas sao baseadas somente na experiéncia do

engenheiro e ndo em procedimentos matematicos.

GROENENDIJK ET AL (2000) propuseram uma abordagem que envolve
combinagcdo entre simulacbes em estado estacionario e em modo dinamico.
Medidas de controlabilidade (RGA, SVD e ganho em malha fechada) séao
empregados para desenvolver a estrutura de controle.

SHINNAR ET AL (2000) introduziram o conceito de controle parcial, segundo o
qual o controle de um subconjunto de variaveis do sistema garante a estabilidade
da planta como um todo. A identificacdo dessas variaveis depende do
conhecimento do processo.

A segunda categoria consiste em uma abodagem hierarquica para desenvolver a
estrutura de controle. DOUGLAS (1988) e ZHENG ET AL (1999) apresentaram
uma metodologia que inicia com um projeto simplificado e cuja complexidade
cresce progressivamente com o detalhamento. A metodologia introduz o conceito
de indice de controlabilidade. DOUGLAS (1988) wusou a planta de
hidrodealquilagdo do tolueno como exemplo para o projeto conceitual de
processos. O autor faz uma descricdo da planta, detalhando as operacdes
unitarias envolvidas, analise de graus de liberdade de projeto e objetivos de

producao.
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QIU ET AL (2003) usa o simulador Hysys para a simulacdo da planta de HDA e
usa o procedimento de BANERJEE E ARKUN (1995) para propor a malha de

controle regulatério.

Na terceira categoria estdo classificados trabalhos desenvolvidos por MORARI ET
AL (1980), Skogestad et al e Stephanopoulos et al. Neste grupo estao incluidos
trabalhos que utilizam uma abordagem matematica rigorosa. Isso traz problemas
como a dificuldade para a formulacédo do problema e convergéncia dos modelos.
Por isso esses métodos até hoje foram aplicados em problemas de escala
reduzida, englobando duas colunas ou um reator e uma coluna com uma corrente
de reciclo de massa. SKOGESTAD (2000) introduziu o conceito de ‘self-
optimizing controf, onde as variaveis de otimizagdo sdo aquelas cujos valores de
referéncia (set-points) ndo mudam, mesmo quando ocorrem perturbacées na

planta.

O processo hierarquico-analitico € uma estrutura baseada em decisdes que
permite uma escolha sistemdtica e consistente entre diferentes objetivos.
VASBINDER E HOO (2003) usaram esta metodologia para propor uma estrutura
de controle de plantas inteira em uma planta de producao de dimetil-éter (DME). O
trabalho foi desenvolvido a partir de simulagdes realizadas com o simulador
HYSYS.Plant. Ainda nesta abordagem, SUBRAMANIAN E GEORGAKIS (2005)
propdem uma metodologia para otimizacdo de desempenho de estruturas de
controle de plantas inteiras utilizando o conceito desenvolvido pelos autores de
regido de producao viavel (achievable production output space — APQOS) a partir
das limitacbes das variaveis de entrada. Os autores utilizam dois estudos de
casos: um reator e uma coluna integrados por uma corrente de reciclo de massa e
0 processo Tenessee Eastman.

A revisdo bibliografica sobre controle de plantas inteiras mostra que existem
estudos recentes nessa area de pesquisa, diferentes abordagens e algumas
metodologias baseadas em andlises matematicas. Porém existem poucos casos

disponiveis para aplicagéo das técnicas que vem sendo desenvolvidas.
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4.3. Simulacao dinamica do processo

O procedimento para se obter o modelo dindmico no simulador HYSYS.Plant é
realizado a partir de uma transicao tendo como ponto de partida o modelo em
estado estacionario préximo as condicdes as quais se deseja operar. E importante
observar parametros de temperatura, pressdo, carga térmica, composicao ou
propriedades das correntes (no exemplo estudado ndo podemos observar
composicdo devido ao uso dos pseudo-componentes, neste caso o
acompanhamento é feito através do ponto final da nafta craqueada, intemperismo
do GLP e PVR da gasolina). O acompanhamento destes parametros na transicao
do caso do estado estacionario para 0 modo dindmico € que garante a
confiabilidade do modelo obtido. No modo dindmico estard sendo considerada a

fracdo de C5+ na corrente de GLP, no lugar do intemperismo.

No simulador Hysys.Plant, ao passar um caso do estado estacionario para o modo
dindmico, as equacdes algébricas sdo transformadas em equacdes diferenciais
parciais e resolvidas pelo método de Euler. Um dos parametros de integracao
importante para a resolucdo do sistema de equacdes diferenciais € 0 passo de
integracdo. O passo de integracdo € estipulado pelo usuario, passos maiores
fazem com que a simulacdo seja mais rapida. Porém para sistemas em larga

escala, podem causar problemas de resoluc¢ao do sistema de equagodes.

Para passar uma simulagdo do modo estacionario para o dindmico devem ser
feitas especificacbes em todas as correntes de fronteira (entrada ou saida do
processo). Essas especificagdes podem ser de vazao ou pressao e geram uma
matriz de fluxo e pressao (‘pressure-flow solver). Se o conjunto de especificagdes
ndo for coerente, o programa apresenta mensagens de erro e ndo permite a
passagem do modo estacionario para o dindmico. As principais mensagens de
erro sao:
e Excesso de especificacdes

e Especificagbes insuficientes
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e Problema singular — significa que existem equagdes que nao sao
independentes. Ocorre quando ha redundancia no conjunto de
especificagdes

e Falha de convergéncia devido a problemas com o perfil de pressao

O conjunto de especificagbes adequado € um ponto dificil de ajustar mesmo
quando se trata de uma simulacdo com poucas operagdes unitarias. Para um
problema da proporcdo do caso estudado, este ponto torna-se muito mais

complexo e dificil de ser resolvido.

Além das especificacdes de fronteira, quando a simulacdo é colocada em modo
dindmico, € necessario utilizar alguns controladores para dar estabilidade ao
processo, como por exemplo, controladores de pressao e nivel. Inicialmente, os
equipamentos foram simulados em modo dindmico um a um para avaliagéo
individual e avaliagdo do conjunto de especificagbes que dao estabilidade para
mudancga de estacionario para dindmico. Em seguida a planta foi simulada em
mébdulos, de acordo com os critérios de decomposi¢ao utilizados e s6 entdo a
planta inteira foi simulada e avaliada. Mesmo assim foram encontrados varios
problemas para obter um modelo (sistema de equacdes resolvido pelo simulador)

estavel.

A Figura 4.2 mostra uma coluna debutanizadora utilizada como exemplo no
manual do simulador (Hysys tutorial guide). Para obter o modelo dindmico as
especificagdes de fronteira foram:

- Vazao para as correntes: Feed 1, Feed 2, 4 e C5+

- Pressao para as correntes: Vent control e butanes

Essa simulacdo representa um esquema de controle muito comum para as
colunas debutanizadoras de refinarias. O vapor que sai do topo da torre é dividido
em duas correntes: uma passa pelo condensador e segue para o vaso de topo e a
outra segue diretamente para o vaso de topo, sem passar pelo condensador
(bypass). A valvula que controla a vazao do bypass de vapor que segue para o
vaso é usada para controlar a pressao da torre. A medida que a pressao da torre
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sobe, a valvula fecha. Caso a vélvula esteja toda fechada e a pressdo ainda
continue subindo, a pressao € controlada pela vavula da corrente de vent control.
Essa pode ser uma valvula de alivio na qual o vapor segue para algum ponto da

refinaria ou pode ser uma valvula que abre diretamente para tocha.
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Figura 4.2 — Coluna debutanizadora (Hysys tutorial guide)

No caso do problema estudado neste trabalho de tese, s&o cinco colunas de
destilacdo, o0 que torna a simulagdo do modelo dindmico dificil e lenta. Além da
quantidade de equipamentos do processo, outro fator que aumenta a
complexidade do trabalho € a existéncia de correntes de reciclo de massa. Apos
obter o modelo dindmico estavel, um ponto importante é a avaliacao do efeito das
correntes de reciclo, que fazem com que as perturbagées ocorram no sentido
direto da disposicdo dos equipamentos (downstream) e também no sentido

inverso (upstream).
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A melhor maneira de se investigar um processo de alta complexidade, é a
decomposicdo do processo em médulos. Dessa forma é possivel conhecer
detalhes de cada parte do processo e entdo torna-se mais facil o estudo do
conjunto e suas interacdes. A decomposicdo em modulos foi feita a partir dos
objetivos de producgéo da planta.

4.4. Sintese da estrutura de controle

Para a sintese da estrutura de controle da sec¢ao de fracionamento e recuperacéao
de produtos da unidade de FCC inicialmente sera feita a decomposi¢céo da planta
em médulos e sera seguido o procedimento proposto por LUYBEN (1998),
conhecido como ‘os nove passos de Luyben'. Para realizar a decomposicéao
modular, sdo analisados os objetivos de produgao e restriches operacionais e de
mercado. Em seguida a metodologia proposta por Luyben é aplicada a cada
mddulo e a estrutura de controle é construida para cada um deles. Em seguida os

modulos sdo combinados e a planta € avaliada como um todo.

4.4.1 — Decomposicao do processo em modulos

Para realizar a decomposigdo em mddulos, o primeiro passo € a identificacao das
restricbes operacionais, restricbes de mercado e restricbes econémicas. As
restricdes operacionais incluem limites de equipamentos (como carga térmica de
trocadores de calor, capacidade de bombas e valvulas) ou ainda limitagbes de
processo, como temperatura de reacdo maxima para evitar reag¢des laterais
indesejadas. Restricbes de mercado séo relacionadas com a qualidade exigida
para venda dos produtos. As restricoes econbmicas sdo definidas a partir, por
exemplo, da producdo anual de projeto da planta, maximizacdo da vazdo de um
determinado produto ou lucro total da unidade.

Para o processo estudado as principais restricoes identificadas foram:

1. Restricdes Operacionais (RO):
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e RO1:Temperatura de fundo da fracionadora principal menor que 370°C
(para evitar coqueamento no fundo da coluna)

e RO2:Pressdo de descarga do compressor menor que 18 kg/cm? (maxima
capacidade do compressor)

2. Restrigoes de Mercado:

e RM1: Ponto final de ebulicho da nafta cragueada menor que 220°C
(determina o ponto final da gasolina — é definido no corte da fracionadora
principal)

¢ RM2: Intemperismo do GLP entre —2°C e 2°C. A faixa correspondente em
fracdo massica de C5+ no GLP é de 2x102 a 7x102.

e RMS3: Presséo de Vapor Reid (PVR) da gasolina menor que 60 kPa

3. Restricdes de Econémicas:

e RE1: Perda de C3+ no gas combustivel menor que 3% (em massa)

e RE2: Minimizar perda de gasolina no LCO (maximizar GAP)

e RES: Maximizar a producao de GLP. No capitulo de otimizagao foram feitos
estudos utilizando trés fung¢des-objetivo diferentes: lucro, vazao de GLP e
vazao de gasolina. Na etapa de controle serd adotada a producédo de GLP
como objetivo.

Dessa forma o processo foi dividido em 3 modulos, sendo que cada modulo possui
pelo menos um equipamento principal (podendo ter equipamentos periféricos

associados) e um objetivo ou restricdo (Tabela 4.1).

Tabela 4.1 — Divisao do processo em modulos

Moédulo| Equipamentos principais Restricoes

1 Fracionadora principal e|RO1, RO2, RM1, RE2
compressor de gases

2 Vaso de alta pressao,|RE1
Deetanizadora e absorvedoras

3 Debutanizadora RM2, RM3 e RE3
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Além dos equipamentos principais, existem os periféricos associados a eles, como

vasos, valvulas e bombas. Os médulos 1, 2 e 3 podem ser vistos nas Figuras 4.3,

4.4 e 4.5 respectivamente.
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4.4.2 — Estrutura de controle regulatério aplicada aos moédulos

O procedimento conhecido como ‘os nove passos de Luyben’ foi descrito em

LUYBEN ET AL (1998) e tem sido amplamente utilizado em trabalhos de controle

de plantas inteiras. Em geral, observa-se que os trabalhos publicados na literatura

utilizam esta metodologia para o controle regulatério com controladores tipo PID, e

neste trabalho ainda sera acrescentado o controle inferencial e preditivo baseado

em modelos. A identificacdo para a determinacdo destes modelos sera feita no

Capitulo 5.

Em resumo, a metodologia proposta por Luyben (Luyben nine steps) consiste das

seguintes etapas:

1.

o &~ 0D

© © N o

Estabelecer os objetivos de controle e de projeto

Deteminar o numero de graus de liberdade

Estabelecer o gerenciamento de energia

Fixar a producéo

Estabelecer os critérios de qualidade, seguranca operacional e restricdbes
ambientais.

Controle de vazao das correntes de reciclo de massa

Checar o balango de componentes

Controle das operagdes individuais

Realizar estudos de otimizagdo para melhorar o desempenho econémico ou
a controlabilidade do processo

A aplicacéo dessa sequéncia de acdes aplicada a planta em estudo neste trabalho

é apresentada passo-a-passo.

1.

Estabelecer os objetivos de controle e de projeto

Os objetivos de controle foram estabelecidos de acordo com a Tabela 4.1

2.

Deteminar o numero de graus de liberdade
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O numero de graus de liberdade € calculado contando o numero de vélvulas de
controle somado ao numero de utilidades. O céalculo do niumero de graus de
liberdade para um sistema simples, considerando equipamentos isolados é
simples e 0 assunto é tratado na literatura basica de controle de processos, por
exemplo SEBORG ET AL (1989). Para sistemas complexos, abordando o controle
de plantas inteiras, o calculo dos graus de liberdade é uma area em
desenvolvimento, por exemplo KONDA ET AL (2006).

No item ‘utilidades’ estdo sendo considerados os pontos onde utiliza-se agua de
resfriamento (por exemplo nos condensadores das torres), vapor (por exemplo nos
refervedores) e carga térmica de pontos de integracdo energética que nao estao
sendo considerados aqui (por exemplo os refluxos circulantes da fracionadora). A
carga térmica de cada refluxo circulante é funcdo do projeto de integracao
energética da refinaria. Cada trocador representando um refluxo circulante da torre
€, na verdade, uma bateria de trocadores. Para representar a carga térmica de
cada bateria, foi colocado um controlador, que permite manter carga térmica
constante ou propor perturbacdes para testar o efeito de uma variagdo na carga
térmica e avaliar o desempenho da estrutura de controle da torre para esta
perturbacgao. A seguir as correntes de utilidades sdo enumeradas:

U1. Condensador da fracionadora principal

U2. Refluxo circulante de topo da fracionadora principal

U3. Refluxo circulante intermediario da fracionadora principal
A4. Refluxo circulante de fundo da fracionadora principal

U5. Resfriamento do éleo pobre da fracionadora para a absorvedora secundaria
U6. Bateria de resfriamento entre os estagios do compressor
U7. Bateria de resfriamento na entrada do vaso de alta pressao
U8. Condensador da debutanizadora

U9. Resfriamento do reciclo de gasolina

U10. Refervedor da deetanizadora,

U11. Refervedor da debutanizadora,

U12. Aquecedor da carga da debutanizadora
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As valvulas de controle de vazao de correntes do processo podem ser divididas
em: correntes de fronteira (correntes de entrada ou vazao de produtos) e correntes
internas (seguem de um equipamento para outro). As valvulas de controle de

vazao sao enumeradas a seguir.

Valvulas de controle nas correntes de fronteira (F):

F1. Carga da fracionadora,

F2. vapor para a fracionadora

F3. vapor para retificadora de LCO,

F4. agua para o vaso de topo da fracionadora

F5. dgua para o vaso de baixa pressao

F6. agua para o vapor de alta pressao

F7.vazdo de LCO

F8. agua acida do vaso de topo da fracionadora

F9. agua acida do vaso de baixa presséo

F10. agua acida do vaso de alta pressao

F11. gas combustivel no topo da absorvedora secundaria
F12. Incondensaveis da debutanizadora

F13. vazao de GLP na debutanizadora

F14. vazao de gases externos que entra no vaso de topo da fracionadora
Valvulas de controle internas ao fluxograma (I):

[1. Incondensaveis do vaso de topo da fracionadora

I2. Nafta craqueada do vaso de topo da fracionadora

I3. Refluxo da fracionadora

14. Vazao de 6leo pobre para absorvedora secundaria

I5. Vazao de hidrocarbonetos do vaso de baixa pressao

16. Vazao de hidrocarbonetos do vaso de alta pressao

I7. Vazao de produto de fundo da deetanizadora

18. Refluxo da debutanizadora

19. Vazéao de refluxo de gasolina para a absorvedora priméria
[10. Vazéo da gasolina do fundo da debutanizadora (controlando o nivel de fundo
da coluna)

[11. Vazao de refluxo circulante de topo da fracionadora (RCT)

103



[12. Vazao de refluxo circulante intermediario da fracionadora (RCI)

[13. Vazao de refluxo circulante de fundo da fracionadora

O numero total de graus de liberdade foi 39 (12 utilidades e 27 vélvulas de
controle de vazao).

3. Estabelecer o controle do balanco de energia
Ha apenas um ponto de integracao térmica: entre a corrente de 6leo pobre que sai
da fracionadora e segue para a absorvedora secundaria e a corrente de 6leo rico

que retorna do fundo da absorvedora secunddria para a fracionadora.

4. Fixar a producao
A vazdo de produto final ndo € fixa, como em muitos processos industriais, uma
vez que a produgdo € determinada pela vazdo de residuo processada no
conversor da unidade de FCC. A diretriz das refinarias tem sido a maximizacao da

carga das unidades.

5. Estabelecer os critérios de qualidade, seguranca operacional e
restricoes ambientais
Os critérios de qualidade sao determinados pela especificacdo dos produtos, as
quais ja foram citadas: ponto final da nafta cragueada, PVR da gasolina e
intemperismo do GLP. Quanto a seguranca operacional, pode-se citar o controle
anti-surge do compressor de gases.

6. Controle de vazao das correntes de reciclo de massa
Sao quatro reciclos de massa:

i) retorno de O&leo rico da absorvedora secundaria para a
fracionadora principal

ii) retorno do fundo da absorvedora primaria para o vaso de alta
pressao

iii) retorno do topo da deetanizadora para o vaso de alta pressao

iv) gasolina para o topo da absorvedora primaria
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7. Checar o balanco de componentes
Nesse caso, devido ao uso de pseudo-componentes, sera utilizado apenas o
balanco de massa global da unidade.

8. Controle das operacoes individuais ou modulos
A planta foi dividida em trés mddulos, conforme a Tabela 4.1. No proximo item

sera apresentado o desempenho das malhas de controle para cada médulo.

9. Realizar estudos de otimizacado para melhorar o desempenho
econodmico ou a controlabilidade do processo.

A controlabilidade da planta serd mostrada a partir da integragcédo dos médulos no

item 4.6. A otimizagdo econdmica € feita minimizando a perda de C3 no gas

combustivel e maximizando a producdo de GLP. Além disso, para avaliar o

desempenho econémico, serd utilizada a otimizagao em tempo real, no Capitulo 6.

4.5 Desempenho das malhas de controle regulatério em cada modulo do
processo

Neste item, serdo apresentados os resultados das simulagcdes para obtencéo de
estabilidade operacional em cada modulo. Neste item o objetivo € principalmente a
estabilidade, e ndo a otimizagéo. A otimizagdo é uma camada superior ao controle

regulatorio.

Modulo 1

Conforme ja havia sido definido na Tabela 4.1, o primeiro médulo tem como
equipamento principal a fracionadora. Os equipamentos periféricos sdo os refluxos
circulantes, retificadora de LCO, vaso de topo e compressor, inclusive o vaso
interestagio. A Figura 4.6 mostra o fluxograma para o moédulo 1 com os

controladores.
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Figura 4.6 — Esquema de controle regulatério para o médulo 1

Observando a Figura 4.6, pode-se identificar os seguintes graus de liberdade:
— Vazao das correntes de entrada: Carga proveniente do conversor, vapor para a
fracionadora, vapor para a retificadora de LCO, gases externos, agua para o
vaso de topo da fracionadora, 6leo rico proveniente da absorvedora
secundaria, vazdo de agua para 0 vaso interestdgio do compressor.
Totalizando 7 graus de liberdade.
— Vazao das correntes de retirada da coluna: trés refluxos circulantes, 6leo pobre
para a absorvedora secundaria, retirada para a retificadora de LCO, retirada de
gas, nafta craqueada e agua acida no vaso de topo da fracionadora, vazao de
agua acida do vaso interestagio do compressor e retirada da fase de
hidrocarbonetos do vaso interestagio. Saida de gas do segundo estagio do
compressor. Totalizando 11 graus de liberdade
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— Correntes de energia: trés refluxos circulantes, condensador do topo da
fracionadora, resfriador do vaso interestagio do compressor. Totalizando 5
graus de liberdade

Para o modulo 1 sdo 23 graus de liberdade. De acordo com essa andlise, os
controladores primarios sdo listados na Tabela 4.2. Além destes controladores,
podem ser acrescentadas malhas de controle em cascata, por exemplo para
manter o perfil de temperatura na torre.

A Figura 4.7 mostra a coluna com os controladores e a interface de cada
controlador. Por essa interface fica facil observar se algum dos controladores esta
com sintonia inadequada ou se o controlador ja esta saturado e, portanto perdeu a
acao de controle. O circulo em vermelho na figura mostra o tempo de operacao,
calculado pelo integrador. Neste caso o tempo operacional era de 360 minutos,

operando com estabilidade.
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Tabela 4.2 — Varidveis controladas e manipuladas para o médulo 1

n° | Controlador Variavel controlada Variavel manipulada
1 |PIC-100 Pressao do topo da torre | Saida do gas no vaso de topo
2 |LIC-101 Nivel do vaso de topo Vazao de nafta craqgueada
3 |LIC-102 Nivel de agua no vaso de|Vazao de agua acida
topo
4 |TIC-101 Temperatura do vaso de|Carga térmica do condensador
topo do vaso de topo
5 |FIC-101 Vazao de refluxo Vazéo de refluxo
6 |FIC-102 Vazao de retirada de RCT |Vazéao de retirada de RCT
7 |FIC-103 Vazao de retirada de 6leo|Vazdo de retirada para
pobre para a absorvedora |absorvedora
8 |FIC-104 Vazao de retirada de LCO |Vazdo da saida lateral da
fracionadora para a retificadora
9 |FIC-105 Vazao de retirada de RCl | Vazao de retirada de RCI
10 |FIC-106 Vazao de retirada de borra | Vazao de retirada de borra
11 |QIC-101 Carga térmica de RCT Carga térmica de RCT
12 |QIC-102 Carga térmica de HCO Carga térmica de HCO
13 |QIC-103 Carga térmica de borra Carga térmica de borra
14 |FIC-107 Vazao de carga Vazao de carga
15 |FIC-108 Vazdo de vapor para|Vazao de vapor
fracionadora
16 |FIC-109 Vazdo de vapor para|Vazao de vapor
retificadora
17 |FIC-110 Vazao de gases externos |Vazao de gases externos
18 |FIC-111 Vazao de agua no vaso de | Vazao de 4gua
topo
19 | TIC-102 Temperatura de saida do |Carga térmica
resfriador do vaso de
baixa presséo
20 |LIC-103 Nivel do vaso de baixa|Vazao de hidrocarbonetos
presséo
21 |LIC-104 Nivel de agua no vaso de |Vazao de 4gua acida
baixa presséo
22 |FIC-112 Vazdo de agua para o|Vazao de 4gua
vaso de baixa pressao
23 |FIC-113 Vazao de retorno de 6leo|Vazédo de retorno de dleo rico

rico da absorvedora

da absorvedora
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Os graficos apresentados nas Figuras 4.8(a) e 4.5(b) mostram o comportamento
do médulo frente a algumas perturbacdes. A Figura 4.8(a) mostra a vazao de nafta
craqueada, temperatura de topo da torre, vazdo de retirada de LCO e vazao de
RCT. A Figura 4.8(b) mostra a temperatura de fundo da torre, vazdo e carga

térmica de refluxo circulante de borra.

As perturbacgdes realizadas foram:

- P1: aos 20 minutos foi feito um degrau negativo na vazao de RCT. A temperatura
de topo subiu, a vazdo de nafta aumentou e a vazdo de LCO aumentou pouco. A
temperatura de fundo apresentou uma pequena redugédo e em seguida aumentou
(resposta inversa).

- P2: aproximadamente aos 100 minutos de simulacao foi feito um degrau positivo
na vazao de refluxo circulante de borra. As temperaturas de topo e fundo e a
vazao de nafta craqueada caem de forma suave.

- P3: aos 140 minutos de simulacgéo, foi feita a terceira perturbagdo, aumentando a
carga térmica do refluxo circulante de borra. Verifica-se que a vazéo de nafta e a
vazao de LCO caem. As temperaturas de topo e fundo caem acentuadamente e
depois voltam a subir até estabilizar em um valor entre o ponto inicial e o valor

minimo atingido logo depois da perturbacéo.

Durante toda a simulacdo observa-se que a vazdo de nafta tem um
comportamento diferente das outras variaveis. Ela segue oscilando durante todo o
tempo em fungédo do controle de nivel. Os vasos intermediarios das unidades
industriais tém o objetivo de amortecer perturbag¢des para que a propagacao seja
suavizada de um equipamento para outro. Em fungéo disso, os controladores de
nivel sdo sintonizados para manter flutuagdo no nivel e conseqiientemente na

vazao de saida.

Deve-se destacar que a sintonia dos controladores € uma etapa importante e dificil
de ser realizada para todos os controladores simultaneamente. Para conseguir
realizar a simulagao, inicialmente todos os controladores foram sintonizados bem

lentos e depois as sintonias foram ajustadas uma a uma.
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Modulo 2
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Os equipamentos principais do médulo 2 sdo as duas colunas absorvedoras e
deetanizadora. Além disso, existem como periféricos: trocadores de calor, bombas
e 0 vaso de alta presséo. A Figura 4.6 mostra o fluxograma para o médulo 2.

Observando a Figura 4.9, pode-se identificar seguintes graus de liberdade:

— Vazédo das correntes de entrada: vazdo de Oleo pobre proveniente da
fracionadora, vazdo de nafta craqueada proveniente do vaso de topo da
fracionadora, vazdo de reciclo de gasolina para a absorvedora, vazdo da
corrente de hidorcarbonetos do vaso de baixa pressédo, vazdo da corrente de
saida do segundo estagio do compressor e vazao de agua para o vaso de alta
pressdo. Totalizando 6 graus de liberdade. Vale ressaltar que os cinco
primeiros graus de liberdade ja haviam sido contados como saidas da
fracionadora. Portanto, para o processo como um todo, soma-se apenas um
grau de liberdade.

— Vazao das correntes de retirada: gas combustivel da absorvedora secundaria,
vazdo de Oleo rico que retorna para a fracionadora, vazdo de fundo da
deetanizadora para a debutanizadora, retirada de 4gua acida no vaso de alta
pressao.

— Correntes de energia: resfriador de 6leo pobre, resfriador do vaso de alta
pressao e refervedor da deetanizadora.

— Correntes de reciclo de massa internos ao médulo: vazdo de fundo da
absorvedora primdria para o vaso de alta pressdo e vazado de topo da
deetanizadora para o vaso de alta pressao.

Além dessas correntes, esse modulo também possui um ponto de integracéo

energética: entre o 6leo pobre e 0 6leo rico.

Os controladores sao listados na Tabela 4.3. O controlador de temperatura de
fundo da deetanizadora foi colocado diretamente na carga térmica do refervedor.
A Figura 4.9 mostra o mddulo 2 com os controladores e os frontais de cada

controlador, o que permite verificar se ha algum controlador saturado ou com
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sintonia inadequada. Os controladores em comum com o moddulo 1 foram

omitidos.

Tabela 4.3 — Lista de controladores para o0 médulo 2

Controlador Variavel manipulada Variavel controlada

1 |LIC-105 Nivel do vaso de alta|Vazdo de carga para a
pressao deetanizadora

2 |LIC-106 Nivel da fase aquosa no|Vazao de agua acida
vaso de alta pressao

3 |LIC-107 Nivel do fundo da coluna|Vazado de fundo da coluna
deetanizadora deetanizadora

4 |FIC-114 Vazao de 4gua para o vaso|Vazdo de agua para o0 vaso
de alta pressao de alta pressao

5 |TIC-103 Temperatura do 6leo pobre |Carga térmica do resfriador
para a absorvedora | de éleo pobre
secundaria

6 |TIC-104 Temperatura da carga do|Carga térmica do resfriador
vaso de alta pressao — da carga do vaso V-2205
V-2205

7 | TIC-105 Temperatura de  fundo|Carga térmica do refervedor
deetanizadora da deetanizadora

8 |PIC-103 Pressao de topo da|Valvula de gas combustivel
absorvedora secundaria
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Foram entao realizadas perturbac¢des para testar a estabilidade e confiabilidade do
modelo. As Figuras 4.10(a) e 4.10(b) mostram as variaveis que foram perturbadas
e variaveis de interesse do moédulo. Como ja foi discutido, a principal variavel de
otimizacdo do méddulo de absorcédo € a perda de C3 no gas combustivel. Para
realizar este calculo foi feita uma planilha para somar a fracdo massica de C3 e C4
no gas combustivel. As perturbacdes realizadas foram:

P1: aos 20 minutos de simulagao foi feito um degrau na vazao de reciclo
de gasolina de absor¢cédo que entra na absorvedora priméria (Figura 7a). Observa-
se que a perda de C3 diminui, conforme esperado. Na Figura 7b, observa-se que
a vazao no fundo da deetanizadora aumenta e o nivel do vaso de alta pressao
sofre uma leve variagao.

P2: aos 85 minutos foi feito um degrau na vazdo de carga proveniente da
descarga do segundo estagio do compressor (Figura 7b). Observa-se aumento da
perda de C3 no gas combustivel, aumento da vazao de retirada no fundo da
deetanizadora e oscilagdo suave do nivel do vaso de alta presséao.
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Figura 4.10 — Simulagao dindmica para o médulo 2 (a) Perda de C3 no gés
combustivel e vazao de reciclo da gasolina e (b) nivel do vaso de alta pressao,
vazao proveniente do segundo estagio do compressor e vazao de retirada de

fundo da deetanizadora

Médulo 3

O equipamento principal do médulo 3 é a coluna debutanizadora. Os periféricos
sdo: valvula de reducédo de pressdo, pré-aquecedor de carga e separador de
gasolina (separa a gasolina de fundo da debutanizadora em produto para tanque e
reciclo para a absorvedora primaria) . A Figura 4.11 mostra o fluxograma para o

modulo 2.

Observando a Figura 4.11, pode-se identificar seguintes graus de liberdade:

— Vazao das correntes de entrada: vazdo de GLP+gasolina proveniente da
deetanizadora (mddulo 2). Um grau de liberdade para o modulo.

— Vazao das correntes de retirada: gas combustivel do vaso de topo da
debutanizadora, GLP, gasolina para tanque e gasolina para reciclo. Sédo 4

graus de liberdade.
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— Correntes de energia: Condensador de topo da torre debutanizadora,
refervedor da debutanizadora, resfriador de gasolina. Totalizando 3 graus de
liberdade.

Os controladores séo listados na Tabela 4.4. O controlador de temperatura de

fundo da deetanizadora foi colocado diretamente na carga térmica do refervedor.

Tabela 4.4 — Lista de controladores para o médulo 3.

Controlador | Variavel manipulada Variavel controlada
1 |LIC-108 Nivel do vaso de topo Vazao de GLP
2 |LIC-109 Nivel no fundo da coluna |Vazao de gasolina do fundo da
coluna
FIC-114 Vazao de refluxo Vazao de refluxo
4 |TIC-106 Temperatura da carga Térmica do pré-aquecedor de
carga
5 |TIC-107 Temperatura do vaso de | Carga térmica do condensador
topo da coluna
6 |TIC-108 Temperatura no fundo | Carga térmica do refervedor
da coluna
7 |PIC-105 Pressao no topo da torre |Valvula de gas do vaso de topo
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Para testar a estabilidade e confiabilidade do modelo, foram realizadas
perturbagdes na vazao de carga do médulo (proveniente da deetanizadora), vazao
de refluxo da debutanizadora e no set-point do controlador de temperatura de
fundo da torre. As principais varidveis de processo analisadas durante as
perturbacdes foram: o percentual de C5 no gas combustivel, PVR da gasolina e
nivel do vaso de topo da coluna.

As perturbacdes foram:

P1: aos 20 minutos de simulacdo foi feito um degrau reduzindo o refluxo da
coluna. Observa-se aumento da temperatura de topo e da fragdo de C5 no GLP
enquanto a PVR é reduzida (Figura 10a). Tanto para a fragdo de C5 no topo
quanto para a PVR observa-se um overshoot no momento da perturbagao.

P2: Aos 80 minutos, foi feito um degrau positivo na vazdo de carga da coluna.
Verifica-se reducdo da PVR e aumento da fracdo de C5 no GLP. Neste caso, a
temperatura de fundo e o refluxo da torre foram mantidos constantes.

P3: A JdUltima perturbacdo foi uma reducdo no set-point do controlador de
temperatura de fundo da torre, aproximadamente aos 150 minutos (Figura 4.12b).
Como ja era esperado, verificou-se aumento da PVR e reducao da fracdo de C5

no topo.

Na Figura 4.12, observa-se variagdes no nivel do vaso de topo da coluna e na

vazéo de retirada de GLP.
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Figura 4.12 — Simulacao dinamica para o médulo 3. (a) perturbacao da na vazao
de refluxo e carga (b) perturbagédo na temperatura de fundo e (c) variagées no

nivel do vaso de topo e retirada de GLP.

4.6 - Simulacgao da planta inteira

Para a simulagdo da planta inteira todos os modulos foram integrados. As
adaptac¢des na matriz de vazao e pressao foram feitas e o passo de integracgéao foi
reduzido para obter melhor precisédo e estabilidade.

A Figura 4.13 mostra o processo completo com os controladores e a Figura 4.14

mostra 0 desempenho das malhas quando uma perturbagao degrau de 5% ¢ feita
na vazao de alimentacao da fracionadora principal.
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Figura 4.13 — Operagao com os médulos integrados
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Figura 4.14 — (a) vazao de carga da fracionadora principal (b) vazdo de nafta
cragueada no vaso de topo da fracionadora (c) temperatura de fundo da
fracionadora (d) perda de C3+ no gas combustivel, em porcentagem em massa (e)
Porcentagem de C5 no GLP (f) vazado de GLP.

Na Figura 4.14, nota-se que a vazao de nafta craqueada oscila em funcdo do
controle do nivel do vaso de topo da fracionadora principal (Figura 4.14-b). A
temperatura de fundo sobe (Figura 4.14-c) uma vez que ainda nao foi colocado o
controle de temperatura para ela, o que sera feito no capitulo seguinte. A perda de
C3+ no gas combustivel cai, uma vez que a nafta craqueada atua como liquido de
absorcao (Figura 4.14-d). A porcentagem de C5+ e a vazdo de GLP aumentam em
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funcdo do aumento da carga da torre (Figuras 4.14-e 4.14-f). Observa-se que na
debutanizadora o efeito da perturbacdo € bastante amortecido em relacdo a
perturbacao na fracionadora.

4.7 - Desacoplamento de Variaveis

Para sistema multivariaveis, uma etapa importante do projeto da estrutura de
controle é a definicdo do pareamento adequado entre variaveis manipuladas e
variaveis controladas. O objetivo € minimizar o efeito das interacbes entre as
malhas. Uma das ferramentas mais conhecidas para esta finalidade é o Relative
Gain Array — RGA. Esta técnica foi proposta por BRISTOL (1966) e é baseada nos
ganhos em estado estacionario. Uma das vantagens do método € a simplicidade
para interpretacdo dos resultados. A principal desvantagem é o fato de ser
baseado em resultados em estado estacionario, ou seja, ndo considera as
caracteristicas da dindmica do processo. Porém, com um modelo dinamico
confiavel, é possivel fazer avaliacbes sobre a dindmica do processo: tempo de

resposta entre as variaveis, tempo morto, resposta inversa e overshoot.

Supondo um processo com duas variaveis controladas (cvl e cv2) e duas
variaveis manipuladas (mv1 e mv2), os ganhos em estado estacionario séo
calculados fazendo-se uma variagdo em degrau nas variaveis manipuladas
separadamente. Ou seja, varia-se mv1 fazendo-se um degrau Amv1 enquanto
mv2 permanece constante. Dessa forma o ganho na variavel controlada cv1 tem a
amplitude Acv1. O ganho da variavel cvl em relacdo a variavel mv1 (g11) pode
ser expresso pela Equacao 4.1:

_ Acvi
95lmz = Sy
mv2

(4.1)
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Por outro lado, se a malha entre cv2 e mv2 for fechada, e neste caso for dado um

degrau na variavel manipulada mv1 mantendo cv2 constante, o célculo do ganho

para a variavel cv1l pode ser descrito pela equacao (4.2):

11|

vz Amv|,,

_ Acvi

(4.2)

A relacao entre os ganhos das Equacées (4.1) e (4.2) é dado pela Equacéo (4.3):

7\’11 -

B g11|mvz
g11|cv2

(4.3)

A11 € um numero adimensional e € definido como ganho relativo entre a variavel

controlada cv1 e a variavel manipulada mv1. A interpretacdo do ganho relativo &

feita da seguinte forma:

Aij= 1 = N&o ha interagdo com outras malhas de controle

Aij= 0 = A variavel manipulada i ndo afeta a variavel controlada j

Alj = 0,5 = Existe um alto grau de interacdo. As outras malhas de controle
possuem tanto efeito na variavel controlada, j, quanto a variavel manipulada
.

0,5 < Aij < 1 = Existe interacdo entre as malhas de controle. Contudo, é
preferivel o pareamentento que tende a minimizar as interagées.

Alj > 1 = A interagéo reduz o efeito do ganho da malha de controle. Sao
necessarios valores altos para o ganho do controlador.

Aij > 10 = O pareamento de variaveis com elementos de valores altos na
matriz de ganho relativo sdo indesejaveis. Pode indicar um sistema sensivel
a pequenas variagées de ganho e possiveis problemas na aplicacdo de
técnicas de controle baseado em modelos.

Aij < 0 = Elementos negativos na matriz de ganho relativo devem ser vistos
com cuidado. Elementos negativos fora das diagonais da matriz indicam
que a malha vai mudar o sinal do ganho efetivo. Além disso, elementos

negativos na diagonal podem indicar instabilidade integral, isto é, a malha
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de controle € instavel para qualquer controlador por realimentagao

(feedback).

A técnica de desacoplamento de variaveis foi utilizada na fracionadora principal.

Nas simulagbes realizadas para verificar a estabilidade do modelo, foram

avaliadas como variaveis de resposta a temperatura de topo. Porém o objetivo real

€ o controle do ponto final da nafta craqueada e destilacdo ASTM D85 do LCO.

Neste item do trabalho, sera feita uma analise usando RGA para verificar o

pareamento adequado para o controle decentralizado dessas variaveis.

As variaveis que podem ser usadas como manipuladas e as variaveis que se

deseja controlar séo listadas na Tabela 4.5.

Tabela 4.5 — Variaveis controladas e manipuladas para a fracionadora.

Variavel controlada

Possiveis manipuladas

Ponto final da nafta

Temperatura de topo da fracionadora

Ponto final do LCO

Vazéo de retirada de LCO
Temperatura do prato de retirada de LCO

GAP Nafta/LCO

Vazao de refluxo HCO

LCO/OCL

Vazao de refluxo de borra

Tabela 4.6 — RGA para as variaveis da fracionadora principal

Ttopo | Tfundo | VLCO | VRCI

DPF Nafta

0.1534 | -0.0281 | 0.3671 | 0.5076

D85 LCO

-0.5552| 0.3904 | 0.4523 | 0.7125

GAP nafta

1.5256 | -0.3771 | 0.1851 | -0.3336

Gap LCO

-0.1239| 1.0149 |-0.0045 | 0.1136

Os numeros em negrito (diagonal da matriz) indicam o melhor pareamento das

variaveis.
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Verificado o desempenho das malhas de controle, o proximo passo é propor
controladores preditivos para a fracionadora e para a debutanizadora. Para a
fracionadora o controlador tem o objetivo de manter a especificagdo de ponto final
da nafta craqueada e LCO. Para a debutanizadora o objetivo € manter a
especificacdo do intemperismo do GLP e PVR da gasolina. Foi estabelecido o uso
de controladores preditivos para estes pontos devido a importancia de se manter
os produtos dentro das especificagbes de mercado, porém otimizando-se a
producdo, ou seja, manter o produto proximo a restricdo. Um controlador de
temperatura sera colocado em cascata com a vazdo do RCT para manter a
temperatura no topo. O mesmo procedimento sera feito para o controle da

temperatura de fundo em fungéo da vazao de refluxo circulante de borra.

No préximo capitulo serdo apresentados os testes para identificacdo dos modelos
a serem utilizados pelos controladores preditivos. Além disso, serd descrito o
algoritmo de controle preditivo por matriz dindmica, o DMC (Dynamic Matrix
Control)

4.8 — Conclusoes

Neste item do trabalho, foi feito um estudo sobre o controle de plantas inteiras. E
uma area de estudo que vem crescendo nas ultimas duas décadas. Porém, a
maior dificuldade para o avango desta area de pesquisa € obter a simulacédo
dindmica estavel de diferentes processos. Em grande parte dos trabalhos isso
vem sendo feito com simuladores comerciais, 0 que também foi feito aqui. Existem
poucos casos estudo na literatura, e nenhum deles representando um processo

validado com dados industriais.

Neste ponto, este trabalho vem contribuir trazendo para a literatura um novo
estudo de caso para essa area de pesquisa. O simulador usado no trabalho é
robusto, porém dificil de configurar os parametros para a transicdo da simulagéo

em estado estacionario para o modo dinamico.
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Além disso, foi feito um estudo tradicional de desacoplamento de variaveis
utilizando RGA para a escolha das variaveis manipuladas para o controle preditivo
da fracionadora principal, a ser desenvolvido no Capitulo 5.
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CAPITULO 5

5. IDENTIFICACAO DO PROCESSO E CONTROLE
PREDITIVO

5.1. Introducao

Neste capitulo do trabalho, o objetivo € propor controladores preditivos para
manter a qualidade dos produtos principais: ponto final de nafta craqueada, ponto
final do LCO, intemperismo do GLP e PVR da gasolina. Os controladores
preditivos baseados em modelos ajudam a obter rendimento maximo do processo,
uma vez que permite trabalhar préximo as restricées, porém sem violar os limites

de especificagdo dos produtos.

Em geral, os trabalhos de controle de plantas inteiras existentes na literatura
abordam somente o controle regulatério com malhas PID, o que foi feito no
capitulo anterior. Nesse trabalho o objetivo € propor também o controle preditivo, o
que ja € uma realidade nas refinarias de petréleo.

Para a implementacdo do controle preditivo baseado em modelos (MPC), o
procedimento pode ser resumido em trés passos:
1. Obter um modelo dinamico estavel para o processo (ja realizado no item
anterior)
2. Propor variagcdes nas variaveis manipuladas que permitam obter um modelo
de controle preditivo. Este passo € denominado identificacdo de processos
e sera tratado neste capitulo.
3. Implementar os modelos obtidos no item 2 e propor perturbacdées para
verificar o desempenho do modelo proposto.
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Identificar o processo é levantar o modelo do mesmo. O modelo do processo é a
relagdo numérica, quantitativa ou matematica, entre suas entradas e suas saidas.
Os modelos matematicos podem ser de dois tipos principais:

e modelos tedricos: sao obtidos por equagdes algébricas ou diferenciais, cuja
solucdo fornece o comportamento dinAmico ou em estado estacionario do
sistema;

e modelos empiricos: obtidos através da analise de dados gerados a partir de
testes de perturbacdo em um sistema (planta industrial ou simulacdo). Essa
experimentacao envolve a alteracdo de algumas entradas e exame do

comportamento das saidas do sistema.

Para elaboragdo de um modelo que possa ser usado no controle preditivo, a
identificacdo de processos se refere ao levantamento e tratamento de dados por
técnicas estatisticas especificas, visando a obter um modelo empirico do sistema.

A revisdo bibliografica e a metodologia de identificacdo de processos

multivaridveis sdo apresentadas no proximo item.

5.2 — Identificacao de processos

5.2.1 — Metodologia para identificacao de processos

Os controladores preditivos baseados em modelos utilizam algoritmos que
permitem calcular as tendéncias futuras para as variaveis controladas. O termo
identificacao de processos € usado para o levantamento das curvas que definem o
comportamento entre varidveis controladas e manipuladas. Cada planta tem suas
respostas caracteristicas, uma vez que os parametros calculados para o modelo
sao obtidos com base na dinamica do processo e, por isso, sdo inerentes a cada
equipamento. Em colunas de destilagdo, a dindmica do processo e, portanto, 0s
parametros do modelo, vao depender do inventdrio da coluna, por exemplo,
namero de pratos e hold-up de liquido. Dessa forma, colunas de destilagdo que
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possuem a mesma fung¢do (por exemplo, coluna debutanizadora) tém curvas de
identificacao distintas. O levantamento das curvas de resposta pode ser entendido

como a identidade da planta.

Um sistema € caracterizado a partir de entradas e saidas. As entradas (u) sédo
variaveis de processo que podem ser alteradas e, uma vez que tém seus valores
modificados afetam nas varidveis que sdo monitoradas, ou variaveis de saida (y).
Por exemplo, em uma torre de destilagdo, se a vazédo de refluxo € modificada, e
todas as outras varidveis sdo mantidas constantes, entdo havera uma alteragcédo na
qualidade e na vazao dos produtos. Neste caso, a vazao de refluxo é uma variavel
de entrada e a qualidade do produto é uma variavel de saida. Além da vazao de
refluxo, a vazdo de carga e temperatura de controle também sdo exemplos de
variaveis de entrada, enquanto a composicao e a vazao de cada produto sao
variaveis de saida. A Figura 5.1 representa um processo geral com j variaveis de

entrada e j respostas.

uy ——p —» V1

Uy ———P —> y2
: Processo :

uy —p —>; M

Figura 5.1 — Representacdo esquematica de um processo quimico em relagao a
entradas (u) e saidas (y)

Em controle de processos, a dinamica de um sistema pode ser representada a
partir de uma equacgao de primeira ordem com atraso (Equacgéo 5.1).

YO, =
T p” +y(t)=K,u(t) (5.1)

Na pratica, para verificar se o comportamento de um conjunto de variaveis tem
dindmica de primeira ordem, basta fazer um degrau na variavel manipulada e
monitorar o comportamento da variavel que se deseja controlar (variavel de

saida). Sistemas com dinamica de primeira ordem tém o comportamento descrito
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na Figura 5.2. A Figura 5.2 (SEBORG ET AL, 1989) representa um degrau na

variavel de entrada e a resposta obtida na variavel resposta.

Au

y
 J
t

3

Figura 5.2 — Representacdo de uma perturbacao degrau na variavel de entrada e

resposta de um sistema de primeira ordem

As curvas de resposta geradas a partir dos degraus nas variaveis de entrada séao
fundamentais para construir algoritmos de controle preditivo baseado em modelos,
uma vez que essas curvas sao utilizadas para fazer a previsao dos valores futuros

para as variaveis de saida.

Uma definicdo importante para controle € o ganho do processo. Para uma
variagdo na variavel de entrada, Au, a variavel controlada tem uma variagéo Ay. A

razao entre Ay e Au é denominada ganho do processo (Equacéo 5.2).

Ay
K =—
P Au (5-2)

O degrau dado na variavel de entrada deve ser suficiente para provocar variagdes
que possam ser medidas nas variaveis controladas. Ou seja, os degraus néo
podem ser tdo pequenos de forma que as variaveis de saida ndo tenham efeito
que possa ser medido, principalmente quando as perturbagdes sdo feitas na
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planta real, onde as varidveis estao sujeitas a ruidos. Também os degraus nao

podem ser tdo grandes de forma a desestabilizar o processo.

Uma outra definicdo importante é a de resposta ao degrau unitario, que significa
quanto varia uma variavel controlada para cada unidade de variagdo de uma

variavel manipulada.

Conforme pode ser observado na Figura 5.2, a variavel de saida varia
gradualmente até atingir o valor final. Existem duas constantes de tempo
associadas com a curva da variavel-resposta: o tempo morto e o tempo de
primeira ordem. O tempo morto (t5) € o tempo que leva para o processo comegar a
responder a variagdo em degrau. O tempo de primeira ordem é o tempo que o
processo demora, uma vez iniciada a variacao, para chegar aos 63% da variacao
total final. A Figura 5.3 mostra como o tempo morto e o tempo de primeira ordem
podem ser medidos graficamente.

, saida: resposta ao
| degrau na entrada

I

A ,f},
entrada: degrau
.ﬁu‘g ;
: [>
L}
INFAY
By [ =i g e
L 63% AY,

| o>
i Ty _" tempo

. tempo de primeira ordem

—" l*— h tetnpo morto

Figura 5.3 — Representagcéao do tempo morto e constante de tempo de primeira

ordem

Para identificar a unidade adequadamente, existem técnicas que auxiliam no

132



planejamento dos degraus a serem realizados com a finalidade de se obter as
curvas de identificacdo. O método mais comum consiste em se alterar as variaveis
livres (de entrada) com o padrdo de degrau, registrando-se as variaveis
dependentes (de saida) e tendo em vista a obtengcdo da curva de resposta frente

ao degrau unitario.

As técnicas de identificacdo de processos permitem construir modelos
matematicos a partir de dados obtidos por perturbacées no processo real ou por
simulacées. A identificacdo é uma etapa importante no projeto de um controlador,

uma vez que o uso de um modelo inadequado compromete seu desempenho.

Os algoritmos de identificagdo ajustam parametros até que os resultados se
aproximem dos resultados reais. Embora existam aplicacbes anteriores de
identificacdo - por exemplo, o teste degrau popularizado por ZIEGLER E
NICHOLS (1942) - as bases para a identificacdo de Sistemas foram langcadas na
década de 60, com Método da Maxima Verossimilhanca, aplicado para a
estimagado de parametros de modelos ARMAX, levando mais tarde ao Método do
Erro da Predi¢cdo (PEM), o que viria a dar origem, nos anos 90, aos métodos de

identificacao por subespacos de estado.

Os testes de identificagdo podem ser conduzidos com cada par de variaveis
controladas/manipuladas individualmente (SISO — single input single output) ou
através de testes multivaridveis (MIMO — multiple input multiple output). A
vantagem no uso de identificacdo SISO €& a simplicidade para observar
visualmente o comportamento de cada par de variaveis de forma isolada. No
entanto, um conjunto de identificagdes SISO n&o garante que um modelo
multivariavel composto a partir da sua soma tenha bom desempenho. Outro
importante aspecto € o tempo gasto em identificagbes SISO em processos de
grande porte. A identificagdo de uma planta industrial com este procedimento pode

levar muitas horas ou dias, acarretando grandes custos.

ALSOP E FERRER (2004) apresentam a implementagdo industrial de um
controlador preditivo para uma torre fracionadora propano/propeno. Os modelos
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foram determinados via simulagdo dindmica com o simulador comercial

Hysys.plant.

Em um processo multivariavel, se as variaveis ndo tiverem correlagdo alguma
entre si, a ndo ser cada par de entradas e saidas, testes monovariaveis podem ser
aplicados, sabendo-se de antemdo que cada manipulada afetaria apenas uma
controlada. No caso de processos nos quais as variaveis sao muito
correlacionadas, os testes realizados isoladamente uns dos outros deixardo
escapar influéncias importantes para o modelo do processo. Esta importancia
aumenta, na medida em que a auséncia de algumas influéncias no modelo pode
retirar estabilidade do controlador. Dessa forma, a principal questdao sobre o
emprego de identificacdo multivariavel estd relacionada com a incerteza se um
determinado experimento consegue ou néo trazer informacao suficiente para que
todos os modelos sejam determinados.

Existem diferentes metodologias para o planejamento de uma sequéncia de
movimentos nas varidveis manipuladas através do uso de sinais. As
caracteristicas destes sinais devem ser estabelecidas levando-se em conta uma
série de critérios. Um sinal de perturbacao para identificagdo de um sistema linear
deve ter duas caracteristicas: ser pequeno o suficiente para minimizar distor¢coes

nao-lineares e grandes o suficiente para minimizar os efeitos do ruido.

Outra caracteristica desejavel deste sinal é ser facilmente aplicavel no processo.
Ha muitas teorias sobre diferentes modos de excitacdo da entrada do sistema. A
idéia é de excitar o sistema com sinal de entrada que permita melhor identifica-lo.
A escolha de uma metodologia de identificacdo depende do tipo de sistema

envolvido.

Um modo de excitacdo muito utilizado é o PRBS - seqiiéncia binaria pseudo-
randémica. Trata-se de um sinal com espectro largo, proximo do ruido branco, que
permite cobrir a faixa de freqiéncias de muitos processos. Nesse trabalho sera

usado o PRBS em dois niveis: nivel inferior (-) e nivel superior (+).
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Os dois sinais diferentes sdo Uteis para o caso de sistemas em que dupla
excitacdo simultanea deve ser feita. A duracdo de cada pulso que compde a
seqliéncia depende de uma analise do tempo de resposta do sistema. A Figura
5.4 (a) mostra a resposta de um sistema de primeira ordem, enquanto a Figura 5.4
(b) mostra uma seqiiéncia de sete experimentos aplicando PRBS. A duracao de
cada pulso corresponde a um quarto da constante de tempo do sistema.

T
Fo &

T - cooaumie de vaopo do 310em

Figura 5.4 — (a) resposta de um sistema de primeira ordem; (b) planejamento de
um teste de identificacdo com variagcdes PRBS para a variavel de entrada

Sinais deterministicos tipo PRBS séo faceis de serem gerados e programados em
sistemas digitais de controle. Os sinais podem ser gerados de forma a ter
correlagdo cruzada préxima de zero, 0 que garante que o0s vetores sao
independentes (ortogonais), 0 que é uma condi¢cao necessaria para se identificar
adequadamente os efeitos de cada um dos sinais nas controladas. E
recomendado o uso de um sinal de méxima duragio (com 2"-1 chaveamentos).
Existem outros sinais com caracteristicas semelhantes, como Hadamard, GBS ou
somas de sendides (LUUNG, 1994)

No caso do uso de simuladores, que é o caso deste trabalho, a sequéncia de
sinais pode ser programada para ser feito automaticamente pelo simulador. No
caso do Hysys.plant, a ferramenta que permite essa programagcdo € o ‘Event
Scheduler.
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A duracao total de um experimento de identificacdo executado em uma planta
industrial € definida com base na viabilidade da planta que estd sendo estudada.
Um experimento maior fornece mais dados para identificagdo, melhorando a
estimativa dos parametros; por outro lado, ele permite a inclusao de disturbios que
terdo maior possibilidade de se manifestar com um tempo maior, gerando néo-
linearidades, além do fato de que qualquer experimento tem custo, por
obrigatoriamente ndo se conseguir operar proximo dos limites durante este teste.
Na pratica, a duracdo de um experimento € tdo grande quanto necessario para ser

suficientemente informativa, dentro do menor tempo possivel.

Um outro ponto importante quanto ao experimento € prever uma determinada
quantidade de dados a mais para se poder realizar validagcao cruzada (validar o
modelo com dados n&do usados para a identificagdo). Idealmente, é interessante
conseguir uma quantidade de dados igual aquela usada para identificagédo, e isso
pode ser conseguido simplesmente com uma sequéncia PRBS de idéntico
tamanho e subsequente a primeira.

Um conjunto possivel de critérios para definir os sinais PRBS é dado por:

T 22N,T,
1= (Yo tka
<278 L

o

s

H
Ns — 2n —1> ZRB.sTd()m

T,
Onde:
T - Tempo total do experimento
Ts - Tempo de estabilizagdo
N, - Numero de entradas

Tsw - Tempo entre possiveis chaveamentos

o« - Constante de tempo dominante, estimativa minima
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. - Constante de tempo dominante, estimativa maxima

n - ordem do PRBS
Ns - nimero de chaveamentos do PRBS

Neste trabalho, a identificacdo do processo foi feita utilizando a rotina iddata do
conjunto de ferramentas (toolbox) identification do software MATLAB. Apoés
aplicacdo dos degraus gerados com a metodologia de aplicacdo dos sinais, o
resultado obtido é uma grande quantidade de dados que serdo usados em uma
proxima etapa, que sdo metodologias adequadas para levantamento das curvas

do modelo a partir destes dados.

5.2.2 — Calculo dos coeficientes do modelo

Os métodos PEM (Prediction-Error Identification Methods) baseiam-se na idéia de
que um modelo pode ser avaliado pelo grau de afastamento dos valores
observados contra os valores preditos. Dada uma determinada estrutura de
modelo, o melhor conjunto de parametros sera aquele que vai minimizar este erro
de predi¢do. A questéo principal € como definir um critério para a minimizagéo do
erro. Normalmente, aplica-se um filtro estavel linear ao erro da predicao (definido
como a diferenca entre os valores observados e os valores da predi¢cdo) e usa-se
um critério como o de minimos quadrados para minimizar a somatoria destes
valores com o0 objetivo de se encontrar o conjunto de parametros do modelo que

satisfaca esta condigao.

Os métodos de subespacos assumem que um sistema pode ser sempre descrito
na forma de um modelo em espacgos de estados e que este modelo pode ser
estimado utilizando-se técnicas de minimos quadrados. Existe uma série de
variantes para estes métodos, que tém como principal vantagem a facilidade

computacional.

A estrutura FIR, ndo paramétrica, é a base para muitos softwares de identificacdo.
Esta classe de modelos tem problemas para uso em processos com dinamica
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lenta, que exigem muitos parametros e causam erro de variancia grande. Ao

mesmo tempo, pode ocorrer erro de bias devido ao truncamento.

Modelos paramétricos do tipo ARX e ARMAX sdo compactos, pelo que séo
preferiveis frente a estrutura FIR. Ja entre os dois, a complexidade para célculo de
um modelo ARMAX multivaridvel € muito maior que a necessaria para calcular um
modelo ARX. A forma de célculo iterativa do ARMAX leva, por vezes, a problemas

de minimos locais e de convergéncia, pelo que o ARX é preferivel, em geral.

Serao envolvidos os termos das séries no tempo das variaveis de entrada e saida:

(... UK-3, UK-2, Uk-1, UkK) - Série no tempo da variavel de entrada

(--- Yk-3: Yk-2; Yk-1, YK) - S€rie no tempo da variavel de saida

Supondo inicialmente um sistema mono-variavel, as expressdes para os modelos

s&o dadas por:

1. Modelo AR:
Ve 4 Y T4 Yo+, Y, =€ (5.3)

Para o modelo AR aparece apenas a variavel de saida - yx. Foi feita regressao
dessa variavel em varios instantes de tempo. Ou seja, foi feita regressao linear
dos termos da série temporal da varidvel de saida, motivo pelo qual esse modelo €
dito modelo de auto-regressao (AR).

Observar a existéncia de um termo ek, uma espécie de erro obtido ao se assumir

que pode ser feita regressao linear dos termos da série temporal de yk. Este erro
estd associado a possibilidade de se compor um sinal temporal a partir de um

ruido branco e que é uma medida das perturbacdes ndo medidas para 0 processo.

2. modelo ARX:
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Vet T4yt Aa, L, =b1.uk_nk +l72.uk_nk_1 +b3'uk—n,\—2+'“+bn,)'uk—nk in, TE

(5.4)

Neste caso, aparecem tanto a variavel de saida - yx - com a variavel de entrada -
ux. Foi feita a regresséao linear da variavel de saida ykx, motivo pelo qual também
este modelo é denominado auto-regressivo. Também foi feita regressao linear na
variavel de entrada. Essa variavel é denominada exdgena, motivo pelo qual o
modelo acima é conhecido como modelo auto-regressivo com auto-regressao

também na variavel exdgena (ARX). Observar também aqui o termo do erro ek e a

presenca de um tempo morto (nk) no caso da variavel exégena.

3. modelo ARMAX:

Vi +a3Yiq T3 Yo ooty Vien, =Dy Uy 02U 05U 5+ Dy U

(5.5)

+€, +C1.6 1 +Cp.8 5 +...7C, €

Este caso é muito parecido com o ARX: auto-regressao para variavel de entrada e
de saida. Aqui, entretanto, foi feita regressao linear também para a série temporal
dos erros. O propédsito desse artificio € o de melhorar a correlagdo entre yi e u,
tentando-se incluir interferéncia de perturbacdes (dk) na modelagem, através da

série de ek. Foi feita a auto-regressdo na variavel de saida, na exégena e ainda se

fez uma média mével do erro da regressao ARX. Esse termo média mével (moving
average) motiva o nome deste terceiro método: ARMAX.

Para os modelos lineares, € comum representar os coeficientes aj e bj através de

polinbmios. Isso esta de acordo com propriedade da transformada Z. Interessa
principalmente por simplificar a notagdo. Desse modo, pode-SE representar os

modelos anteriores através das seguintes nota¢des simplificadas:

-1 ) —ngN\ -1
otay, tayy ,+ta, v, =y(l+a.z +a, 27 +..+a, 2")=y.AZ")
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_ -1 -2 —n, 4+l —1
bau,_, +byu_, +..+b, w, . =w_, (b+b.z +b.z"+.+b, 2" )=u_, B(z")

e tce T+ tc, e, =e.(l+c.z 6z +4c, 2" )=¢.C(z") (5.6)

Esta notacdo é interpretada da seguinte forma: z-1 significa voltar um instante de

tempo atras, ou seja, yk.Z'1 € 0 mesmo que Yk-1-

Os trés modelos de regressao ficam escritos de modo mais compacto:

AR: V. A(Z ) =e, (5.7)
ARX: YA =u,_, B(z)+e, (5.8)
ARMAX: y, A(z)=u,_, .B(z")+e.C(z™") (5.9)

Outros modelos foram propostos para identificagcdo, todos eles incluindo novos
polinbmios (como no modelo ARMAX) que também sao artificios matematicos

para tentar melhorar o ajuste de dados.
Todos esses modelos envolvem os coeficientes dos polindmios como parametros,

sendo chamados modelos paramétricos. Um caso particular é o modelo
denominado FIR. O modelo FIR é da forma:

Y =, Bz ) +e, (5.10)

Este método nZo envolve o polinémio A(z™"). Apesar de envolver os coeficientes

do polinémio B(z™'), a literatura se refere a tal caso como modelo nao

parameétrico.

Estimativa dos parametros:
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Resolver o problema formulado por qualquer dos modelos citados significa
pesquisar o valor dos parametros que minimize erro de ajuste de dados. Como
seria de se esperar, 0 critério € o de minimizar a soma dos quadrados dos erros

do ajuste, método de minimos quadrados.

As expressdes para os diversos modelos foram escritas de modo simplificado. Os
textos sobre identificacdo empregam tratamento matematico que resultam na
forma de erro de ajuste a ser minimizado. Aqui apenas serda apresentado o
resultado final aplicado aos trés modelos de maior interesse: os modelos lineares
AR, ARX e ARMAX. A formulacdo matematica para estes métodos sera
brevemente descrita. SGo métodos amplamente discutidos na literatura, maiores

detalhes podem ser encontrados em LJUNG (1994).

O erro de ajuste relaciona-se com o valor atual do erro ek para cada instante de

ajuste dos dados, ou seja, k=1, 2, ..., n e é dado pela somatéria:
V(©)= Zef (5.11)
k=1

Nessa expressdo esta a variavel ®, nome padronizado na area de identificacao

de processos. Essa varidvel engloba os parametros aj, bj, ¢j ... do polindbmio

envolvidos no modelo. Assim:

Modelo AR: @ =[a, a, - a,] (5.12)
Modelo ARX: ©=[a, a, - a, b b, - b] (5.13)

Modelo ARMAX: ©=[a, a, - a, b b - b, ¢ ¢ ~ c| (514

O vetor com as saidas do processo ¢é definido por:
Modelo AR:

(BT(k):[_yk—l V2 T _yk—nn] (5.19)
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Modelo ARX:

(_PT(k) = [_yk—l V2 TV ke, Wi Wt Uy, ] (5.16)
Modelo ARMAX:
(BT(k’G)) = [_yk—l Va0 Tk, W Wy Uy €y Gt €y ] (5.17)

Todos os modelos podem ser escritos de modo geral como:
yk:(BT.®+ek ou ek:yk—(ET.G (5.18)

E interessante observar que nos dois primeiros modelos, o vetor ¢ nédo depende

de ®. Entretanto, para o modelo ARMAX, estando envolvida a série histérica de

erros, o vetor ¢ depende também de © .

Isso significa que, para os modelos AR e ARX, a determinagcdo de ® ¢ direta. A
aplicacédo das condicdes de minimo para V(®)leva a um sistema de equacdes que

pode ser resolvido diretamente:

oV _ oV . .. — ; 0 i
Jor =30, == 0 = sistema de equagées lineares

Em dltima analise, montam-se as matrizes de dados para o método de minimos

quadrados e, sendo o problema linear, a resolugéo é direta.

No modelo ARMAX o procedimento € diferente. A montagem das matrizes de
dados envolve valores passados do erro ek.j. Estes valores, por sua vez,

dependem dos parametros do modelo, que estdo sendo estimados. A regressao €
nao-linear e a pesquisa dos valores para ® ¢ iterativa, envolvendo métodos de

pesquisa numérica para a determinagado de minimo de fungéo erro.
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Depois dessa breve revisdo dos métodos de regressao para levantamento das
curvas de resposta, no préximo item, a metodologia serd aplicada ao processo
estudado. Os testes de identificacdo sao feitos no Hysys.plant, e os resultados sédo
avaliados utilizando-se o software Matlab.

5.3 Identificacao dos modelos para aplicacao em controle preditivo

Para o processo estudado, existem duas alternativas para implementacdo do
controlador preditivo: propor um controlador abrangendo todos os itens
(fracionadora e debutanizadora) ou propor dois controladores sendo um para as
variaveis da fracionadora e outro para as variaveis da debutanizadora. A segunda
opcao foi escolhida, uma vez que um unico controlador poderia gerar modelos
com constante de tempo com ordem de grandeza diferente, causando
instabilidade na simulagéo.

5.3.1 - Fracionadora
O software MATLAB inclui uma série de bibliotecas (toolbox) para calculos de

engenharia. Uma dessas bibliotecas refere-se a identificagéo de sistemas.

O primeiro passo é a geracao de sinais para proceder com a movimentagcao nos
set-points dos controladores das varidveis manipuladas e gerar os dados para
identificacdo. Para gerar os sinais pelo modelo PRBS foi utilizada a rotina idinput
do Matlab (Matlab help guide). O comando tem a forma:

u = idinput(N,type,band,levels)
onde:

N: define o tempo total do teste em fungdo do periodo minimo entre duas

movimentagbées consecutivas e o numero total de pontos coletados — se o
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intervalo entre os dados coletados for de 1 minuto, entdao o numero de pontos
corresponde ao tempo total

Type: tipo de geracédo de sinais (RGS,RBS, PRBS, senoidal)

Band: freqliéncia minima para o sinal

Levels: nivel maximo e nivel minimo

Para a fracionadora, conforme discutido no Capitulo 4, a primeira tentativa foi a
identificacdo de modelos para quatro entradas e 4 saidas. ApOs os resultados da
identificacdo multivariavel, a analise dos dados define se todas as varidveis serao
usadas. A principio ndo se sabe se serdo encontrados modelos para todas elas.
Caso todos os modelos sejam obtidos, pode-se utilizar um controlador preditivo

multivariavel contendo todos os modelos ou usar o desacoplamento de variaveis

(capitulo 4).

Variaveis de entrada Variaveis de saida
ul:Temperatura de topo (°C) y1: Ponto final da nafta craqueada (°C)
u2: Temperatura de topo (°C) y2:Ponto final do LCO (°C)

u3: Vazao de LCO (t/d) y3: GAP nafta/LCO

u4: Vazao de RCI (m®/d) y4: GAP LCO/OCL

Variaveis de entrada: 4

Variaveis de saida: 4

Tempo de coleta de dados: 1 minuto

Tempo minimo entre os possiveis chaveamentos: 30 min
Numero maximo de dados coletados: 900

Os dados serao usados da seguinte forma: 2/3 (600 minutos) para determinagao

do modelo e 1/3 (300 minutos) para validacao.

A Figura 5.5 mostra o planejamento gerado para a identificacéo:
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Figura 5.5 — Planejamento gerado para a identificagdo da fracionadora

As saidas do processo para os 900 minutos de simulacdo sdo mostradas na
Figura 5.6
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Figura 5.6 — Saidas do planejamento para a fracionadora principal.

Durante as simulagdes foi verificado a forte interacdo entre os controladores de
temperatura de topo e fundo, o que ja era esperado. Além disso, como pode ser
visto na Figura 5.6, as duas Uultimas varidveis de saida tiveram pouca
movimentacdo no intervalo estudado. Dessa forma, optou-se por utilizar controle
preditivo para as duas primeiras variaveis (ponto final da nafta e ponto final do
LCO) e como variaveis de entrada, a temperatura de topo e vazado de LCO. A
temperatura de fundo foi mantida fixa em 350°C.

A partir dos dados obtidos usando-se o event scheduler do Hysys.Plant, tendo-se
os dados de y e u na forma de vetores-colunas, podemos atribui-los a uma
variavel auxiliar ‘dados’. O comando iddata agrupa os dados de entrada e saida

em uma matriz.

dados = iddata[y u]
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O Matlab possui uma interface gréfica para o uso das ferramentas de
identificacdo. Para trabalhar com essa interface basta entrar na linha de comandos
e digitar ‘ident’.

Em identificacdo recomenda-se também eliminar tendéncias lineares dos dados,
evitando-se que estas sejam modeladas. Isso pode ser feito através da fungao
dtrend do MATLAB. Em geral, elimina-se a média, centrando cada variavel ao
redor de zero. As saidas do processo para os 900 minutos de simulagdo sao

mostradas na Figura 5.6

Foram testados varios conjuntos de parametros para o modelo ARX. O conjunto
de parametros escolido € o que minimiza os erros. Para o modelo ARX, os
parametros sao:

N : numero de coeficientes para a saida

Np: nuamero de coeficientes para a entrada

Nk : numero de intervalos de tempo de atraso da resposta do sistema (tempo

morto)

A Figura 5.7 mostra os modelos obtidos. A Figura é referente a um degrau unitario
na variavel de entrada (10C de temperatura e 1 t/d na vazao de LCO). Por isso o
ganho em relagcdo a temperatura € muito maior do que o ganho em relacédo a

vazao.
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5.7 — modelos obtidos pelo método ARX (y1: ponto final da nafta craqueada; y2:
ponto final do LCO; u1: temperatura de topo da fracionadora; u2: vazao de LCO).

O arquivo de dados foi introduzido no Matlab para geragdo do modelo ARX. O
namero de parametros do modelo pode ser alterado e entao o usuario compara 0s
modelos. A medida em que o nimero de parametros aumenta, 0 erro entre 0s
valores observados e os valores preditos diminui, até um ponto em que este erro
passa a permanecer praticamente inalterado. O modelo com menor nimero de

parametros entao é escolhido.

Através da funcdo dstep do Matlab, os coeficientes sdo obtidos para o uso no
controlador DMC. A matematica envolvida no controlador DMC é mostrada no
apéndice 1.

Foi entdo acrescentado um controlador para a fracionadora: no Hysys € escolhida
a opcao MPC. Este controlador manipula o set-point da temperatura de topo da

torre e o set-point do controlador de vazao de LCO.
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As Figuras 5.8 e 5.9 mostram o comportamento da torre com o controlador
preditivo atuando.

Aos 20 minutos da simulagao foi feita uma perturbag¢ao no processo, onde a vazao
de carga da torre foi aumentada em 10%.

Figura 5.8 — Desempenho do controlador preditivo para o ponto final da nafta

craqueada para uma perturbacéo de 10% na carga da fracionadora principal.

——— Vaziode LCO —— PFE nafta ——— Vazdo de nafta craqueda
PFE LCO
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Figura 5.9 — Desempenho do controlador preditivo para o ponto final do LCO

craqueada para uma perturbacédo de 10% na carga da fracionadora principal.

5.3.2 — Debutanizadora

Assim como foi feito para a fracionadora principal, para a debutanizadora a
seqliéncia de sinais para a identificagao foi feita a partir do software MATLAB. A
duracao total do teste foi de 750 minutos. Os dados para as varidveis foram
coletados em periodos de um minuto e armazenados em arquivo texto. As
variaveis manipuladas foram o refluxo e a temperatura de controle da torre. As

variaveis controladas foram a fracdo de C5+ do GLP e a PVR da gasolina.

O procedimento para se obter os modelos, foi 0 mesmo usado para a
fracionadora. Os modelos obtidos sdo mostrados na Figura 5.10. Nesse caso néao
foi usada a figura obtida no Matlab devido aos problemas de visualizagdo pela
diferenga do ganho pela variagado do degrau unitario.
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Figura 5.10 — Modelos para o controlador preditivo da coluna debutanizadora —
Resposta ao degrau unitario.

Utilizou-se a simulagdo do moédulo 3 desenvolvida no capitulo 4 para propor
perturbacdes e testar o controlador preditivo. Neste caso, o controlador preditivo
atua sobre o set-point do controlador da vazao de refluxo e sobre o controlador da
temperatura de fundo da torre.

As Figuras 5.11 (a) e 5.11 (b) mostram o desempenho do controlador preditivo
para uma perturbacdo degrau de 10% na vazdao de carga da coluna
debutanizadora aos 20 minutos da simulacdo. Em seguida foi feita uma
perturbacdo no set-point da PVR da gasolina. O valor inicial era de 59,5 kpa e o
degrau é feito para 57 kpa. O controlador é sintonizado para correcbées mais
rapidas para a fragcdo de C5+ no GLP e mais lento em relagdo a PVR. Essa

sintonia evita conflito entre os controladores de topo e fundo.
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Figura 5.11 — Desempenho do controlador preditivo para a PVR da gasolina para

uma perturbagéo de 10% na carga da debutanizadora.

5.4 — Conclusoes

A identificacdo de processos consiste em fazer um levantamento de dados entre
as variaveis manipuladas e as variaveis controladas que se deseja incluir no
controlador preditivo. A base tedrica da identificacdo se aplica, em principio, a
dados quaisquer, inclusive os coletados nas situacbes normais de operacao.
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Nesse caso, dados de operagcdo normal da planta permitiiam realizar um
tratamento estatistico, gerando-se uma fungéo de transferéncia e a resposta ao
degrau unitario.

Uma outra alternativa para a identificagcao seria a de se fazer teste de perturbacgéo,
introduzindo um degrau na entrada da planta. Deve-se evitar perturbagdées muito
grandes em sistemas de dificil estabilizagao.

Uma vez proposto o modelo preditivo, podem ocorrer alteragdes em relagdo ao
processo que afetam o desempenho do controlador. Para atualizacdo dos
modelos, a identificacao deve ser feita periodicamente. Existem metodologias para
atualizar os modelos sem que seja necessario tirar o controlador de operagéo,
trata-se da identificacdo em malha fechada. Neste caso, os degraus sao feitos nas
variaveis controladas e ndo nas varidveis manipuladas. Assim, apenas o0s
parametros dos modelos existentes sdo recalculados e atualizados (MIRANDA,
2005).

Neste trabalho utilizou-se o software MATLAB para a obtengcdo dos modelos de
resposta ao degrau unitario a partir do método ARX. Os controladores preditivos
obtidos para a fracionadora principal e para a debutanizadora foram testados e

apresentaram bom desempenho.

Dessa forma, neste trabalho sera incluido o controlador preditivo associado ao
estudo de controle de plantas inteiras.
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CAPITULO 6
6. OTIMIZACAO EM TEMPO REAL

6.1 — Introducao

A otimizacdo de um sistema consiste na determinagdo de suas variaveis
independentes, através de um modelo matematico do mesmo e um algoritmo de
programagao matematica, com a finalidade de maximizar ou minimizar uma
funcéo-objetivo sem violar as restricoes do referido sistema. A otimizagdo € em
tempo real quando a solugdo deste problema € obtida periodicamente e
implementada de forma automatica.

Segundo CUTLER E PERRY (1983), a otimizacdo em tempo real da operacéao de
uma unidade de processo € uma tarefa dificil e complexa, porém seus beneficios
sao relevantes, podendo incrementar, em conjunto com o controle avangado, de 6-
10% a lucratividade da referida unidade. CARLBERG ET AL. (1998) enfatizam a
necessidade de uma visdo global do negé6cio e a escolha apropriada das
restricoes do processo para o sucesso de um projeto de otimizagdo em tempo

real.

Os beneficios da otimizacdo dependem dos seguintes fatores (WHITE, 1997):
e disponibilidade de mercado para aumento da capacidade da unidade,
e diferengas de precos entre os produtos,
¢ magnitude do consumo especifico de energia,
e numero de variaveis manipuladas e restri¢coes,

e precisao do modelo do processo.
A otimizacdo em tempo real gera beneficios quando ha um grande numero de
perturbacbes e um suficiente nimero de diferentes restricbes podem tornar-se

ativas. O cenario das restricbes ativas deve variar em funcdo do mercado,
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composi¢ao da carga, tipo de campanha, condicées ambientais e deterioragao ou
eficiéncias de equipamentos.
Os beneficios da otimizacdo estdao associados a maximizagdo dos rendimentos

dos produtos mais nobres e a minimizagao no consumo especifico de energia.

De acordo com ZANIN (2001), o amadurecimento de uma série de tecnologias
permite enfrentar o problema de otimizacdo em tempo real. Entre os fatores
tecnologicos pode-se citar:

e Computadores velozes e relativamente baratos,

e Disponibilidade de modelos rigorosos,

e Avancos em algoritmos de programacdo matematica para sistemas de

grande porte,
e SDCD (Sistema Digital de Controle Distribuido), base de dados e controle

multivariavel amplamente implementados.

A otimizacado faz a conexao entre as tarefas de planejamento da producao e as
executadas pela estrutura de controle da planta. Os itens listados abaixo séo
fatores importantes a serem considerados na otimizagao em tempo real:

e Abrangéncia do sistema a ser otimizado

e Modelagem do sistema em estado estacionario

e Formulacao da fungéo-objetivo

e Reconciliagao de dados e detecgao de erros grosseiros

e Estimativa de parametros

¢ Algoritmo de otimizacao

e Integracao do otimizador ao controle regulatério

As empresas de engenharia da area de controle de processos estao concentrando
esforcos no desenvolvimento da tecnologia de otimizacdo em tempo real para
multiplas unidades. Uma vez que cada sistema esta envolvido num contexto global
em relacdo a planta industrial, a otimizacao localizada ou de pequenos sistemas
tem retorno econémico limitado.
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De acordo com FRIEDMAN (1995), para que a otimizagdo de uma unidade isolada
forneca uma solucao correta é necessario especificar corretamente os pregcos dos
seus produtos, os quais dependem das suas qualidades, vazdes, quantidade e
qualidade dos seus estoques e do planejamento futuro da refinaria. Segundo o
autor, embora ainda ndo exista uma metodologia consolidada para a determinacao
dos precos de produtos intermediarios, os mesmos podem ser fornecidos, através
de valores econ6micos marginais da programacao linear (PL), pelo nivel de
automacao correspondente ao planejamento de producdo que contempla um
modelo simplificado abrangendo todas as unidades da refinaria.

O modelo mateméatico deve representar o sistema numa ampla faixa de operacao
e com elevado grau de precisdo, de forma que, quando utilizado pelo otimizador,
ndo sejam violadas as restricdes do processo e a sua lucratividade realizavel seja
obtida.

Para o sistema analisado neste trabalho, o modelo foi construido utilizando o
simulador de processos HYSYS.Plant, o qual possui modelos rigorosos que
buscam representar com fidelidade o comportamento do processo. A funcéo-
objetivo consiste em um modelo econdmico que reflete a sua lucratividade. As
restricdes estdo associadas aos limites dos seus equipamentos e especificagdes
dos produtos. As varidveis de otimizacdo sdo os set-points das variaveis
controladas do controle regulatério da unidade (controladores PID ou preditivo
DMC).

A otimizacdo da operagédo global de uma refinaria envolveria somente produtos
finais cujos pregos seriam obtidos através do mercado. A otimizagdo de uma unica
unidade, normalmente utilizada no atual estagio tecnoldgico, abrange somente um

subsistema local do problema global.
E utilizado um algoritmo de programacdo ndo linear (PNL) para o calculo da

solugcdo étima do problema de otimizagdo, a qual corresponde a maxima

lucratividade da unidade dentro de uma regido operacional limitada pelas
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restricdes do processo. Segundo ZANIN (2001), o algoritmo de PNL normalmente
utilizado em aplicag¢des industriais € o SQP (Successive Quadratic Programming).

O controlador multivariavel tem a fungdo de implementar (via SDCD) a solugao
fornecida pelo algoritmo de otimizagcado e manter a unidade dentro de seus limites

operacionais.

Na otimizacdo em uma camada, o otimizador é executado de forma sincronizada
com o controle. A solugédo étima normalmente é enviada ao controle multivariavel
na forma de “setpoints” ideais para o estado estaciondrio de suas variaveis
manipuladas.
O ciclo de otimizacao é composto por quatro etapas:

e deteccao do estado estacionario,

e reconciliacdo de dados e ajuste dos parametros,

e otimizagao,

e implementacao dos resultados.

No ciclo de otimizag&o tradicional, as etapas acima relacionadas sdo efetuadas na
sequéncia apresentada e com uma mesma freqiéncia. Como a unidade é
freqientemente perturbada, é dificil a mesma atingir o seu estado estacionario e
assim, no ciclo tradicional a solu¢do otimizada é obtida com baixa freqiéncia, pois
sado sempre necessarios a reconciliagdo de dados e o ajuste dos parametros antes
de efetuar a otimizagdo. Alternativamente pode-se criar um ciclo de otimizagéao
modificado (BESL ET AL., 1998), onde a reconciliacdo de dados e o ajuste dos
parametros do modelo sdo efetuados com uma freqiéncia relativamente menor

daquela da otimizagéo.
Na unidade de craqueamento catalitico geralmente a fungado-objetivo a ser
otimizada esta relacionada com o rendimento dos produtos de maior valor

agregado (GLP e gasolina).

Para determinar os beneficios da otimizacdo de uma determinada unidade, é

necessario simular um caso base que represente a operacdo normal da mesma e
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ajustar os parametros de seu modelo. Em seguida, sdo adicionadas as restricoes
operacionais, dos equipamentos e de mercado, definida uma func¢ao-objetivo
econdmica e efetuadas otimizagdes off-line para diferentes cenarios: perturbacdes
mais frequentes, diferentes cargas processadas, especificagcdes e precos dos
produtos. A diferenga entre a fungcéo-objetivo otimizada e a calculada para o caso
basico correspondem aos ganhos da otimizagdo em diferentes situacdes. Para
justificar a otimizacdo em tempo real ndo basta analisar apenas as diferengas
entre as funcgdes-objetivo em relacdo ao caso base, mas também verificar se as
restricoes ativas se alternam para os diferentes cendrios e se estes aparecem com

alta freqiiéncia.

6.2 — RTO: Uma camada x duas camadas

MARLIN E FORBES (1995) fornecem critérios sobre a melhor localizagdo da
otimizacdo econémica em tempo real: em um sistema separado de otimizagéao ou
como uma funcao linear no controlador multivariavel. Devido a confiabilidade e a
relativa simplicidade da tecnologia de controle multivariavel, os autores
recomendam a alocag¢ao da otimizacdo econémica no proprio controlador, sempre

que tais critérios assim sinalizarem.

Quando a fungao-objetivo econémica € equacionada como uma fungéo linear das
variaveis manipuladas do sistema, a otimizagdo em tempo real pode ser incluida
dentro do controlador multivariavel preditivo. Ha4 duas estratégias para a incluséo
da funcgéo objetivo no controlador:

a) A funcéo objetivo do sistema é transformada numa nova variavel controlada
(YOUSFI E TOURNIER, 1991) e os problemas de controle e otimizacdo séo
resolvidos simultaneamente, numa Unica camada.

b) Uma nova camada € adicionada ao controlador com o objetivo de resolver o
problema de otimizagdo no estado estacionario predito linearmente (SORENSEN
E CUTLER, 1998). As duas camadas sao resolvidas seqlencialmente e na

mesma freqiiéncia.
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Em relagédo a otimizacao linear e controle em uma camada, é definida a variavel
econémica LUCRATIVIDADE (Equacao 5.1), a qual representa a fun¢ao-objetivo
do sistema e seu modelo linear é baseado na resposta ao degrau. Esta variavel,
sempre que houver graus de liberdade, sera conduzida para um valor mais

elevado.

No caso da otimizacdo linear em duas camadas, a camada inferior é responsavel
pelo controle dindmico. A camada superior, em funcdo das previsdes futuras das
variaveis controladas, das restricoes lineares do processo, dos graus de liberdade
do sistema e do objetivo econémico, determina, através de um algoritmo de
programacao linear (PL) ou quadratica (PQ), os “setpoints” étimos das variaveis
para o estado estacionario. Os mesmos sédo enviados para a camada inferior e
utilizados como “setpoints” das variaveis controladas e manipuladas. A maioria
das aplicagcbes de controle multivaridvel implementadas na industria de processo
utiliza esta estratégia.

Na estratégia de otimizacdo em duas camadas, ilustrada na Figura 5.4, os valores
6timos do estado estacionario das varidveis controladas e manipuladas sao
determinados pelo otimizador e disponibilizados para o controlador preditivo
multivariavel, o qual é responséavel pela implementagdo dos mesmos, respeitando

as restricées do problema dinamico.

A implementacdo industrial da estratégia de otimizacdo em duas camadas
utilizando um modelo estatico rigoroso do processo € ilustrada por RHEMANN ET
AL. (1989) para a unidade de FCC da refinaria da OEMV, localizada na Austria. A
primeira camada do algoritmo é composta por quatro sistemas independentes:
conversor, fracionadora principal, compressor e planta de gases. O conversor
possui o controlador multivaridvel IDCOM (RICHALET ET AL., 1978) e os demais
sistemas sdo contemplados com controladores preditivos monovariaveis com
restricdes. O otimizador, através do modelo ndo linear global da unidade, de uma
funcéo-objetivo econdbmico e das restricdes incluidas nos referidos controladores,

determina os set-points 6timos para quatro varidveis manipuladas: vazdes de
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gaslleo e reciclo na carga da unidade, temperaturas da carga e do reator. As
variaveis incluidas, como restricbes, no otimizador sdo: capacidades do
compressor e soprador, vazbes das cargas para as torres deetanizadora e
depropanizadora, vazdes dos produtos e temperatura do regenerador. Os
beneficios obtidos da otimizagdo consistem no incremento da carga da unidade,
aumento nos rendimentos e qualidades dos produtos mais nobres e maior
recuperacao de energia.

6.3 — Integracao entre otimizacao e controle para a secao de fracionamento e
recuperacao de produtos da UFCC

Neste trabalho, a otimizacdo do processo foi feita no capitulo 3. Foram propostas
trés fungdes-objetivo: lucro operacional, produgédo de GLP e produgéo de gasolina.
Dois métodos de otimizacao foram estudados: otimizacao por PNL e obtengéo de
uma equagado linear em funcdo das variaveis manipuladas, utilizando um
planejamento estatistico. O método utilizado foi o planejamento fatorial e
metodologia de superficie de resposta. Este procedimento foi util para a selegao
das variaveis que tem maior efeito sobre as respostas. E entdo a rotina SQP foi
aplicada para a otimizacéao.

Conforme descrito no item anterior, ja que foi possivel obter uma fungéo linear em
funcédo das varidveis manipuladas para calculo da fungao-objetivo, esta equagéao
poderia ser usada como variavel controlada em um controlador preditivo
multivariavel que utilizasse todas as variaveis estudadas (manipuladas e
restricdes). Porém, neste trabalho os controladores preditivos multivariaveis sao
aplicados localmente: sdo dois controladores, sendo um para controle de
qualidade de produtos na fracionadora principal e outro para a coluna
debutanizadora. Nao foi utilizado um controlador Unico, multivariavel, para todo o
processo uma vez que, devido a dimensao dos problema, as constantes de tempo
do controlador sdo muito diferentes provocando instabilidade para o célculo da
matriz do controlador preditivo.
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Devido a escolha do tipo de controlador e método de otimizacao, foi definida a
integragéo entre otimizagdo e controle em duas camadas. Feita esta escolha, o
proximo passo € proceder a integracao entre otimizagcdo e controle. Para isso, o
modelo em modo dinamico representa a planta industrial. A cada quatro horas de
simulacdo, o modelo estacionario é acionado através de uma rotina e 0s novos
set-points para as varidveis manipuladas séo calculados pela simulacdo em
estado estaciondrio. A simulagdo em estado estacionario devolve os set-points
para o modelo dindmico e a simulacao prossegue até estabilizacdo da operacgao.
A interface entre o modelo dindmico e o modelo em estado estacionario é feito via
planilha Excel e planilha disponivel no Hysys ‘spreadsheef. Para a comunicagao
entre os software’s, quando o objetivo € passar as variaveis em modo dindmico
(set-point dos controladores) utiliza-se no menu ferramentas (tools) do simulador,
o item DCS para a transferéncia de dados.

A Tabela 6.1 mostra os limites para as variaveis de otimizacdo. Estes valores

foram usados no Capitulo 3.

Tabela 6.1 — Varidveis de otimizagéo para o lucro operacional

Variavel Limite inferior | Limite superior
Temperatura de topo da fracionadora (°C) 120 135
Vazéo de LCO (t/d) 500 1000
Temperatura de fundo da fracionadora (°C) 340 365
Temperatura de controle da deetanizadora (°C) 115 125
Vazao de gasolina de absorcdo(m®/d) 0 4000
Vazao de refluxo da debutanizadora (m®/d) 1000 5000
Temperatura da debutanizadora (°C) 175 195

A Tabela 6.2 mostra os valores das varidveis antes e apos a atuagao da rotina de
otimizacdo. Corresponde ao ponto operacional préximo ao mostrado no capitulo 3
(Tabela 3.6).
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Tabela 6.2 — Variaveis de otimizacgéo.

Variavel Valor inicial Valor otimizado

Tip (°C) 126,9 122
Vico (t/d) 680 809
Tio (°C) 350 358
Toe (°C) 122 119
Var (m°/d) 1000 4000
Vros (M°/d) 3000 2920
Toe (°C) 185 188
PFE nafta (°C) 228,4 220
PFE LCO (°C) 289 295,1
C3 no GC* (% massa) 6,5 41

C5+ no GLP* (% massa) 2,34 5,03
PVR gasolina (Kpa) 52,8 49,2

A Figura 6.1 mostra o comportamento das principais variaveis controladas ap6s a
chamada da rotina de otimizacdao. Com o tempo de operagdo de 50 minutos, a
simulagdo em estado estacionario € chamada pelo modelo dindmico, e as
variaveis manipuladas tém os valores calculados pela rotina de otimizacdo em
modo estacionario. A Tabela 6.2 mostra os valores para as variaveis
independentes e para as restricbes do processo no ponto inicial (tempo de
simulagdo igual de 50 minutos) e os valores otimizados implementados pelo
otimizador (tempo superior a 50 minutos). O tempo de simulagdo foi de 300

minutos.
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Figura 6.1 — Simulagao dindmica antes e apds a chamada da rotina de otimizacao

(aos 50 minutos de simulacao)

6.4 — Conclusoes

Nesse item foi feita a integracdo entre o estudo de otimizacdo, realizado no
capitulo 3 e o estudo de controle realizado no capitulo 4. Verificou-se que, para
processos dessa dimensao, € necessario uma avaliacdo adequada das variaveis
visando a diminuigdo da dimensao do problema, para que a solugdo seja viavel
industrialmente e rapida.

Depois de varios testes optou-se por um periodo de cinco horas para execucao da
rotina de otimizacdo. Esse tempo é fungdo do comportamento da planta e pode
ser maior ou menor, dependendo do tempo que a planta leva para estabilizar a

operagao apos as varigdes de processos causadas pela atuacao do otimizador.
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CAPITULO 7

7. CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS
FUTUROS

Neste trabalho trés areas principais foram abordadas: otimizagdo de processos em
larga escala, controle de plantas inteiras e integracdo entre otimizagdo e controle

em plantas industriais.

Um ponto importante de se destacar, é o processo escolhido para o estudo destes
conceitos e metodologias: a se¢ao de fracionamento e recuperagéo de produtos
de uma unidade de craqueamento catalitico de uma refinaria de petréleo. E um
processo de grande importancia na industria do refino de petréleo. Durante muitos
anos, muito foi estudado sobre conversor e regenerador de catalisador destas
unidades. Varias modificacbes e novos equipamentos foram desenvolvidos e
instalados nas refinarias. Devido a revamps subsequientes, sempre focando o
conjunto reator-regenerador, a sec¢dao de fracionamento foi se tornando limitante
para a operagdo dessa unidade. Dessa forma, o interesse das refinarias em
solugcbes de otimizagcdo e controle da secdo de recuperacdo de produtos da
unidade de FCC vem aumentando.

A simulacdo da unidade é complexa devido a presenca de quatro correntes de
reciclo de massa e um ponto de integracao energética. A obtengdo do modelo
dindmico estavel é ponto chave para os estudos de controle dessa planta. Esse
modelo traz um novo estudo de caso para o controle de plantas inteiras, que vinha
trabalhando com poucos casos e nenhum processo validado com dados
industriais.

A principal contribuicdo foi a proposta de uma metodologia para a interagao entre
otimizacdo e controle para plantas complexas. Os passos basicos sdo: analise de

sensibilidade de varidveis, determinagdo das variaveis importantes para o
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otimizador através de planejamento estatistico, determinagdo dos parametros do
otimizador (neste caso os gradientes do SQP), obter sintonia adequada para os
controladores em nivel regulatério visando estabilidade operacional em modo
dindmico, avaliacdo dos pontos para controle preditivo, identificagdo dos modelos
para o controle preditivo, avaliar o tempo de estabilizacdo do processo e atuar
com a rotina de otimizac&o a partir do tempo de estabilizacdo determinado.

Este trabalho teve como principal dificuldade a obtencao do modelo validado com
dados industriais. Houve dificuldades para obter a simulacdo em estado
estaciondario devido as correntes de reciclo de massa e também na transicao do
estado estacionario para 0 modo dinamico. Varios parametros precisam ser

ajustados para obter um modelo estavel e confiavel.

A partir deste trabalho, h& varios pontos a serem investigados, por exemplo, 0 uso
de um controlador multivariavel englobando a unidade toda e considerando a
func&o-objetivo do otimizador como uma variavel controlada. Outra sugestéo é o
teste de outras rotinas de otimizagdo. Um ponto importante para as industrias é o
estudo de estratégias de controle e modificacdes de processo para diferentes tipos
de restricoes existentes na industria, como limitacdo de carga térmica nos
condensadores, 0 que muitas vezes causa aumento de pressao da coluna

debutanizadora, fazendo que seja necessério corte de carga da unidade.
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APENDICES
A.1 - CONTROLE PREDITIVO

Os primeiros algoritmos de controle preditivo apresentados na literatura foram
desenvolvidos por RICHALET ET AL. (1978), CUTLER E RAMARKER (1979) e
PRETT E GILLETTE (1980). Nestes algoritmos, as saidas futuras sdo previstas
utilizando modelos de resposta ao degrau ou impulso. As agbes de controle
minimizam um indice de desempenho definido pelo usuario. Normalmente é
minimizada a diferenca quadratica entre a trajetéria desejada e a trajetoria
prevista. As agdes de controle sdo calculadas através de um algoritmo de
otimizacdo, onde as restricbes e pesos sao incluidos. O algoritmos de controle
calculam a trajetéria futura das entradas, porém somente a primeira acdo de

controle sera implementada.

Para implementacdo do controle preditivo, é necessario inicialmente uma boa
estrutura do controle regulatério. Neste apéndice, além da descrigao do algoritmo
do controle DMC, utilizado neste trabalho, sera feita também uma breve descricao
do controle PID.

Controladores PID
A operacgéao de controle é fundamentalmente a manipulagdo do processo em modo
dindmico. A variavel de operacao (Manipulada) é ajusta de forma a manter a
variavel de processo (controlada) no valor desejado (Setpoint — SP).

Sintonia

Os parametros de sintonia do controlador sdo constantes associadas com a

equacao de controle do PID. A equagéo caracteristica do controlador PID é:
K

OP(t) = OP + K, E(t)+ ?P [E@)+K,T, %Et)

1
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Onde:

OP(t) = Saida do controlado no tempo t
OPss = Saida do controlador no estado estacionario (no erro zero)
E(t) = Erro no tempo t
Ky = Ganho proporcional do controlador
Ti = Tempo integral (reset) do controlador
T4 = Tempo derivativo (taxa) do controlador

O erro calculado em qualquer tempo, é a diferenca entre o SP e a variavel
de processo:
E(t) = SP — PV(t)

Controle Preditivo

Controle preditivo a partir de modelos (Model Predictive Control - MPC) refere-se a

uma classe de algoritmos que calculam os ajustes para uma sequencia de

variaveis manipuladas com o objetivo de otimizar um comportamento futuro da

planta. Um controlador preditivo tipico tem as seguintes fungdes:

> E capaz de manter sistemas multivariaveis com interagdes do processo

» Encapsular o comportamento de multiplos controladores SISO

» Utiliza um modelo do processo, ou seja, um modelo de primeira ordem ou
dados de resposta degrau sdo necessarios

» Incorpora as caracteristicas de controle feedforward, ou seja, deve ser medida
a perturbacgao levando em consideracao as perturba¢des no modelo nas
predicoes.

» Atua como um problema de otimizacao e € entédo capaz de encontrar 0s
objetivos de controle pela otimizacao do esforgo de controle, e a0 mesmo
tempo é capaz de manter as restricoes.

Controle DMC (Dynamic Matrix Control)

Os conceitos basicos do algoritmo de controle DMC foram originalmente
apresentados por CUTLER E RAMAKER (1979). Baseado em um modelo de
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convolugdo do processo, o DMC calcula as futuras mudangas nas variaveis
manipuladas que fazem com que as varidveis controladas sigam um caminho
6timo (set-point). Este caminho étimo é determinado pela otimizagdo de uma

funcéo objetivo.

Sistemas Monovariaveis:

O algoritmo DMC usa um modelo de convolugéo discreto, baseado na resposta ao
degrau, para representar o processo. Neste modelo, a variavel de saida
(controlada), se relaciona com a variavel de entrada (manipulada) através dos

coeficientes de resposta ao degrau (hi). Para o instante k podemos escrever:

N
Yk = 2hjug (1)

i=1

NM é chamado de horizonte de modelo.

Para o instante k+1 pode-se escrever:

A NM
Vi1 = 2hiugg (2)

i=1

Subtraindo a equacgéao (1) da (2) temos:

NM

Y4l — Yk = 2hj(ugi —ug—4) (3)
i=1

Definindo Auy =uy —uy_;, a equacgao (3) pode ser escrita como:

A W
Ykl =3k + 2hjAuyi (4)
i=1

O modelo de convolugédo dado pela equagédo acima pode ser estendido para NP

instantes futuros:
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R R NM .

Yitj = Vkj1 + ZhiAugyj j=1,...NP (5)
i=1

onde NP é chamado de horizonte de predicao.

O DMC corrige a predicdo da equacgao (5), incorporando uma estratégia de

realimentacdo. No instante k, o valor predito da saida é comparado ao valor

medido, sendo o desvio usado para a corregdo do valor predito nos NP instantes
futuros. Por exemplo, para o instante k+1:

Yiar = Ikt + (Y = Jk) (6)
onde yk € o valor medido da saida.

Generalizando para os NP instantes futuros:

Y§+j = Vi +(Y§+j_1 = Vksj1) j=1,....NP (7)
onde, no instante k+1, y°.;-1 € igual ao valor medido yx, como pode ser visto na

equacao (6).
Para o instante k+2, temos:

Yiao = k2 + Vg = Vi) = ka2 + Gt + Gk =) = i) = Jiew2 + Vi = Ji) (8)
Para o instante k+NP:
Yianp = Jkane T Yk = 1) (9)

Pode-se observar que nas predi¢des para os instantes de k+1 até k+NP, feitas no
instante k, a correcao € a mesma, calculada pelo valor medido menos o predito da

saida no instante k (tempo atual).
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Combinando as equacbes (5) e (7), chega-se a:

¢ =y¢ +I\§4h-A s j=1,...,NP (10)
Yk+j = Ykaj1 T 2MiAUK4j-i I=1,...,

1=
Para o instante k+1 a equacéao (10) pode ser escrita como:

NM NM
Vo1 =Y T 2hidug i =y, + 2 hjAugy =y, +hiAug +hoAuy g+ +hgAug e (11)
=l i=1

Os valores de Auk.1, AUk, .....,Auk.nm SA0 conhecidos. Agrupando-os num Unico

termo, tem-se:

NM
S = X hjAuy, (12)
i=

Portanto a equacao (11) torna-se:

y§+1:yk +h1Auk +Sl (13)

Repetindo-se o procedimento para o instante k+2:
y§+2 = y§+1 + hlAllk+1 + thuk +..+ hNMAuk+2_NM (1 4)
Agrupando novamente os valores conhecidos em um unico termo:

y§+2=y§+l+h1Auk+1+h2Auk +SZ (15)

NM
Onde Sz = ZhiAuk+2_i
i=3

Substituindo a equacao (13) na equacgéo (15):
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ylc(+2 =Yk +(h1 +h2)Auk +h1Auk+1 +Sl +Sz

Definindo-se genericamente:

P.=YS, i=1,..,NP
m=1
NM

Sm = ZhiAuk+m_i m=1,...,NP
i=m+1
i

a1=Zhj |=1, ,NP

e
Il
—

Pode-se escrever para o instante k+j:
yi-‘r] = yk + ajAuk + aj_lAukH + ...+ alAuk+j_1 +P_]

A equacao (20) pode ser escrita na forma de matriz como:

y§+l [ a 0 0 0_ [ Auk 17T Yk +P1
¢ a a -0 0 Au
: = +
C
Yianp—1 | |anpo1 anp—2 - ap O] |Aup_np2 | | Yk +PNpa
| Yienp | Laxe  anpar a2 ap] [Augener ] [ Yk tPap

Ou de maneira mais compacta:

(y*)np = (A" npxnp (AU Np +(y " )np

(22)

onde y© é a predicdo se ndo houver acdo de controle no intervalo de k até k+NP,

ou seja, a predicao levando-se em conta somente as variacdes na variavel

manipulada no passado.
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Na verdade na estratégia DMC reduz-se a dimensao do vetor Au. Admite-se que
Au,j=0 para j 2NC, sendo NC < NP. NC é chamado de horizonte de controle. A

equagao 21 passa a ser:

yf(+l [ ar 0 0 11 Allk 17T Yk +P1
Yi2 ap ap 0 Auy gy vk +Py
, | . . : . : (23)
Yiinp_t | |aNP-1 @NP—2 + anp-NC | |Auk-Nnc—2 | | Yk +Pnpa
| Yianp | LANP aNP1 v ANP-NC#+ | [AUkenc-1] [ Yk tPNp
Ou
(y*)Np = (A)Npane (AW N + (ﬁ)NP (24)

Note que a matriz A é formada pelas primeiras NC colunas de A'.

Sendo o valor desejado (setpoint) constante, temos em notacao matricial:

vy [ysp]
Yiwr | [YoPk
: = (25)
yﬁ+NP—1 YSPk
| Yionp ] LYSPk
Subtraindo a equacao (23) da (25):
E=-AMu+E (26)

Onde A e Au sé&o definidos na equacéo 23. E e E' sdo definidos a seguir:

d c r _ 7
Yk+1 7 Ykt e, — P

d c —
Yk+2 T Y42 k- )

Jes]
I
&3
I
~
-

d c
Yi4NP-1 ~ YKk+NP-1 ek —Pnpor
d c _
Yk+NP T Yk+NP | L ek —Pnp |
onde
€k =YSPk — Yk (28)
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O DMC calcula o vetor Au para minimizar o seguinte critério de desempenho:

I=E"E) + AT (A (29)

que € a soma de dois termos:

e erro quadratico entre a trajetéria da variavel controlada desejada e a prevista
num horizonte de predi¢cao;

e soma do quadrado da variagao da variavel manipulada multiplicada pelo
quadrado do fator de supressdo num horizonte de controle. Através deste fator

pode-se restringir os movimentos da variavel manipulada.

A estratégia original de CUTLER E RAMAKER (1979) obtém a solucao deste

problema por minimos quadrados, chegando a:
Mu=ATA+ATMHTATE (30)

A matriz dos fatores de supresséo, A, tem dimensdo NCxNC, com Aj=f, se i=j e

Lij=0 se i#}, onde f é o fator de supressao.

Implementamos entdo somente a primeira acao de controle:

Uy =uy_g +Auy (31)
No instante k+1 se repete todo o procedimento.

Sistemas Multivariaveis

A representacado do modelo de convolugao para o caso multivariavel é:
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NM NM NM
Y1k = 2hyivik— + Xhiojuog i+t X hy NEUNE k-

i=1 i=1 i=1
A NM NM NM
Yox = Xhopiuik—i + 2hooiupy i +..+ 2 ho NEiUNE K- (32)

i=1 i=1 i=1

NM NM NM

YNsk = 2hNsiitik-i + 2 hNs2iU2k— Tt 2 NS NEIUNE k-

i=1 i=1 i=1

onde NM é o horizonte de modelo, NE é o nimero de entradas ou variaveis

manipuladas e NS é o numero de saidas ou variaveis controladas.

Em notagdo compacta:

R NM
Y = Zﬂgk_i (33)

i=l
De forma analoga a equagéao (4):

A W
Ve =9t izzlﬂi&kﬂ—i (34)

O modelo de convolugao dado pela equacao acima pode ser estendido para NP

instantes futuros:

NM
zk+j =2k+j—1 + ileﬂi&kﬂ—i J=1 ,...,NP (35)

Corrigindo com base no valor atual de forma analoga a da equagéao (7):

chH‘J :zkﬂ' + (de.j_l _zkﬂ_l) ]=1 ,...,NP (36)

onde, no instante k+1, y°j-1 € igual ao valor medido y.

Substituindo a equacao (32) na equagéo (33) temos:
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NM
XIC<+j =Z§+j_1 + Eﬂi&kﬂ_i j=1,...,NP

(37)

Repetindo-se o procedimento descrito para os sistemas monovariaveis chega-se a

forma multivaridvel da equagéo (23):

Yin A o - 0 N[ du ][ % *B
X;+2 A2 Ao 0 Auy gy Y, TEBs
: = : : ) : : + :
Yenpot | [ANPo Axp2 0 Anpne | |Auionce2 | [ Yy TENPo
X;+NP L Anp  Anpa éNP—NCH_ _Qk+NC—1_ L Yx +Pnp ]
onde:
i
m=1
NM
S,= XHAu, . m=1,...,NP
i=m+1
i
Al ZZHJ |=1, .,NP

.
Il
—

Escrevendo a equacao (38) de forma compacta:

P
(y°)NPNs = (A)NP.NSxNC.NE (AW NCNE + (¥ )NPNS

A forma multivaridvel da equacao (26) é:

E=-AAu+E

onde A e Au sao definidos na equacao (38) e E e E' sdo dados por:
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i d c ] _ _
Yir1 ™Yk ey —P
d
Yiwr Vi S
E= 5 E'= ’ (44)
d _.C e _P
YkeNPo1 ~ YkaNP-1 €k ~ENp-1
d . C e, —P
| Yyane  YkaNp L =k~ =NP |
onde
ey =¥Pk ~Y, (45)

E e E' sdo vetores de dimenséo igual a NPxNS.

Como no caso SISO o DMC calcula o vetor Au para minimizar o seguinte critério

de desempenho:

T=E"E)+ (A" (AA) (46)

A solucao do problema por minimos quadrados leva a:
M=ATA+ATAHTATE (47)

A matriz dos fatores de supressao, A, tem dimensao NE.NCxNE.NC.
Implementamos entdo somente a primeira acao de controle:

Uy =uy ) +Au (48)

No instante k+1 todo o procedimento é repetido.
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APENDICE 2

A.2. ESTUDO DE CASOS PARA APLICAGAO DOS CONCEITOS DE
CONTROLE DE PLANTAS INTEIRAS

1. O PROCESSO TENNESSEE EASTMAN

O processo Tennessee Eastman foi inicialmente proposto por DOWNS E
VOGEL (1993). Este caso-estudo € baseado em um processo industrial real,
sendo que algumas informacgbes foram modificadas para preservar dados
confidenciais da industria que forneceu os paradmetro. Os componentes ndo sao
revelados (ao autores fornecem propriedades e usam letras para cada
componente). Além disso foram modificados dados da cinética das reacdes e
parametros operacionais. Um programa foi feito em linguagem FORTRAN e desde
entdo vem sendo utilizado por muitos autores para assuntos de controle. Alguns
autores que avaliaram o problema de controle de planta inteira usando este caso
estudo: MCAVOY E Ye (1994); LYMAN E GEORGAKIS (1995); BANERJEE E
ARKUN (1995); LUYBEN (1996); RICKER (1996); LUYBEN ET AL (1997); NG E
STEPHANOPOULOS (1998); DUVALL E RIGGS (2000).

Neste item do trabalho, o processo Tennessee Eastman foi estudado apenas
através dos artigos publicados na literatura, uma vez que nem todos os dados
disponiveis para a simulagdo foram encontrados na literatura. Para os casos da
hidrodealquilacado do tolueno e producdo do monémero do acetato de vinila foram

feitas simulagéo.

As reagdes que ocorrem no processo Tennessee Eastman sdo mostradas nas
equacodes a seguir. Todas as reacdes sao irreversiveis, exotérmicas e seguem a
expressao de Arrhenius para funcédo da temperatura. Além disso as cinéticas das
reacdes sao de primeira ordem para as concentragdes dos reagentes.
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A(9) + C(g) + D(g) — G(I) , Produto 1
A(g) + C(g) + E(9) — H() , Produto 2
A(g) + E(9) — F(), Subproduto
3D(g) — 2F(l) , Subproduto

O processo € mostrado na Figura A1 (DOWNS E VOGEL, 1993). Existem quatro
correntes de alimentagdo, uma corrente de retirada de produtos e uma corrente de
purga para retirada de inertes. As principais operagdes unitarias sdo: um reator,
condensador, vaso de separacao liquido-vapor (tambor flash), um compressor e
uma coluna de esgotamento. Os reagentes gasosos sdo alimentados no reator
onde ocorrem as reacOes descritas acima. O reator possui um sistema de
resfriamento para remover o calor das reagdes exotérmicas. Os produtos saem na
forma de vapor, junto com parte da alimentagdo que nao reagiu. O efluente do
reator passa por um trocador de calor, onde os produtos sdo condensados e a
corrente de saida do condensador segue para um separador liquido-vapor. Os
ndo-condensaveis passam por um compressor e sao reciclados para o reator. O
produto liquido segue para uma coluna de esgotamento. Os produtos G e H sao
retirados na base da coluna. O produto inerte é retirado no topo do separador

liquido-vapor numa corrente de purga.

O processo possui 41 medidas e 12 variaveis manipuladas. Os objetivos de

controle s&o:
1. Manter as variaveis de processo nos valores desejados
2. Manter as condigbes operacionais dentro dos intervalos dos equipamentos

3. Minimizar as variagdes na produtividade e qualidade dos produtos durante as

perturbacgodes
4. Minimizar os movimentos das valvulas que afetam outros processos
5. Recuperar rapidamente e suavemente apds perturbagdes.

As variaveis manipuladas para o processo sao:
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1. Vazao de alimentacao da corrente 1
2. Vazao de alimentacao da corrente 2
3. Vazao de alimentacao da corrente 3
4. Vazao de alimentacao da corrente 4
5. Valvula de reciclo do compressor

6. Vazao da purga (corrente 9)

7. Vazao de liquido do separador (10)

8. Vazao de liquido da coluna de esgotamento
(11)
9. Valvula de vapor da coluna de esgotamento

10.Vazao de agua de resfriamento do reator

11.Vazdo de agua de resfriamento no
condensador

12.Velocidade do agitador

Entre as possiveis varidveis medidas tem-se dois grupos: as que tem seus valores

medidos continuamente e as que tem medidas periodicas.
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2. O Processo de Hidrodealquilacao do Tolueno (HDA)

DOUGLAS (1988) usou a planta de hidrodealquilacdo do tolueno como exemplo
para o projeto conceitual de processos. O autor faz uma descricdo da planta,
detalhando as operacgdes unitarias envolvidas, analise de graus de liberdade de
projeto e objetivos de producado. Outros autores que usaram este caso-estudo sio:
STEPHANOPOULOS (1984); PONTON E LAING (1993); NG E
STEPHANOPOULOS (1996); JORGENSEN E JORGENSEN (2000); TYREUS E
LUYBEN (1998); QIU ET AL (2003). NG E STEPHANOPOULOS (1996)
descrevem passo a passo uma estrutura hierarquica para chegar numa malha de
controle regulatério. O procedimento envolve desde a identificacdo dos objetivos
de produgéo, restricbes e perturbagédo, passando pela andlise do processo em
malha aberta até a avaliagdo das principais variaveis a serem controladas. A
avaliacao é repetida até que se tenha o processo estavel. QIU ET AL (2003) usa o
simulador Hysys para a simulagdo da planta de HDA e usa o procedimento de
BANERJEE E ARKUN (1995), descrito no item anterior, para propor a malha de
controle regulatério. E uma referéncia importante para a elaboragdo da malha de
controle da Replan. O autor escreve de forma clara e o procedimento é facil de ser

seguido.

No processo HDA existem 9 operag¢des unitarias: reator, vaporizador, separador
liquido-vapor, compressor, dois trocadores de calor e trés colunas de destilagdo. E
um processo complexo e integrado devido as trés correntes de reciclo de massa
existentes e um ponto de integracdo energética. Sdo 23 graus de liberdade. A
Figura A.2 mostra o diagrama do processo.

No reator adiabatico duas reacbes na fase vapor convertem tolueno e H, em
benzeno, metano e difenil. As cinéticas das reacbes sdo funcdo da temperatura
seguindo a expressao de arrhenius. Antes de entrar no reator, o tolueno e H, sédo

misturados as respectivas correntes de reciclo que sdo recuperadas no processo.
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Reacoes:
Tolueno + Hidrogénio — Benzeno + Metano [R1]

2 (Benzeno) — Difenil + Hidrogénio [R2]

A mistura reagente é pré-aquecida em um trocador de calor com a corrente
efluente do reator e depois em uma fornalha, antes de entrar no reator PFR. O
efluente do reator € misturado com parte do liquido proveniente do separador
liquido-vapor, e entédo resfriado trocando calor com a corrente de alimentacdo do
reator. Uma parte da corrente de topo, contendo H, e CH4 n&o reagidos é
descartado do processo (purga) enquanto a outra por¢ao € comprimida e reciclada
para o reator. A corrente de produto do fundo do separador, contendo metano,
benzeno, tolueno e difenil, sdo separadas em 3 colunas de destilacao
consecutivas. Na coluna estabilizadora, metano a 0,92% em mol € removido como
produto de topo e a mistura benzeno/tolueno/difenil sai como produto de fundo. Na
coluna de produto, benzeno a 0,998 é removido como produto de topo e a mistura
tolueno difenil deixa o fundo da torre. Finalmente, na coluna de reciclo, tolueno a

0,94 € removido no topo e o difenil a 0,999 é o produto de fundo.

A Tabela A.1 mostra as especificagdes para as correntes de alimentagdo e a
Tabela A.2 mostra as correntes de produto apés a simulagdo em estado

estacionario.

Os objetivos de producéo da planta de HDA séo:

- produzir benzeno puro

- minimizar as perdas de hidrogénio e difenil.
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Figura A.2 — Simulacdo do processo HDA usando o simulador HSYSYS.Plant®
versao



Tabela A.1 — Correntes de alimentacao

Hidrogénio Tolueno
Temperatura (°C) 30 30
Presséo (bar) 40.0 40.0
Vazao (kmol/h) 253.1 149 2
Composicao (fracao
molar)
H2 1 0
CH4 0 0
Benzeno 0 0
Tolueno 0 1
Difenil 0 0
Tabela A.2 — Correntes de produtos
Difenil Benzeno |Topo-estab |purga
Temperatura 290 105.4 59.9
(°C)
Presséo (bar) 2.05 2.07 2.07 33.48
Vazao (kmol/h) |19 157.3 27.06 200
Composicao
(fracdo molar)
Ho 0 0 0.0246 0.1170
CH4 0 0 0.9754 0.8677
Benzeno 0 0.9985 0 0.0101
Tolueno 0.0003 0.0015 0 0.0052
Difenil 0.9997 0 0 0
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O problema foi resolvido em estado estacionario para calcular os balangos de
massa e energia e encontrar uma estratégia de controle, além dos setpoints para
os controladores. Para a simulacdo em modo dinamico, as operagdes unitarias
foram devidamente dimensionadas e as malhas de controle propostas. A Tabela
A.3 e as Figuras A.3, A.4 e A.5 mostram os controladores instalados no ambiente
principal da simulacdo e nas colunas estabilizadora, benzeno e difenil,

respectivamente.

Tabela A.3 — Controladores no ambiente principal

Variavel controlada Variavel manipulada
Temperatura da corrente Hot-in Abertura da valvula VLV-103
Nivel do separador Abertura da valvula VLV-104
Fragdo molar de Hz no reciclo Valvula de H;

Temperatura de entrada do separador Carga térmica no tocador E-
102

Fragcdo molar de tolueno na entrada do | Valvula de tolueno

reator
Metano na purga Valvula da purga
Temperatura Reactor-in Carga térmica do trocador E-

101
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Figura A.3 — Controladores na coluna estabilizadora
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Figura A.4 — Controladores na coluna de benzeno
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Figura A.5 — Controladores na coluna de difenil

Os controladores foram sintonizados de maneira a ndo provocar variacdes
bruscas nas variaveis manipuladas e manter as variaveis controladas dentro de
limites aceitaveis. Duas perturbagdes foram propostas: uma na temperatura e
outra na composicdo da alimentagdo. A perturbacdo na temperatura foi feita
através de uma funcgéo de transferéncia com comportamento senoidal na corrente
de tolueno. A producdo de benzeno no reator € uma fungdo da temperatura
(Equacao de Arrhenius). Assim, a perturbagédo na temperatura de tolueno afeta a
taxa de producédo de benzeno. Outra fungao de transferéncia foi usada para uma
perturbagcdo na vazado de hidrogénio que alimenta o reator. A producdo de
benzeno € funcdo também da composi¢cdo da alimentacdo. Uma alteracdo na
producdo de benzeno pode ser vista no restante do processo. Um aumento na
producao de benzeno resulta em maior vazao de liquido que entra no separador,
que alimenta as colunas de destilacdo e menor quantidade de vapor retornando

como reciclo.
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A estratégia de controle da planta permitiu manter os objetivos de producéo e
qualidade dos produtos (metano, benzeno, tolueno e difenil). Verificou-se que o
projeto do separador liquido-vapor € fundamental para atenuar as perturbacdes
nas colunas de destilacdo. As Figuras A.6 (a) e (b) mostram as perturbacdes no
processo, enquanto as Figuras A.7, A.8 e A9 mostram o comportamento das

variaveis importantes em cada coluna.
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Figura A.9 — Coluna Difenil

Dentre os trés casos estudo usados como base para o estudo de controle em
plantas inteiras, apresentados neste apéndice, este foi 0 estudado em maior nivel
de detalhes. Este estudo foi essencial para o aprendizado dos conceitos e
técnicas de controle de plantas inteiras e apresentas pontos em comum com a
unidade de separacao da FCC: equipamentos integrados por reciclo de massa e

pontos de integracdo energética.
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3. O Processo de Producao do Monémero do Acetato de Vinila

LUYBEN E TYREUS (1998) apresentaram a simulacdo e controle de uma planta
de producdo de acetato de vinila. Essa planta possui componentes com
comportamento nao-ideal, operagcdes unitdrias padrdo e correntes de reciclo.
Caracteristicas encontradas nas plantas quimicas, o que faz com que seja um
bom caso-estudo para aplicagdo dos conceitos de controle de plantas inteiras.

Para a simulacao do processo € necessario conhecer:

a. Parametros da cinética de reacdo — como nao é de primeira ordem, foi usado

uma extensdo (rotina em visual Basic) implementada no Hysys.

b. Estrutura da planta com informacdes sobre correntes e equipamentos —
informagodes disponiveis em LUYBEN E TYREUS (1998)

c. Localizacao de valvulas de controle — definicdo de estratégias de controle.

Descricdo do processo

O processo de producéo do acetato de vinila € mostrado na Figura 1.3.1. O tanque
V-100 é alimentado com correntes de reciclo (Rec04 e Hac) e reposicdo de
reagentes (&cido acético e etileno). Essa mistura é vaporizada, aquecida, e junto

com a corrente de oxigénio alimenta o reator tubular, onde ocorrem as reacoes

abaixo:
CoH4 + CH3COOH + 1/20, — CH.=CHOCOCH3 + H>O [R1]
CoHs + 30, — 2C05 + 2H0 [R2]

Produto principal: Acetato de vinila (Vac)

Subprodutos: Agua e diéxido de carbono (CO5)
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Figura A.10 — Fluxograma do processo de produgao do acetato de vinila

A mistura efluente do reator troca calor com outra corrente do processo, €
resfriada e entra em um separador liquido-vapor. O vapor é comprimido e alimenta
uma coluna de absorc¢éo, onde parte do CO2 é removido e o restante é reciclado
para o tanque V-100. O liquido segue para uma coluna de destilagdo onde o
produto de topo é separado em duas fases sendo uma rica em acetato de vinila e
a outra em agua. O produto de fundo é rico em acido acético e é reciclada para o
tanque V-100 e para a coluna de absorgdo. A Tabela 1.3.1 mostra as correntes de

alimentacdo e produtos de acordo com as simulagdes realizadas no simulador

Hysys.Plant ®.

Tabela A.4 — Correntes de alimentacao

Etileno Oxigénio | Acido acético
Temperatura 30 30 30
(°C)
Pressao (psia) |150 150 150
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Vazao (mol/min) | 831 521 785
Composicao

(fracdo molar)

02 0 1 0
CcO2 0 0 0
C2H4 0.999 0 0
C2H6 0.001 0 0
VAc 0 0 0
H20 0 0 0
HAc 0 0 1

Tabela A.5 — Produtos

Acetato de|Agua—10 |Acido acético |Purga — 6
vinila—9 8
Temperatura 61,0 61,0 148,0 59,0
(°C)
Pressao (psia) |28 28 40 130
Vazao (mol/min) {660,1 718,9 6280,0 58,9
Composicao
(fracdo molar)
Oz 0 0 0 0,0445
CO. 0,0004 0 0 0,0074
CaoHy 0,0064 0,0002 0 0,7364
CoHe 0,0020 0 0 0,1949
VAc 0,9883 0 0,0052 0,0010
H>O 0,0029 0,9996 0,0648 0,0023
HAc 0 0.0001 0,9300 0,0135

O dimensionamento das colunas foi feito através de rotinas do simulador. Os
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parametros para os equipamentos sdo mostrados abaixo.

Tabela A.6 — Reator Tubular

Ndmero de tubos 622
Comprimento (m) 10

A presséo (psi) 38
Quantidade de Catalisador 2590
Porosidade 0,8
Densidade (kg/l) 0.385
Coeficiente  global de troca térmica|150
(Kcal/h°Cm?)

Carga térmica (Kcal/h) 5,3x105
Numero de segmentos para integragao 10

Tanque V-101
Volume: 15 m®
SP: 60%

Q resfriamento: 2,7 x 108 Kcal/h

Coluna Absorvedora T-100

Numero de estagios: 8

Coluna de Destilagdo T-101

Numero de estagios: 20
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A seguir s&o listadas as valvulas de controle instaladas no processo:
1. Alimentacao de oxigénio

2. Alimentacgéao de etileno

3. Alimentacgao de 4cido acético

4. Carga térmica do evaporador

5. Vazao de vapor do evaporador

6. Carga térmica do trocador (ap6s o evaporador)

7. Vazao de fluido refrigerante que segue para o reator

8. Carga térmica do resfriador da corrente de saida do reator
9. Vazao de liquido do separador L-V

10.Vazao de vapor do separador L-V

11.Vazao de vapor de topo da coluna de absorgédo T-100
12.Vazéao de liquido da coluna de absor¢ao T-100

13.Carga térmica do trocador de calor lateral ao absorvedor (oculto na figura A.10)
14.Vazao da corrente 15

15.vazao de acido para a T-100 (wash acid)

16.Vazao de purga

17.Vazao de vapor de topo da coluna T-101

18.Vazao de liquido da coluna T-101

19.Vazao da fase orgéanica do decantador (org1)

20.Vazao da fase aquosa (aqi)

21.Vazao do refluxo

22.Carga térmica do refervedor da coluna T-101

23.Carga térmica do trocador E-105
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