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RESUMO:

Esta tese apresenta um estudo de estratégias de esquemas de controle em unidades de
destilacdo a vacuo de refinarias de petréleo, com o uso de dados e informacdes de uma refinaria
brasileira, de modo a se desenvolver uma simulacdo representativa do processo, onde uma
diferenca global maxima de 5% entre os resultados de simulacdo e os dados de saida reais foi
obtida. A simulagdo foi executada com alto nivel de detalhamento, com célculos de queda de
pressdo, dimensionamento de sistemas de bombeamento e uso de internos de coluna comerciais.
Uma andlise paramétrica foi executada para a verificacdo das varidveis mais influentes do
processo. A simulacdo em estado estaciondrio resultante foi entdo convertida para o regime
dinamico, onde um esquema de controle equivalente ao esquema de controle da planta real foi
implementado. Este esquema de controle foi submetido a um conjunto de perturbagdes usuais ao
processo real, produzindo respostas dindmicas do processo para cada perturbacio aplicada. Pela
andlise das dindmicas destas respostas e das respostas do sistema em malha aberta, um esquema
de controle alternativo foi proposto e verificado da mesma maneira que o esquema de controle
equivalente. Malhas de controle especificas para quantificar a qualidade dos produtos, tendo por
base o indice ASTM D86 foram inseridas. A comparacdo entre os dois esquemas de controle por
meio das respostas dinamicas na qualidade dos produtos, considerando como pardmetro o ISE
(Integral Squared Error)das malhas de cada esquema para comparagdo, apresentou uma redugao

média do erro em 70% na qualidade dos produtos principais.

Palavras chave: Destilagdo fracionada, Simula¢do por computador, controle de processos

quimicos, Aspen Plus, petréleo-refinaria.






ABSTRACT:

A petroleum vacuum distillation unit study on control scheme strategies is developed in
this work. Real plant data and information is gathered from a Brazilian Refinery to develop a
representative simulation of the process, which had achieved a maximum 5% overall difference
from the plant results. The simulation was set to be highly detailed, including pressure drop
calculations, pumping system and the use of commercial column internals (packing and plates) in
it. A parametric analysis was carried in order to verify the most influent variables in the process,
with respect to temperature profiles, product flows and product qualities. The resultant steady-
state simulation was then converted into dynamic regime, when a control scheme equivalent to
the real plant control scheme was implemented. This control scheme was then subjected to a set
of common perturbations that occur in the real process, producing the dynamic response of the
process to each perturbation applied. By analyzing the dynamics of these responses and the open
loop responses, an alternative control scheme is proposed and verified in the same manner the
later one was. A specific control loop was proposed to account a petroleum product quality
index, such as ASTM D86 95% recovery. The comparison of the control schemes by means of
the dynamic responses considering the correlated ISE (integral squared error) of each scheme has

shown an average error reduction of 70% in the main products quality.

Key Word: Distillation columns, Computer simulation, Process control, Petroleum refineries,
Petroleum products.

Xi



Xii



LISTA DE FIGURAS

Figura 3.1: Unidade de destilagio @ VACUO........c.eeeeriieeiiieeiieeeiieecieeeeiee e e sveeeeveeeereeeanee e 15
Figura 4.1: Classificac@o das informages d0 ProCeSSO0......cccuieeruiieriireeriiieeeiieeeireeereeeieeesneeens 21
Figura 4.2: Dimensdes fisicas — torre de destilagdo a VACUO..........cccueevuieriieniienienieeiee e 23
Figura 4.3: Fluxograma de processo da Simulagao...........ceecueeriiriiienieniieniie ettt 36
Figura 4.4: Procedimento de validagao...........ceveuiiiiiiiieiiieeiieeeiee ettt e 39
Figura 4.5: Temperaturas da Se¢ao de GOL com variagdo de retorno de GOL...............ccue....e. 41

Figura 4.6: Vazdes da Secao de GOL com variagdo de retorno de GOL...........cccocceeeiieiienienen. 42
Figura 4.7: Temperaturas da Se¢do de GOL com variacdo de retorno de GOP.............c.ccccoc....... 43
Figura 4.8: Vazodes de Se¢do de GOL com variagao de retorno de GOP...........cccceevvvveviennnenne. 44
Figura 4.9: Temperaturas da Se¢ao de GOP com variacao de retono de GOP...............ccccuuee...e. 45
Figura 4.10: Vazodes de Secdo de GOL com variacdo de retorno de GOP.............cccooveviienennne. 46
Figura 4.11: Temperaturas da Secdo de GOR com variacdo de retorno de GOP......................... 47

Figura 4.12: Vazdes de Secdo de GOR com variacao de retorno de GOP...........cccccccvveecveennnnns 48
Figura 4.13: Vazdes e temperaturas de Secdo de GOL e GOP com variacdo de retorno de
GOR ...ttt et h et e h bttt e h e bttt e h bt et h e bttt ebe e bt et nas 49
Figura 4.14: Vazodes de temperaturas de se¢do de GOR com variagdo de retorno de GOR......... 50

Figura 4.15: Vazdes e temperaturas das se¢cdes de GOL, GOP e GOR com variacdo de retorno de

GOR ...ttt ettt b et e a ettt e h e bt et ea e e bt et e ehe e bt et e en b e bt ebeenteeneeneenes 51
Figura 5.1: Reducdo da temperatura de saida do forno em 10°C..........cccoeoiiriiiiiiniiiinienieeeene 59
Figura 5.2 : Aumento da temperatura de saida do forno em 10°C..........cccooviiiiiiiniiniiienienieeee. 60
Figura 5.3: Reduc¢do da vazao de Residuo Atmosférico na alimentacao do sistema.................... 61
Figura 5.4: Aumento da vazdo de Residuo Atmosférico na alimentacdo do sistema.................. 61
Figura 5.5: Aumento de vazdes de vapor e liquido na secdo GOP...........ccccocuieviiniiinieniieeeee. 62
Figura 5.6: Aumento na pressao no topo da coluna: perfis de temperatura.............c.cccveerueennnenne. 64
Figura 5.7: Aumento na pressao no topo da coluna: perfis de pressao.......cceeecveeeeveeecveesneeennnen. 65
Figura 5.8: Reduc¢do da vazao de vapor de eSgotamento...........ceeerveeerieeenveeenieeesieeenieeesveeennnes 66
Figura 5.9: Aumento da vazao de vapor de eSZOtamento...........ccueerueerieeriienieenieenieeiee e eiee e 66

Figura 5.10: Andlise de malha aberta — Tipo de perturbagdes para estudo de comportamento....68

Xiii



Figura 6.1:

Controle da planta (a) implementagdo basica (b) controle em cascata..........ccc..c....... 72

Figura 6.2: Estruturas: (a) esquema de controle original (b) esquema de controle de qualidade.74
Figura 6.3: Esquemas de controle: (a) equivalente (b) PropoSstO.......c..eeecveeervreeerveeniureenireeenreeenns 75
Figura 6.4: Resposta malhas de controle de qualidade do GOP a reducgao de vécuo................... 80
Figura 6.5: Resposta malhas de qualidade do GOL a reduco do VACUO..........cccuveveerieenieennnnnne. 80
Figura 6.6: Resposta malhas de qualidade do GOL a redugdo de vapor de esgotamento............. 81
Figura 6.7: Resposta malhas de qualidade do GOP a reducdo de vapor de esgotamento............. 81
Figura 6.8: Resposta malhas de qualidade do GOL ao aumento do vapor de esgotamento......... 81
Figura 6.9: Resposta malhas de qualidade do GOP ao aumento do vapor de esgotamento.......... 82

Figura 6.10:

Figura 6.14:
Atmosférico..
Figura 6.15:
Atmosférico..
Figura 6.16:
Atmosférico..
Figura 6.17:

Atmosférico..

Resposta malhas de qualidade do GOL a reducdo da temperatura de saida do

.................................................................................................................................. 82
Resposta malhas de qualidade do GOP a redugdo da temperatura de saida do
.................................................................................................................................. 82
Resposta malhas de qualidade do GOL ao aumento de temperatura de saida do
.................................................................................................................................. 83
Resposta malhas de qualidade do GOP ao aumento da temperatura de saida do
.................................................................................................................................. 83
Resposta malhas de qualidade do GOL a reducio da vazdo do Residuo
.................................................................................................................................. 83
Resposta malhas de qualidade do GOP a redu¢do da vazdo do Residuo
.................................................................................................................................. 84
Resposta malhas de qualidade do GOL ao aumento da vazdo do Residuo
.................................................................................................................................. 84
Resposta malhas de qualidade do GOP ao aumento da vazdo do Residuo
................................................................................................................................ 84

Xiv



LISTA DE TABELAS

Tabela 4.1: Andlise do conjunto de INfOrmMagOEs.........cccveeerriieiireeiieeeiie e e 20
Tabela 4.2: Posicdo de correntes de alimentagdo, retorno e retirada de fragoes.........ccccveeeuvennns 24
Tabela 4.3: Dados de correntes de processo para 0 estado eStaCionArio..........eeeeuveerueeerueeenneennns 25
Tabela 4.4: Propriedades das fracdes de petréleo (adaptado de Gongalves et al.,2000)............... 27
Tabela 4.5: Ajuste de curvas aos dados de pontos de ebulicdo de produtos..........cccccveeeevveerreennes 28
Tabela 4.6: Resultados do ajuste de curvas e conversao de curvas para ASTM D8&6................... 28
Tabela 4.7: Dimensdes da coluna e configuracdes doS INtEINOS. ........eeevveeriieeriiieeriiieenieeenree e 30
Tabela 4.8: Configuracdes das DOmMDas..........cooviiiiiiiiiiiiiiiie e 33
Tabela 4.9: Configuracoes dOS tUDOS.......c.uiiiiiiieiiieeiieeecie ettt e e sreeesbeeesbeeeseaeeessneeeaseeenns 34
Tabela 4.10: Configuragcdes das valvulas aplicadas na simulagfo..........ccceeeeuveeerieeeiieeniiieenineens 35
Tabela 4.11: Resultados da validag@o..........covueeiiiiiiiiiiiiieeeiieeeee et 40
Tabela 5.1: Perturbagdes submetidas a0 SISLEMA.........c..eevrieeiiiiiiiiieniieeeiteesiee e 57
Tabela 5.2: Apresentacao dos estagios tedricos da COIUNA.........cccvveeeriiieriiieeeiiieeiee e 57
Tabela 5.3: Respostas das COITentes dO PrOCESSO.....eeurierrurrerrireeerireenieeerreeesreeesreeessreesssneessseeenns 69
Tabela 6.1: Comparacdo entre esquemas de controle: valores ISE (valores absolutos)................ 77
Tabela 6.2: Comparagdo dos esquemas de controle por diferencas percentuais.............ccecuveeneee. 77
Tabela 6.3: Controle de qualidade do Gasdleo Leve (GOL) e Gasoleo Pesado (GOP) — resultados
| ) OO O O OO P O UTUPPORUPTOPRRUPROPON 79

XV



XVi



LISTA DE ABREVIATURAS

API - American Petroleum Institute

ASTM - American Society for Testing and Materials
ATR12 - Residuo atmosférico de grau API 11,6
ATR16 - Residuo atmosférico de grau API 15,7
ATR28 — Residuo atmosférico de grau API 27,9
HGO - Gaséleo pesado atmosférico

IMC - Internal Matrix Control

ISA - International Society of Automation

ISE - Integral Squared Error

GOL- Gasdleo leve de vicuo

GOP - Gasoleo pesado de vacuo

GOR - Gasdleo residual de vacuo

GORT - Gaséleo residual de topo

PID - Proporcional Integral Derivativo

RAT - Residuo atmosférico

RYV — Residuo de vacuo

Xvii



XViii



SUMARIO

1 INTRODUCAOQO E OBJETIVOS......ooiuieiiieeeeieeeeeeeeeeeeeee e sesas s senan s s 1

1.1 ESTRUTURA DA TESE.... .ottt ettt st 3

2 REVISAO DA LITERATURA........ooiiieeeeeeeeeee et se e aen s 5

2.1 SIMULACOES DE PROCESSOS DE DESTILACAO A VACUO DE FRACOES DE
PETROLEO........coutieurieaeiseetseseese st ssseess s essss sttt 5
2.2 ASPECTOS FiSICOS E OPERACIONAIS DA COLUNA DE DESTILACAO A VACUO...8
2.3 SIMULACOES DINAMICAS E PROJETOS DE CONTROLE..........cccocoviiiiieeeserseenn. 10
2.4 CONCLUSOES- REVISAO DA LITERATURAL.........coooveieieeieeeeeeeeeeeee e 11
3 A UNIDADE DE DESTILACAO A VACUO........oovoeeeieeeeeeeeeeeeeeeeeeeee oo 13
3.1 DESCRICAQ DO PROCESSO........coooiiieieeeeeeeeeeeeeeeeeeteeeeesesee e sene s nasansesassans 13
3.2 PRODUTOS E USO.....oiiiiiiitieieeeset ettt ettt ettt ettt et esae b e e snee e 16
4 SIMULACAO EM ESTADO ESTACIONARIO.........c.ooouimmemeeeeeeeeeeeeeeeseeeeeeeeeee s 17
4.1 CLASSIFICACAO DAS INFORMACOES DA PLANTA........cooiveeeeeeeeeeeeeeeee e 18
4.2 DIMENSOES FISICAS DA PLANTA ......c.ooiiiieeeeeeeeeeeseeeeeeeeseesees s seseeeses s 22
4.3 DADOS DA PLANTA . ...ttt ettt et sttt et et e bt et eeaeesbe e s e eaeenaeeneas 24
4.4 ESTIMATIVAS E VALORES INICIAIS......cooiiitiierteteeetestee ettt 26
4.4.1 Composicoes de Residuo Atmosférico de alimentacao..........cceeevuveeriieieiniieenieennieenieeeee. 26
4.4.2 Consideragdes sobre 0s internos da planta.............cccceeueeiiiiiieiiieiieenieieeeeeeee e 29
4.4.3 Aspectos de vazdes aplicados Q0 SISEEIMA. ........ueeerveeeriieeiieeesieeeriieesieeesaeeenreeensreeensreesens 30
4.5 PROCEDIMENTO DE IMPLEMENTACAO EM AMBIENTE DE PROCESSOS............... 37
4.6 PROCEDIMENTOS PARA VALIDACAO DA SIMULACAQO..........coooooeeeeeeeeeereeeeeeans 38
4.7 AVALIACAO DOSRESULTADOS DA VALIDACAO.........ccooiieeieeeeeeeeeeereeeereeneen 40
4.8 ANALISE PARAMETRICA.......ovoomiitmiiimeiseeeineeesseses s ssse sttt 41
4.9 CONCLUSOES — SIMULACAO EM ESTADO ESTACIONARIO...........ccccccoovvmrrrrrrnnn, 52
5 SIMULACAO DINAMICA ..ot 55
5.1 MODOS DE MIGRACAO E SIMULACAO..........ooouioieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 55
5.2 ANALISE DE RESPOSTAS EM MALHA ABERTA........ooooiuiieeeeeeeeeeeeeeeeeeesesneeen. 56

XiX



5.2.1 Perturabacdes aplicadas a0 SISTEIMA. .........eeirurreerriiieriiiieiiteeeiteeetteeeiieeesieee e eesiteesbeeesabee e 56

5.2.2 Perfis de COIUNA. .. ..coiuiiiiiiiiiiieeeeee ettt ettt st e e e 57
5.2.2.1 Perturbag@o na carga té€rmica do fOIrNO........ccuieiiiiiiiiiieiiie et 58
5.2.2.2 Perturbag@o na vazao do Residuo AtmOSTEIiCO........cceevriiieiiieeiieeeiieeeiee e 60
5.2.2.3 Perturbacgdo no perfil de press@o da coluna.............coocueeeiiiiiniiiiniiiiniieeeeeeeeeee e 63
5.2.2.4 Perturbag@o na vazao de vapor de eSZOtamento.........c.eeerueeerieeerieeeniieeeiieeeieeesieeesieeenas 65
5.2.3 Respostas nas COrrentes dO SISTEIMA......ccuueerureeriureerieeerieeesieeesteeessaeeessseessreessseeessseeessseennns 67
5.3 CONCLUSOES — SIMULACAO DINAMICA.........ooouiiiieeeeeeeeeeeeee e 70
6 CONTROLE DO PROCESSO......cutiitiiiiitiiieeeteeete sttt ettt sttt s 71
6.1 IMPLEMENTACAO DO ESQUEMA DE CONTROLE ATUAL DO PROCESSO............. 71
6.2 ESQUEMA DE CONTROLE ATUAL DO PROCESSO......ccocciiiiiineeienieeeeseeeee e 72
6.3 IMPLEMENTACAO DO CONTROLE DE QUALIDADE..........ccocoeieeieeeeeeeereeeeriaans 73
6.4 ESQUEMA DE CONTROLE ALTERNATIVO DO PROCESSO........ccccovoiiniiniiniiniiiennene 74
6.4.1 Comparacao €Ntre 0S ESQUETIIAS. ..cc..veerurreerurreerrireerireesteeesuteessteesseesnsseesssseesssseessseeesnseessnnes 76
6.4.2 Comparacao entre os esquemas — controle de qualidade.............ccecevveeeviieeiieeniieeniieeeieeens 78
6.5 CONCLUSOES — CONTROLE DO PROCESSO........c.coooiuiiueiieeeeeeeereeeeeee e, 85
7 CONCLUSOES GERALIS ....ccouiimiiriimtiieiineesesieeesesssessses s sssesssesssessss s sssesssesssessssssseens 87
8 SUGESTOES PARA FUTUROS TRABALHOS...........cooviieieeeeeeeeeeeeeeeeeeee s 89
BIBLIOGRAFTAL.... ..ottt sttt sttt et sttt st esbe e bt eanesbeeaeeaeens 91
ANEXO. ..ttt ettt ettt et h ettt e e h e et et e h e e bt en b e ehe e bt et e eneebeennes 95

XX



1 INTRODUCAO E OBJETIVOS

O processamento de petrdleo pelas refinarias nacionais tem sido intensamente estudado
com melhorias em sua caracterizacdo visando modificacdes nas refinarias, a fim de um melhor
aproveitamento destes e, uma consequente redu¢cdao do volume de 6leo leve importado. Essa
necessidade se deve a fatores econdmicos e fatores de soberania nacional, por reduzirem a

dependéncia do pais da importagao de 6leos e maior produgdo de derivados.

A questdo da autossuficiéncia, propagada atualmente pelos meios de comunicacao, refere-
se tdo somente ao aspecto econdmico das transagdes envolvendo consumo, pre¢o de venda de
Oleo e derivados exportados e preco de compra de 6leos e derivados importados. Visto que,
mesmo com a descoberta de novos campos de exploracio, o volume extraido para processamento
de todos os campos explorados atualmente consiste majoritariamente de 6leos pesados e ultra
pesados (baixo valor comercial), a importacdo de 6leos leves poderd vir a ser reduzida, com o
inicio da producgdo de petréleo oriundo dos novos campos de exploracdo que, segundo estudos, é
de alta qualidade. Mesmo assim, modificacdes deverdo ainda ser aplicadas e executadas, tanto em

refinarias em funcionamento, quanto em refinarias em fase de implantacao.

Portanto, tanto para refinarias ja instaladas quanto para refinarias a serem implantadas,
um estudo apresentando estratégias de controle que garantam a saida do sistema com os produtos
(Gasdleo Leve e Gasoleo Pesado) dentro das especificagdes serd de grande valia na adaptacao

destas unidades aos crus que deverdo ser explorados.

O objetivo geral desta tese de doutorado foi a avaliacio do comportamento dindmico em
malha aberta e dos sistemas de controle da torre de vicuo da unidade de destilacdo de refinaria de
petréleo. Com isto, buscou-se ampliar o conhecimento sobre a dindmica dos sistemas em
funcionamento e a andlise do comportamento destes sistemas quando submetidos a perturbagdes
tipicas a unidade de destilagdo a vdcuo, tais como mudancas de composicdo e vazdo de
alimentacdo, aumentos de pressdo por queda em eficiéncia da geracdo de viacuo dentre outras.
Aplicou-se a simulacdo em regime dindmico em malha aberta uma estratégia de controle usada
em torre de vacuo de uma refinaria, a fim de se analisar a resposta dindmica desta malha e propor

estratégias alternativas de controle, visando melhorias operacionais, ambientais e de seguranca.

1



Do ponto de vista técnico cientifico, esta tese trata-se do primeiro trabalho envolvendo

simulacdo dinamica da torre de vidcuo de refinaria de petr6leo, com uso de dados de

equipamentos e de 6leos aplicados ao processo industrial, constituindo um trabalho inédito na

literatura publicada, o que pode viabilizar um avango considerdvel no tema em discussao.

Com vistas ao cumprimento do objetivo geral, objetivos especificos foram delineados,

sendo eles:

Estabelecimento de simulacdo em estado estaciondrio no simulador de processos
industriais AspenPlus® (versdao 13.1, ano 2004), com todos os equipamentos
auxiliares, baseado em condi¢des de alimentacdo e parametros de equipamentos
presentes em uma refinaria em operagao;

Implementacdo de um blend de residuos atmosféricos, a fim de representar o
Residuo Atmosférico aplicado na unidade. Ha grande variacdo de Oleos
processados e pretende-se aqui apresentar um procedimento para adaptacdo de
variados blends as respostas obtidas na planta;

Estabelecer simula¢do em regime dinamico, com o uso do simulador de processos
AspenDynamics® (versao 13.1, ano 2004);

Andlise das respostas em malha aberta a perturbacdes em varidveis do processo
como mudancas no fluxo de matéria prima, fluxo de vapor de esgotamento,
temperatura de saida do forno de aquecimento de Residuo Atmosférico e pressao
de zona de expansao;

Implementagdo de sistema de controle (projeto de controle) aplicado a torre de
vacuo na refinaria. Avaliacdo das respostas do sistema de controle usado na
refinaria, com ajuste dos parametros do sistema de controle da simulacdo, com o
objetivo de reprodug@o das respostas obtidas no sistema de controle aplicado na
refinaria;

Proposi¢do de uma alternativa de estratégia de controle, e conforme o resultado
observado, realizar um estudo comparativo desta estratégia com o a estratégia de

controle aplicada a torre de vacuo da refinaria.



1.1 ESTRUTURA DA TESE

O Capitulo 2 apresenta a revisao da literatura em modo de topicos, organizado pelos trabalhos
mais relevantes e em ordem cronolégica. Deve-se notar que, devido a abrangéncia dos temas
tratados no trabalho, restricdes foram adotadas de modo a permitir uma visdo mais centrada no
estado da arte, onde sdo referidos os trabalhos que tratam especificamente do tema geral desta

tese, a saber, a destilacdo a viacuo da unidade de refino de petréleo.

Assim sendo, trata-se dos temas a que esta tese se refere, dando inicialmente um enfoque em
trabalhos que apresentam estudos voltados a simulacdo de destilagdo a vacuo, passando por
trabalhos que enfocam os diversos aspectos do processo, tais como trabalhos com focos em
eficiéncias, andlises de condi¢des operacionais e aspectos de desenvolvimento de projetos.
Seguindo-se a revisdo, sdo abordados trabalhos que destacam componentes fisicos e seus

aspectos operacionais.

Dando enfoque ao segundo aspecto desta tese, discutem-se trabalhos da literatura que tratam
dos aspectos da coluna de destilacdo a vacuo do ponto de vista dinamico e de controle, onde sdo
comentados as premissas e consideracdes levantadas na formulagao da simulag¢do, os pontos de

investigacao, as principais conclusdes e resultados obtidos.

No Capitulo 3, apresenta-se a unidade de destilacdo a vacuo da refinaria brasileira em estudo,

com a descri¢@o do processo de destilagdo a vicuo.

O Capitulo 4 trata da simulagdo em estado estaciondrio, necessdria para desempenhar a
validacdo da simulacdo com base aos resultados obtidos. Dados acerca do processamento, o tipo
da unidade, seus produtos e a destinacdo dos mesmos, bem como os dados disponibilizados sdao
apresentados neste capitulo. Em seguida, faz-se a classificacdo das informacdes da unidade, em
grupos de dimensdes fisicas da unidade e dados operacionais da planta. Para tanto, sdo
apresentadas as estimativas e os valores iniciais adotados com base nos dados fornecidos e de
acordo com diretivas de projetos de destilacdo a vacuo adotadas da literatura para pontos da
planta onde as informacgdes nao estavam acessiveis, quer seja por auséncia de sensor/medidor ou
por particularidade propria do processo (variacdo de condi¢des operacionais). Neste aspecto,

consideragdes sobre a composi¢do de residuos atmosféricos para o processamento na unidade,
3
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arranjo e configuracdo dos internos da torre a vdcuo e particularidades de fluxos do sistema
(qualidade do vapor de esgotamento, pressdao e volume de correntes de vapor e liquido) também

sdo realizadas.

O Capitulo 5 trata da simula¢do em regime dindmico, contemplando as premissas e escopo da
simulacdo, e apresentando as respostas em malha aberta do sistema frente a perturbagdes
aplicadas a este. Na andlise destas respostas, apresentam-se as mudancas nos perfis de coluna

apos a aplicagdo das perturbagdes e os efeitos das perturbagdes nas correntes do sistema.

O Capitulo 6 apresenta o controle do processo, com a implementacdo das malhas de controle
existentes na unidade da planta e a apresentacdo de um esquema alternativo de controle originado
das anélises apresentadas nos capitulos anteriores. Um parametro para afericdo da qualidade dos
produtos principais € adotado, implementando-se de malhas de controle adicionais para cada um
dos esquemas de controle. Estas malhas de controle de qualidade sdao submetidas as perturbacdes
aplicadas aos sistemas, comparando-se as respostas para conclusdes acerca da eficiéncia entre os

dois esquemas estudados.

O Capitulo 7 apresenta a conclusdo geral da tese, onde € feita a recapitulagdo das conclusdes

de cada capitulo de modo conjunto.

O Capitulo 8 apresenta sugestdes de investigacdes pertinentes ao tema, a serem desenvolvidas

em trabalhos futuros.

Para fins de consulta adicional, o Anexo 1 apresenta os resultados para respostas do

sistema em malha aberta desenvolvidas com a simula¢do em regime dindmico.



2 REVISAO DA LITERATURA

2.1. SIMULACOES DE PROCESSOS DE DESTILACAO A VACUO DE
FRACOES DE PETROLEO

O uso de simuladores para o estudo e verificagdo de possibilidades de melhorias, aliado
ao desenvolvimento de métodos termodindmicos mais precisos € métodos numéricos adequados,
além da maior capacidade de processamento de dados dos computadores contribui para a revisao
de aspectos operacionais e de projeto. Isto permite a avaliacdo de condigdes operacionais que
podem levar a instabilidades ou ao comprometimento de aspectos de seguranga em instalacoes
reais e na obtencdo de informacdes que sdo de dificil acesso ou ndo podem ser obtidas
diretamente de plantas. Os resultados da aplicacdo desta tecnologia refletem na ampliacdo do
conhecimento do processo e na consolidagdo de aspectos de projeto e operagdo aplicados tao

somente por conceitua¢ao empirica.

Apbs breve revisdo dos conceitos e desenvolvimentos feitos na drea da destilacdo,
Bagajewicz (1998) propos o desenvolvimento de procedimentos de projeto de colunas de
destilacdo de petrdleo, tendo em vista as ferramentas computacionais disponiveis até entdao para a
compreensdo pratica do processo. Para tanto, cita como principais ferramentas as representacdes
termodindmicas de misturas de petréleo e novos procedimentos para determinacdo de pseudo-
componentes, a melhoria de métodos de célculo para estdgios de coluna, a possibilidade aberta
com os avancos nas simulacdes computacionais e metodologias de projeto sistematico.
Desenvolve entdo a investigacdo da operacdo de projetos no ambito de sua flexibilidade, com
enfoque em circuitos de reciclos circulantes, injecao de vapor, efeito de sobrevaporizado e o uso
de refervedores. Para tanto, estabelece um caso base com grande parte das informagdes
necessdarias para sua implementagdao em ambiente de simulacdo, visando o estudo da flexibilidade

operacional.

Desta andlise, concluiu que colunas auxiliares para esgotamento de produto ndo afetam a
distribuicdo de produto de modo significativo. Verifica que um aumento na taxa de vapor
injetado causa uma reducao na carga térmica necessaria ao forno. A reducado do fluxo de vapor na
coluna principal € desejavel tanto quanto seja necessario temperaturas mais elevadas na coluna.

Sobre o sobrevaporizado, conclui que um aumento deste tem como efeito o aumento no fluxo de
5



gaséleo e no fluxo de residuo, ndo sendo observado aumento significativo nos outros produtos,

além de causar uma redugdo na carga térmica do forno.

Seo et al.(2000) apresentaram um projeto de otimizacdo em termos de custos anuais de
uma planta real com capacidade de 150.000 barris por dia. Para tanto, apresentou um diagrama
esquematico da destilacdo que contou com coluna atmosférica, coluna de estabilizacao de nafta e
coluna de destilagdo a vacuo. A técnica de otimizacdo empregada teve como varidveis apenas a
posicdo de alimentacdo da coluna atmosférica e da coluna de estabilizacdo de nafta. Como
resultados, a otimizagdo levou a uma reducdo energética de 20 milhdes de kcal/h, com o custo
anual da unidade de destilacdo atmosférica sendo reduzido para aproximadamente 1,5 milhdo de

dolares/ano equivalente a uma redugdo de 14% nos custos anuais..

Ampliando a questdo da representacdo das unidades de destilacdo em simuladores, Ji e
Bagajewicz (2001) apontaram que a questdo da representacdo do processo de destilagdo em
refinarias ndo se restringe a uma questdo de projeto, apontando que a flexibilidade deve ser
considerada. Com isso, elaboraram um procedimento que contempla modificagdes na qualidade
do petréleo (de leve a pesado) e na carga de processamento deste, sobre o aspecto de otimizacao
energética. Informagdes sobre a simulagdo sdo apresentadas, para caracterizar de modo bastante
completo o problema, ainda que se trate de um processo tedrico, permitindo uma sélida base para
constru¢do e reproducdo da simulagdo apresentada. Com isso, obtiveram uma metodologia de
desenvolvimento de projeto de destilagao atmosférica capaz de adequar-se a varios tipos de crus,
com base em diagramas de oferta-demanda, que se mostrou mais direto e simples, mesmo se

tratando de simulacao rigorosa.

Como continuacdo deste trabalho, seguiu-se outro com foco na andlise da coluna de
destilacdo a vdcuo em Ji e Bagajewicz (2002) onde o mesmo procedimento foi aplicado e o
tratamento dado a destilacio a vacuo foi feito de forma integrada a coluna de destilacao
atmosférica. Apresentando todas as consideracoes e informag¢des usadas, a simulag@o do trabalho
também propicia uma sélida condi¢@o para a reprodugdo da simulacdo e avaliacdo dos resultados
apresentados. Ao se aplicar a metodologia, concluiram que ao se programar e analisar em
conjunto a simulagdo a vicuo e a simulacdo atmosférica, grandes modifica¢des sdo observadas na
destilacdo atmosférica, o que determina a necessidade de se analisar o conjunto da unidade de

destilacdo de modo integrado.



Amplia¢des no campo do estudo do processo por meio de simulacio foram realizadas em
véarios trabalhos, como por exemplo nos trabalhos de Yamanishi (2007), Maia (2007),
Yahyaabadi (2009) e Vadinal et. al. (2011). Com enfoque nas torres de pré-flash, debutanizadora
e coluna atmosférica, Yamanishi (2007) desenvolveu uma ampla andlise das varidveis
operacionais e impactos resultantes para este conjunto, incluindo diferentes tipos de 6leos. O
trabalho de Maia (2007) teve enfoque no conjunto de destilacdo atmosférica e destilacdo a
vacuo, promovendo um amplo estudo no comportamento da destilacdo a viacuo e apresentando
um procedimento de implementacdo do sistema e um procedimento para convergéncia em
simulador de processos. Apresentou também um vasto conjunto de dados e resultados, visando

contribuir para futuras simulagdes de processos de refino.

Yahyaabadi (2009) desenvolve simulagdes da coluna de vacuo da unidade de refino, com
especial atencdo nas se¢Oes de esgotamento do residuo de vdcuo, zona de lavagem, zona de
expansao e linha de transferéncia. Segundo Yahyaabadi, um procedimento indispensavel para dar
confiabilidade em resultados de simulacdes € verificar sua representatividade comparando os
resultados com os dados reais da planta observada. Para exemplificar o problema, desenvolveu
vérias simulagdes adotando configuracdes diferentes para a representacdo das ndo idealidades das
secoes, apresentando as diferencas dos resultados existentes nas simula¢des e comparando estas
com os valores tipicos de uma planta real. Foi verificado que, entendendo, identificando e
incorporando as ndo-idealidades do sistema a simulagdo, um modelo mais simples pode ser
completamente consistente com o desempenho real de uma coluna de vacuo, dispensando uma

simulacdo mais sofisticada.

Vadinal et. al.(2011) tratou da anélise do vapor de esgotamento da destilacdo a vécuo,
onde desenvolve uma simulagdo do processo. Desenvolvendo andlises paramétricas, conclui que
a injecdo de vapor de esgotamento aumenta os rendimentos dos produtos e contribui para a

melhora no indice de qualidade dos mesmos.



2.2 ASPECTOS FiSICOS E OPERACIONAIS DA COLUNA DE DESTILACAO A
VACUO.

Golden (1998) aponta demandas de mercado com foco em refinarias reais, tais como
aumento de produtividade de gaséleo e de tempo de campanha da refinaria, destacando em seu
trabalho que o atendimento a estas demandas implica necessariamente no aumento das
temperaturas operacionais e a redu¢do dos tempos de residéncia na coluna de destilacdo de vacuo.
Para que estas modificacOes operacionais sejam bem-sucedidas, pontos cruciais devem ser
observados, tais como um projeto de equipamentos e caracterizacdo precisa dos dleos a ser
processados com modificagdes fisicas e operacionais sempre precedidas de uma modelagem de
processo rigorosa. Varios fatores a serem considerados no planejamento, tais como o calculo para
o rendimento do gaséleo, o perfil de pressdo no sistema e as modificacdes nos fornos de

aquecimento, devem ser observados a fim de evitar coqueamento nos internos da coluna.

Martin e Cheatham (1999), trabalhando com a unidade completa de destilacdo (torre
destilacdo atmosférica e torre de destilagdo a vacuo), desenvolveram a descricdo de uma agao de
reengenharia, com foco no aumento da capacidade de processamento, mantendo as metas de
confiabilidade e melhorando o rendimentos do produto e a qualidade dos mesmos. Para isso,
buscaram aperfeicoar o uso de equipamentos existentes e modificar o fluxograma do processo
para minimizar a pressdo da zona de expansido, atingindo o objetivo apds uma bem planejada

corrida de testes de modo a determinar as capacidades e restricdes da unidade.

O apelo para que acdes de reengenharia sejam definidas posteriormente a uma bem
planejada corrida de testes € retomada no trabalho seguinte de Martin (2002), onde destaca-se os
efeitos dos cédlculos de projeto nas varidveis operacionais. O destaque maior é dado as falhas
decorrentes de acdes de reengenharia baseadas em redugdo de custos, tais como integracdo de
equipamentos baseados unicamente em dados de fabricante em detrimento a acdes focadas em

boas préticas.

Muitos dos problemas operacionais sdo identificados tardiamente, demandando paradas
ndo programadas e quebra de produgdo, devido também a ndo observancia na selegdo,

manutencao e aplicacdo da instrumentacdo. Dando enfoque a isto, Lieberman e Hanson (2003)
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fazem consideracdes acerca de equipamentos e condi¢des adequadas de instalacio de
equipamentos para medida de baixas pressoes e apresentam estudos de caso onde o diagndstico
dado inicialmente a um problema foi descartado apds uma correta investiga¢ao levando em conta
as pressoes de processo. Apresentam também valores de referéncia tipicos para quedas de pressao

em internos de coluna.

No campo da reengenharia de processo, onde novas técnicas e reajustes sdao aplicadas a
plantas em operacdo, Zeidan (2006) destaca os principais aspectos operacionais a serem
considerados, dado que para o volume tipicamente processado, a unidade de vacuo apresenta a
maior oportunidade para o aumento da produtividade da unidade de refino (responsavel pelo
processamento de aproximadamente 40% do 6leo cru). Zeidan (2006) destaca os beneficios da
destilacdo a viacuo para o aumento do porcentual de gaséleo a partir do 6leo bruto e a suas
aplicacdes. Descreve aspectos tais como a correta selecao dos recheios com vistas a se buscar a
maxima capacidade para o trafego vapor-liquido, bem como observagdes quanto ao projeto de
razdes entre produtos e um adequado espagamento entre os vdrios internos de que compde a
unidade de vécuo. Observa também que se deve tomar especial cuidado na parte final do
processo com a atualiza¢do dos dados de entrada nas simulagdes computacionais do sistema, de
modo a manter uma boa representagdo do processo real e ter um melhor acompanhamento da
operacdo ap0s a partida da planta com as alteragdes ja implementadas. Recomenda também que
se produza um relatério para os fornecedores dos equipamentos a fim de que seja feita uma

vistoria nas consideracdes adotadas.

Weiland et al. (2010) apresentaram um estudo sobre a hidrdulica de pratos e seus regimes
operacionais, com dados de desempenho. Das conclusdes do estudo, a principal a ser destacada
para este trabalho refere-se as condi¢des pelas quais desenvolve-se o regime de vaporizacao, que
€ o regime usual da coluna de destilacdo a vacuo. Conforme apontado, tendo-se um prato bem
projetado (sem passagem de vapor ascendente pela guarda do vertedouro), este regime pode ter
uma capacidade maior do que o regime usual (turbulento). Tal regime se dd em condicdes de

elevado fluxo de vapor e baixo fluxo de liquido, situagdo na qual a fase vapor torna-se continua.

Grande parte dos artigos aqui mencionados destaca a importancia dos fluxos de vapor e

liquido na unidade de vacuo, com uma tendéncia maior aos setores mais criticos, como a zona de



expansdo e a zona de lavagem, pelo alto teor de componentes passiveis de coqueificacdo a

depender da temperatura e do tempo de residéncia a que os fluxos estdo sujeitos.

2.3 SIMULACOES DINAMICAS E PROJETOS DE CONTROLE.

Simulacdes dinamicas sdo ferramentas poderosas na avaliagio de desempenho de
esquemas de controle. Apesar de se mostrar ttil, poucos trabalhos focam no modo como a
simulacdo foi implementada, quais foram as consideracOes adotadas e as restricdes possivelis,
especialmente no campo da destilacio de petrdleo, onde a baixa ocorréncia de artigos deste
género € notdria. Dos artigos presentes na literatura, a grande parte ndo apresenta o
desenvolvimento da modelagem em detalhes, tais como: descri¢dao do processo, caracteristicas de
correntes de entrada e saida do processo e especificagdes das operagdes unitdrias envolvidas.
Aspectos como a validagao do modelo, bem como a construcdo e o desenvolvimento da malha de

controle (e.g. respostas do sistema dinamico em malha aberta) ndo sao abordadas.

Muske et al. (1991) apresentaram uma implementacdo completa de uma unidade de
destilacdo atmosférica, onde especifica a estratégia de controle adotada, obtendo o modelo da
unidade por andlise paramétrica através de dados de resposta a perturbacdo impulso. Aliyev et al.
(2008) desenvolveram um modelo com base em um conjunto de dados de simulagdo de uma
refinaria para determinar um modelo empirico para uso com controle preditivo nao-linear. Os
dados da simulacdo foram usados para determinar o modelo empirico, que por sua vez foi
desenvolvido em termos de séries de Voltera. Apds adotar um procedimento de validacdo
(submetendo as séries de Voltera as entradas da simulacdo em condi¢des diferentes das entradas
nas quais a série foi gerada) a implementacdo dos controladores foi gerada e testes de resposta
foram executados com a malha de controle operando com algoritmo de controle PID e novamente
com algoritmo de controle preditivo ndo linear, concluindo que o uso do algoritmo de controle
preditivo teve um melhor desempenho comparado com o controle PID (sem resposta oscilatdria

€ com menor tempo para rejeitar a perturbacio).

Considerando a implementacdo de controladores no conceito de controle global de planta

quimica, destacam-se trabalhos relevantes no ajuste de malhas de controle independentes
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(sistema de controle descentralizado). Destes trabalhos, a maioria dedicada ao estudo da unidade

de destilacdo atmosférica.

Partindo de uma matriz de transferéncia 4X4 gerada a partir de uma coluna de destilagdao
atmosférica, Balachandran e Chidambaram (1997) apresentaram um estudo focado na reducdo da
interacdo entre malhas em uma estrutura de controle descentralizado desenvolvendo malhas com
controladores PI ajustados pelo método das desigualdades e comparando com o método BLT
(Biggest Log modulus Tuning). A matriz foi gerada por resposta a perturbagdo degrau em um
modelo dinamico tedrico da coluna de destilacdo atmosférica. Os resultados obtidos apontaram

para uma significante reducdo na interagdo entre malhas quando comparado ao método BLT.

Li et al. (2009) apresentaram um trabalho de aplicacdo académica e industrial usando
controladores PID (proporcional-integral-derivativo) com uma estratégia de sintonia de
controladores baseada na estratégia de controle IMC (Internal Model Control), aplicada em
unidades reais de destilacao atmosférica e destilacdo a vicuo. Em seu trabalho, apresenta uma
breve descricdo do IMC e como este se relaciona a um controlador PID. A aplicac¢do industrial
consistiu em sintonizar e otimizar o funcionamento de controle de temperatura, pressao e nivel,
destacando as vantagens do uso desta estratégia de controle em ambientes industriais de
condi¢des severas, tais como as refinarias, e apresentando o excelente nivel de rejeicdo de

perturbacdes alcancadas com a estratégia IMC para controle PID.

2.4. CONCLUSAO: REVISAO DA LITERATURA.

Os trabalhos presentes na literatura envolvendo simulag¢des de processos de destilagdo a
vacuo obtiveram resultados importantes para o estudo das varidveis determinantes ao processo,
incluindo aqui estudos de flexibilidade de plantas e de otimizac¢do de unidades. Entretanto, apenas
alguns destes trabalhos apresentaram um conjunto de informacdes suficientemente amplo a ponto
de que uma simulacdo andloga pudesse ser produzida e comparada. A grande maioria dos
trabalhos envolvendo simulacio de processos de refino tratou apenas de simula¢des no ambito do
estado estaciondrio, sendo que nenhum estudo encontrado na literatura apresentou metodologia

completa e resultados de simulagdes de processos de refino no ambito da dinamica do processo.
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Dos trabalhos que apresentam simulacdes dindmicas voltadas ao estudo de processos de
refino, alguns apresentaram o processo ja estabelecido em ambiente dinamico, através de matriz
de transferéncia, por exemplo. Ainda assim, os estudos citados nesta revisdo que contemplaram
processos de refino em ambito dindmico o fizeram com grande restricao, ja que focaram em
malhas de controle sem, no entanto, fornecer detalhes decisivos para uma eventual reproducdo e

comparacdo de desempenhos.

Esta tese visa contribuir com o estudo de processos de refino de petréleo desenvolvendo
uma simulacdo validada com dados de uma unidade industrial real, com a apresentacdo
pormenorizada de todo o detalhamento envolvido para o estabelecimento da simulacdo. Dando
seguimento, apresenta apds a validagdo das informacgdes obtidas da planta industrial uma
descricdo das malhas de controle, desenvolvendo um esquema de controle equivalente ao
esquema de controle aplicado na planta industrial,, Por fim, adotando como critério de
comparacdo indices de qualidade de produto, avalia um esquema alternativo, com base nos
resultados obtidos com as respostas da simula¢ao dindmica em malha aberta. Por fim, a andlise da
simulacdo dindmica em malha aberta com resultados para as principais correntes frente a

perturbacdes usuais na planta industrial € apresentada como anexo ao fim deste trabalho.
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3 A UNIDADE DE DESTILACAO A VACUO

3.1 DESCRICAO DO PROCESSO.

Uma ilustragdo geral de uma unidade de destilagdo a vacuo € apresentada na Figura 3.1,

pagina 15.

O Residuo Atmosférico é aquecido em um forno até a temperatura-limite de craqueamento,
para maximizar a fracdo de liquido vaporizado e evitar decomposi¢do térmica. Este residuo
parcialmente vaporizado € alimentado 4 torre de vacuo numa se¢do da coluna denominada zona
de expansdo. Nesta secdo ocorre uma transicdo nas condicdes da alimentacdo, que sai de uma
alta press@o da linha de transferéncia existente entre o forno de aquecimento para uma condicao
de baixa pressdo dentro da coluna, promovendo a vaporizacao dos componentes leves. Esta secao
€ configurada de modo a reduzir o arraste de liquido pelo vapor através de uma pequena se¢do de
recheio no topo da se¢do (denominada zona de lavagem) removendo o liquido ascendente do

vapor.

O liquido ndo vaporizado na zona de expansao segue em dire¢do ao fundo da coluna por
uma se¢do de pratos, onde é esgotado por vapor d dgua, injetado logo abaixo da secdo de pratos.
O vapor de esgotamento tem fungdes de recuperacdo de fragdes de liquido na faixa de ebulicdo
dos produtos principais, redu¢do do vicuo necessario ao longo da coluna pela reduciao das
pressdes de vapor dos componentes e prevenc¢do de decomposicdo térmica, permitindo menores
temperaturas na coluna (Howard e Loomis, 2002, Bravo et al., 2001). Abaixo da secdo de pratos
o liquido € coletado. O liquido coletado € retirado, bombeado e dividido em uma corrente de
reciclo que retorna no topo da sec¢do de pratos para aumentar a remo¢ao de componentes leves e

outra, que € a corrente de produto (residuo de vacuo).

O vapor da zona de expansdo segue a secdes de condensacdo localizadas acima desta.
Nestas secdes sdo obtidos os produtos principais da torre de vacuo. A configuracdo tipica da
torre de vacuo compreende trés secdes de condensagdo parcial onde trés produtos sdo retirados:

gasoéleo residual, Gaséleo Pesado e Gasdleo Leve.
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As se¢Oes de condensagdo parcial sdo compostas por prato coletor (de onde o liquido é
retirado), recheio, valvula divisora de fluxo (splitter) e retorno de liquido. O vapor sobe através
das secoes de condensacdo parcial percolando os recheios, em contato com os liquidos oriundos
dos retornos de liquido de cada secdo. Em seu caminho ao topo da coluna componentes pesados
do vapor sdo condensados e transferidos para o liquido. Como resultado, o vapor deixa cada
secdo com mais componentes leves extraidos do liquido. Apds a retirada do liquido da parte
inferior de cada sec¢do, este é resfriado, dividido em correntes de produto e retorno, sendo o

ultimo bombeado de volta para o topo de cada secao.

O topo da torre € conectado a uma sequéncia de ejetores, responsaveis por gerar 0 Vacuo
na coluna. O vapor no topo (denominado por gaséleo residual de topo) é basicamente composto
por vapor d“dgua e pequenas quantidades de componentes leves, o que implica em um baixo

volume, sendo desprezivel para efeitos de perdas de processo.
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Figura 3.1: Unidade de destilacdo a vacuo



3.2 PRODUTOS E USO

A unidade de vicuo considerada neste trabalho € a voltada para producdo de combustiveis,
onde tanto os produtos Gasdleo Leve quanto Gasdleo Pesado sdo matérias primas para a unidade
de craqueamento catalitico, responsavel pela quebra dos componentes destes produtos em
compostos de menor peso molecular. A corrente de saida desta unidade, apds tratamento, dard

origem a combustiveis comerciais, tais como a gasolina.

O gasoéleo residual e o residuo de vacuo nesta configuracao de operagdo da destilagdo a vicuo
sdo destinados a operagcdo de coqueamento retardado, onde se convertem em correntes de gases,
diesel e coque. Atualmente também sdo enviadas linhas de Gaséleo Leve de vacuo para unidades
de hidrotratamento, desde que as curvas de destilacdo e os teores de contaminantes estejam de
acordo com as faixas de tolerancia para as especificacOes da carga das unidades de

hidrotratamento térmico.
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4 SIMULACAO EM ESTADO ESTACIONARIO

Para a simulac@o em estado estaciondrio, contou-se com informacdes obtidas de uma refinaria
brasileira, durante visita técnica. Estas informag¢des foram obtidas de varias formas, com graus de
exatidao varidveis, de modo que uma organizagcdo das informagdes segundo sua importancia e
confiabilidade foi planejado. Tal fato decorre da dindmica propria de uma refinaria real, onde se

tem varias modificagdes com o passar do tempo, tais como:

* Modifica¢des nos projetos de plantas. Paradas de manutengdo para alteragdes e trocas
de partes fisicas do sistema, alteragdes em setores da refinaria que repercutem na
unidade de destilacdo a viacuo, e em geral ndo sdo apresentadas em sistemas
supervisérios, e um detalhamento e acompanhamento destas modificagdes pode nao
ser de fécil acesso.

* Modificagdes nas qualidades das matérias primas, dado a prépria logistica de
processamento de uma refinaria, que lida com processamento 6leos de véarios pocos e
reservatorios.

* Variacdes do proprio sistema de controle, quer seja por perda de calibracdo em
sensores ou por perdas de precisdo na aquisicio da medida. O intervalo entre a
captacdo de valores de uma malha para outra (controle de vazao de gaséleo leve e
controle de vazdo de residuo de vacuo, por exemplo) pode apresentar atrasos que
deixam uma incerteza de pareamento entre valores.

* Selecdo e disposi¢ao de informagdes. Dados obtidos de um painel supervisério
somente apresentam valores-chave para o monitoramento do funcionamento de uma
planta industrial; portanto, os valores disponiveis estdo em unidades e bases que

facilitem o monitoramento e ndo o calculo e projeto de uma validacao do sistema.

Assim, o conjunto de dados é implementado de acordo com faixas de aceitagdo dos valores,
levantando-se inclusive pontos onde estimativas foram consideradas, e, por meio de anélise e
varias secdes de simulacdo, fez-se a convergéncia dessas informacdes em uma simulacdo
representativa do processo real. Para a convergéncia destas informacdes, em seus variados graus

de representatividade, uma programacao de critérios de convergéncia foi desenvolvida, levando a
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vérias secdes de simulagdo, onde o conjunto de resultados era comparado com o conjunto de
informagdes, até que o intervalo de desvio estipulado entre as informacOes de entrada e os

resultados de simulagdo fosse atingido de modo satisfatério.

4.1 CLASSIFICACAO DAS INFORMACOES DA PLANTA.

As informacgOes da planta real (refinaria tipica) foram selecionadas e classificadas para a
inser¢dao no simulador em grupos de informagdo. Os grupos de informacdo foram dispostos em

classes, tal como apresentado a seguir:

Classe 1: Dados obtidos do processo
0 Valor unico e com ponto de obtencdo determinado;

0 Unidade e base da medida com valor claro e determinado.

Classe 2: Informagdes do conjunto de dados do processo
0 Valor tnico, porém, sem ponto de obtencdo determinado;
0 Unidade sem valor claro, por decorréncia ou da indeterminag¢do do ponto de

obtencdo ou base da medida;

Classe 3: Estimativas de processo
0 Informacdes derivadas por meio de cdlculos a partir de informagdes das
classes 1 e 2 (percentuais, médias, etc)
0 Valores tipicos, dependente do estado do processo;
0 Valor inferido do processo, pela apresentacdo das informacdes do conjunto de

dados;

Classe 4: Informagdes da literatura
0 Valores tipicos para o processo de coluna de destilagdo a vicuo de residuos
atmosféricos;
0 Informacdes qualitativas acerca de partes do processo (tubulagdes, velocidades

de escoamento, valvulas, bombas, etc)

Classe 5: valores a serem determinados
0 Valores indeterminados pela natureza do processo, obtidos primeiramente em

decorréncia dos resultados da simulacao.
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Os valores adotados para a caracterizacdo das informagdes de cada classe foram comparados
com os resultados da simula¢do no procedimento de validagdo; para tanto, a cada classe foi
atribuida um intervalo de tolerancia do resultado da simula¢do em relacdo ao valor numérico da

informacao correspondente. Os intervalos de tolerancia foram estipulados da seguinte forma:

* C(lasse 1: £ 5% do valor da informagdo correspondente;
* C(lasse 2: = 10% do valor da informagdo correspondente;
* C(lasse 3: £15% do valor da informagao correspondente;

* C(lasse 4 e 5: intervalo de tolerancia nao aplicavel.

O intervalo de tolerancia para as Classes 4 e 5 nao foi aplicado devido a estas informagdes ou
por derivarem de outras configuragdes de coluna de vacuo ou por terem vindo de valores tipicos

usados em colunas de vacuo de outros processos.

De acordo com esta classificagdo adotada, as informacOes foram entdo categorizadas, e
dispostas em modo de diagrama para facilitacdo do acesso, como apresentado a na Figura 4.1. A
descricdo das informagdes presentes na citada figura , estd disposta na Tabela 4.1, organizada

segundo a natureza da informacao e a classe atribuida (ver coluna “identificador” na tabela).
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Tabela 4.1: Andlise do conjunto de informagdes.

Dados de Entrada

Descricao Identificador Classe Tolerancia
Pressao topo coluna PTOP 1 5%
Temperatura topo coluna TTOP 1 5%
Vazio vapor esgotamento FVAP 1 5%
Informacoes de entrada

Descricao Identificador Classe Tolerancia
Vazio residuo atmosférico FRAT 3 15 %
Pressdo residuo atmosférico PRAT 3 15 %
Temperatura residuo atmosférico TRAT 3 15 %
Valores estimados

Descricao Identificador Classe

Composic@o Blend residuo atmosférico CRAT 5

Eliminador Névoa Enev 5

Interno secao Gasodleo Leve PCK-GOL 4

Interno secdo Gaséleo Pesado PCK-GOP 4

Interno secdo Gaséleo Residual TRY-GOR 4

Interno sec¢do Residuo de vacuo TRY-Z 4

Pressao fundo da coluna PBOT 5
Especificacoes Operacionais/Projeto

Descricao Identificador Classe Tolerancia
Temperatura /retorno GOL TRGOL 1 5 %
Vazio retorno GOL FRGOL 2 10 %
Temperatura retirada GOL TGOL 2 10 %
Vazio retirada GOL FGOL 3 15 %
Temperatura produto GOL TGOLP 3 15 %
Vazio produto GOL FGOLP 3 15 %
Temperatura retorno GOP TRGOP 1 5%
Vazio retono GOP FRGOP 1 5%
Vazao produto GOP FGOP 2 10 %
Temperatura produto GOP TGOLP 3 15 %
Vazio produto GOR FGOR 2 10 %
Temperatura produto GOR TGOR 2 10 %
Temperatura zona expansao TZE 2 10 %
Vazio retirada RV FRV 1 5%
Temperatura retirada RV TRV 2 10 %
Vazio retorno RV FRRV 2 10 %
Temperatura retorno RV TRRV 2 10 %
Vazio produto RV FRVP 3 15 %

20



1¢

prop  Trop  FTOP  CTOP

Classe 1 )
e TRGOL
Classe3 e
Classe4 = P FGOL TGOLP
Classe 5 = FGoLp OO
0P TRGOP
FRGOP
{O TGOLP  CGOP
FRAT
PRAT ———TRYCOR—
TRAT
CGOR
S oy g
CRAT
—FRY-Z—
e
l—
T
FVAP
TVAP ey
RVAP
CVAP —
PBOT | 1RV FRVP
M~ CRV
s TRV

Figura 4.1: Classifica¢do das informagdes do processo.



4.2 DIMENSOES FiSICAS DA PLANTA.

Para o estabelecimento da simulacdo em regime estaciondrio, foram incluidos na
simulacdo os aspectos fisicos da coluna de destilacdo. Em seguida, com os ajustes nas
configuragdes de correntes e refluxos (de modo a atender todas as especificagdes de produto),
programou-se a os internos da coluna. Para a insercao dos internos utilizou-se configuracdes que
garantissem a manutencao de correntes e refluxos atingidos para o estado estaciondrio. A Figura
4.2 apresenta as dimensdes externas, em metros, da torre de destilacdo a vicuo. As secdes de
transicdo de didmetros foram abordadas para efeito de simulacdo como pontos de distribui¢do de

liquido e coleta de liquido, por estarem situadas entre as secoes.

De acordo com as dimensdes fisicas da torre, o posicionamento das correntes de
alimentacdo e retirada ficou como apresentado na Tabela 4.2. O campo "Cota" na Tabela 4.2
considera zero no inicio da sec¢do (parte inferior) até o termino da secdo (parte superior). O

detalhamento da configuracdo final dos internos € apresentado no item 4.4.2
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Figura 4.2 — Dimensdes Fisicas — torre de destilagcdo a vdcuo.
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Tabela 4.2 - Posicao de correntes de alimentacao, retorno e retirada de fracoes.

Corrente Didmetro de sec¢do (m) Cota (m)
Gasdleo Residual de Topo 7,2 35,3
Retorno de Gasoleo Leve 34,0
Retirada de Gasdleo Leve 27,0
Retorno de Gasdleo Pesado 11,74 24,0
Retirada de Gasdleo Pesado 16,0
Retorno de Gasoleo Residual 15,0
Retirada de Gaséleo Residual 12,0
Alimentagao Residuo 10,0
Atmosférico
Entrada de vapor d“dgua 8,0 5,0
Retorno de Residuo de Vacuo 8,0 9,5
Retirada de Residuo de Vacuo 4.0 0,0

4.3 DADOS DA PLANTA.

Os valores operacionais para o estado estaciondrio estdo apresentados na Tabela 4.3. Os
dados de entrada e as informacdes de entrada apresentados na Tabela 4.3 foram usados na
simulacdo como valores de entrada, sendo que as especificagdes de projeto foram estabelecidas
de acordo com as faixas de tolerancia e as especificagdes operacionais serdo consideradas como

valores-alvo para convergéncia da simulacdo.

24



Tabela 4.3: Dados de correntes de processo para o estado estaciondrio.

Dados de Entrada

Descricao Valor Unidade Classe Tolerancia
Pressdo topo coluna 75 mmHg 1 5 %
Temperatura topo coluna 70,9 °C 1 5 %
Vazao vapor esgotamento 24.000 Kg/h 1 5 %
Informacoes de entrada

Descricao Valor Unidade Classe Tolerancia
Vazio residuo atmosférico 15.000 m?/d 3 15 %
Pressdo residuo atmosférico 2 bar 3 15 %
Temperatura residuo atmosférico 360 °C 3 15 %
Especificacoes Operacionais/Projeto

Descricao Valor Unidade Classe Tolerancia
Vazao retorno GOL 5992,00 m3/d 2 10 %
Temperatura retirada GOL 131,00 °C 2 10 %
Vazao retirada GOL 6598,64 m?/d 3 15 %
Temperatura produto GOL 101,40 °C 3 15 %
Vazao produto GOL 554,12 m3/d 3 15 %
Temperatura retorno GOP 136,63 °C 1 5 %
Vazao retono GOP 8274,28 m?/d 1 5 %
Vazao produto GOP 4938,00 m?/d 2 10 %
Temperatura produto GOP 81,00 °C 3 15 %
Vazao produto GOR 127,89 m?/d 2 10 %
Temperatura produto GOR 377,13 °C 2 10 %
Temperatura zona expansao 379,00 °C 2 10 %
Vazio retirada RV 8407,25 m?/d 1 5 %
Temperatura retirada RV 347,75 °C 2 10 %
Vazao retorno RV 2071,00 m?/d 2 10 %
Temperatura retorno RV 273,50 °C 2 10 %
Vazao produto RV 6336,00 m?/d 3 15 %

E importante observar que as vazdes apresentadas na Tabela 4.3 sdo vazdes volumétricas
e ndo vazdes massicas, 0 que nao possibilita a aplicacdo de seus valores diretamente em um
calculo de balanco de massa. Para que este seja desenvolvido, deve-se considerar o efeito da

densidade nas correntes, que depende da temperatura.
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4.4 ESTIMATIVAS E VALORES INICIAIS

4.4.1 Composicoes do Residuo Atmosférico de alimentacao.

A especificagdo padrdo para a mistura de 6leos (blend) considerado na refinaria €
composta por uma formulacio de 80% em volume de petréleo pesado e 20% de petréleo leve. A
alimentagdo da unidade de destilacdo a vacuo depende da formulagdo do blend e das condigdes
operacionais das unidades precedentes (unidades de pré-vaporizagao, destilacdo atmosférica, etc)

no processo de refino como um todo.

Assim, a implementagdo do blend partindo-se diretamente da caracterizagdo de 6leos crus
ndo seria adequadamente representativa, mesmo se fracdes de produtos da destilagdo atmosférica
fossem desconsideradas da andlise. Como a configuracdo e a operacao das unidades precedentes
a destilagdo a vacuo ndo estavam disponiveis, ndo ha meios de se determinar a composi¢ao de
entrada do Residuo Atmosférico na unidade de destilacdo a vacuo. Dado isso, optou-se pela
implementacdo de caracterizagdo de residuos atmosféricos da literatura (Gongalves et al., 2006),

e estes varios blends foram testados na simulacéo.

A Tabela 4.4 apresenta os dados de caracterizacdo para os residuos considerados nas
formulagdes dos blends. Os residuos atmosféricos foram denominados de acordo com o valor de
°API arredondado de cada um; portanto, ATR12, ATR16 ¢ ATR28 assinalados na Tabela 4.4
correspondem a curvas de destilacdo de residuos atmosféricos de 6leos utilizados na refinaria em

estudo neste trabalho.
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Tabela 4.4: Propriedades das fragdes de petrdleo (Adaptado de Gongalves et al., 2006)

Amostras

HGO ATR12  ATRI16 ATR28
° API 11,6 15,7 27,9
Curva destilacao °C °C °C °C
0%(v/v) 239 302 233 3
5%((vIv) 322 384 361 318
10%(v/v) 351 416 398 354
30%(v/v) 409 497 457 433
50%(v/v) 442 573 512 501
90%(v/v) 524 659
95%(v/v) 543 686
100%(v/v) 591 731 719 713

Como os residuos descritos s@o provenientes de testes de laboratdrio, a caracterizacdo de
um gasdleo atmosférico pesado (HGO) foi adicionado aos blends projetados. Estes blends foram
formulados considerando sua aplicacdo na simulacdo e verificando os resultados com os
rendimentos relatados dos dados da planta real. A fim de se normatizar os resultados, os dados
apresentados na Tabela 4.4 foram convertidos para norma ASTM D86 aplicando-se curvas de
ajuste com base nos dados fornecidos e migrando-se para curvas de ponto de ebulicdo seguindo a
norma ASTM D2887-08. Os resultados do procedimento estdo apresentados na Tabela 4.5 e na

Tabela 4.5:
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Tabela 4.5 — Ajuste de curvas aos dados de pontos de ebulicdo de produtos

Ajuste para HGO D2887
y= 1258x> - 1963,9x2 +1051,8x + 247,55
R?=0,9936

Ajuste para ATR16 D2887-08
y =-2555,5x" +6430,6x° - 5257,1x” + 1857x + 240,68
R?=0,9935

Ajuste para ATR12 D2887-08
y= 852,86x3 - 1464,9x2 +1033,5x + 309,93
R?=0,9945

Ajuste para ATR28 D2887-08
y= 1060,4x3 - 1647,2x2 +1050,2x + 249,94
R*=0,9965

Tabela 4.6: Resultados do ajuste de curvas e conversio de curvas para ASTM D86.

Dados (Adaptado de Gongalves et al.,2006) |Conversdo para curva D86 (por norma ASTM D2887-08)
D2887 D86
HGO ATR12 ATR16 ATR28 HGO ATR12 ATR16 ATR28
% amostra °C °C °C °C °C °C °C °C
0% 239,00 302,00 233,00 243,00 334,32 394,13 359,63 337,46
10% 351,00 416,00 398,00 354,00 386,12 452,62 436,02 392,58
20% 389,42 464,86 449,15 402,58 405,84 483,75 455,96 421,85
30% 409,00 497,00 457,00 433,00 417,98 510,62 473,45 446,45
50% 442,00 573,00 512,00 501,00 436,25 564,11 504,57 493,84
70% 452,99 608,11 556,72 541,67 440,63 584,15 548,24 525,90
80% 476,19 635,86 607,47 578,82 456,77 608,79 584,21 558,57
90% 524,00 675,25 659,00 633,92 493,34 636,68 621,94 601,48
95% 543,00 700,90 686,00 670,19 515,00 655,00 640,00 625,00
100% 591,00 731,00 719,00 713,00 533,85 669,77 658,49 653,30

Com o ajuste de curvas de tendéncia do tipo polindmio para cada fracdo considerada, os
valores destacados em cinza na Tabela 4.6 referem-se a pontos calculados a partir destas curvas.
O procedimento foi realizado a fim de se seguir os pontos de percentual recuperado de amostra
determinados pela norma ASTM D2887-08 para a conversao desta curva para a curva equivalente

anorma ASTM D&6.
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4.4.2 Consideracoes sobre os internos da planta

As quatro secdes da simulacdo foram implementadas baseadas em requerimentos gerais
recomendadas para opera¢des de coluna em regime de vaporizacdo (Spray regime), usual em
destilacdo a vacuo. Portanto, o regime de vaporizagdo exige baixas velocidades de liquido e razdo
de fluxo liquido/volume. Diferentemente do regime usual (turbulento), o regime de vaporizacao
assume o vapor como sendo a fase continua ao longo da coluna. Isto resulta em muitas
dificuldades na convergéncia da simulacdo, que j4 opera com fluxo minimo nos estagios tedricos
e tem de lidar nos limites de inunda¢do de vertedouro e inundagdo por arraste quando se aplica as
dimensodes de pratos e recheios na coluna. A fim de facilitar a convergéncia, o dimensionamento
dos pratos e recheios foi executado de modo a se operar em estado estaciondrio em pontos
proximos ao regime de vaporizacdo, o que permite ao sistema, a depender da carga submetida,
migrar para o regime turbulento ainda que de modo momentaneo ao responder determinada

perturbacao.

Os dados acessiveis da planta real somente forneceram dados sobre as dimensdes externas
das vdrias se¢des da coluna de vacuo; as informagdes sobre os internos das colunas disponiveis se
limitaram ao tipo de interno (prato ou recheio) em cada sec@o. Portanto, os internos das colunas
foram implementados com o uso de recheios comerciais e pratos simples tais como pratos
perfurados. As dimensdes destes internos foram ajustadas a fim de se produzir uma condicdo de
fluxo préxima ao regime de vaporizacdo em todas as secdes, observando as restrigdes inerentes a
uma operagdo nessa condicdo. As dimensdes fisicas do equipamento estdo apresentadas na
Tabela 4.7. Todos os recheios utilizados na simulacdo foram do tipo “flexigrid” modelo “style-

27, produzido pela empresa Koch. Os pratos foram aplicados em uma configuragdo de 2 passes.
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Tabela 4.7: Dimensoes da coluna e configuracdes dos internos.

Recheio - Sec¢do de gasoleo leve (GOL)

Diametro se¢do 7,2m Topo 31,0m
Base 30,0m
Descrigdo
HEPT 1,0m Volume inicial de liquido 0,05m3
Fator de névoa 1 Fator de empacotamento 242 m™*
Prato coletor Diametro Topo Base Altura inicial de liquido
7,2m 13,5m 13,0m 0,5
Recheio — Segdo de gasdleo pesado (GOP)
Diametro se¢do 11,74m Topo 21,0m
Base 18,0m
Descrigdo
HEPT 1,5m Volume inicial de liquido 0,05m3
Fator de névoa 1 Fator de empacotamento 242 m™
Prato coletor Diametro Topo Base Altura inicial de liquido
11,74 m 11,5m 11,0 m 0,2m
Pratos — Sec¢ao de gaséleo residual (GOR)
Diametro de secdo 11,74 m Topo 14,5 m
Base 13,0m
Descrigao
Numero de pratos 4 Altura de vertedouro 0,005 m
Espagamento entre pratos 0,3m
Prato coletor Diametro Topo Base Altura inicial de liquido
11,74 m 7,2m 7,0m 0,1m
Pratos — Seg¢ao de residuo de vacuo (RV)
Diametro secdo 8,0m Topo 95m
Base 50m
Descrigao
Numero de pratos 9 Altura de vertedouro 0,005 m
Espacamento entre pratos 0,5m
Prato coletor Diametro Topo Base Altura inicial de liquido
4,0m 50m 0,0m 2,5m

4.4.3 Aspectos de vazoes aplicados ao sistema

O trabalho de adequagdo dos dados da planta se deparou com a indisponibilidade de dados
referentes as pressdes nas linhas de liquido, que compreendem basicamente as tubulacoes,
bombas e vdlvulas para retirada, retorno e saida de produtos da torre a vacuo. Um dos recursos

utilizados para as estimativas das pressdes foi o uso do assistente do simulador denominado
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“Pressure Checker”. A funcdo do Pressure Checker é, a partir da simulagdio em estado
estaciondrio convergida e com os parametros dindmicos devidamente fornecidos, calcular e
verificar todas as pressdes e quedas de pressdes existentes entre os blocos e eventuais gradientes
de pressdo internos aos blocos, alertando eventuais inconsisténcias (pressdes de saidas maiores
que pressdes de entrada, por exemplo). Ao término da andlise, um relatério € gerado, apontando
pontos com eventuais complicacdes que possam surgir ao se proceder com a migragdo, cabendo
ao usudario tomar medidas a respeito das indicagdes apresentadas.

Apoés a execugdo do assistente, varias medidas foram adotadas na simulacdo. O process
flowsheet (fluxograma de processo) final é apresentado na Figura 4.3. A coluna foi implementada
no simulador em 4 (quatro) colunas, cada uma correspondendo a uma se¢do da coluna de vacuo.
Cada secdo compreende recheios ou pratos, retirada, reciclo e realimenta¢do acima dos pratos da
secdo. O fluxo de liquido € restrito a cada se¢do apresentada na simulagdo, a excecdo da secdo de
gaséleo residual, onde parte do liquido € realimentado no topo da secdo de residuo de vécuo,
consistindo de sobrevaporizado. O fluxo de vapor € ascendente, da 1* coluna até a dltima. A
resisténcia a passagem de vapor de uma sec¢do a outra € representada pelas valvulas existentes
entre as colunas. A queda de pressao nestas véalvulas foi configurada para representar a queda de
pressdo existente entre pratos da secdo de residuo de vdcuo (como também foi adotado na
simulagdo em estado estaciondrio).

A pressao nas linhas de retirada de produto e retorno de cada se¢do passou por um maior
detalhamento, com a inser¢do de vadlvulas e bombas. Como a simulacdo estaciondria nao
computava a diferenca de pressdo para o célculo do fluxo, a diferenca de pressao entre o topo € o
fundo proporcionaria um fluxo de retorno e de produto muito reduzido. As bombas e as vélvulas
adicionadas foram configuradas de modo a proporcionar um fluxo compativel com o obtido na
simulacdo em estado estaciondrio. E importante notar que estas altera¢des estio de acordo com o
observado na unidade, onde bombas conectadas as tubulacdes dos pratos coletores de liquido ao
fundo das secdes impulsionam o liquido até os pratos de retorno e as tubulacdes de saida, com o
controle do fluxo efetuado por valvulas.

Para a queda de pressdo, dutos verticais e bombas foram instaladas nas correntes de
liquido. Associacdes de bombas (em série e em paralelo) foram feitas de modo a ajustar a queda
de pressdo nos dutos e nas vélvulas instaladas no sistema. A pressdo de saida de cada associa¢do

de bomba foi projetada para proporcionar uma perda de carga em cada védlvula do sistema em
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pelo menos de 1 bar. As Tabelas 4.7, 4.8 e 4.9 apresentam as configuracdes de bombas tubos e
véalvulas, respectivamente.

Dentre os critérios adotados na selecdo das bombas apresentadas na Tabela 4.8, destaca-se
a busca por bombas certificadas para operagdo com petréleo ou fragdes de hidrocarbonetos, e os
pontos de operagdo, segundo a curva do sistema. As associacdes de bombas (0 mesmo tipo para
cada secdo) buscaram trazer tanto o ponto de operacdo global do sistema quanto o ponto de
operacdo de cada bomba para um valor préximo do centro da curva de descarga e de elevacao,

visando uma melhor flexibilidade operacional.
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Tabela 4.8: Configuracido das bombas.

Veloci  Area

N . Descarga Elevacdo Eficiéncia R NPSHr NPSHa
Secao Tipo (m/h) (m) (%) dade succgdo (m) (m)
(RPM)  (cm?)
KSMP 280,0 36 73 1450 314 4,0 5,5
RV
200-315(1) 400,0 32 80
520,0 26 75
MP Pumps 1,4 28 30 3450 8 1,0 15,42
Petroleum 2,2 27 30 1,0
4,5 25 45 1,2
6,0 24 48 1,2
6,8 23 50 1,5
GOR 8,2 21 50 1,8
9,0 20 48 1,8
10,0 18 48 2,1
11,3 17 45 3,0
12,6 13 40 3,3
13,2 12 38 3,6
KSMP 280,0 22 75 1450 314 4,0 20,68
GOP 200-250(1) 400,0 20 80
520,0 14 72
GoL KSMP 480,0 48 84 970 706 5,0 24,87
300-380(l) 720,0 44
900,0 34

A Tabela 4.9 apresenta as configuracdes dos tubos. Como a perda de carga principal se da
do nivel da bomba (que se considera instalada no solo) ao nivel da secdo, a perda de carga
considerada foi somente a existente na elevacdes de liquido (retorno de liquido para coluna). O
procedimento de selecdo de tubos buscou atender ao conceito de velocidade erosional, que é
definida como sendo a velocidade de fluido para a qual o escoamento comec¢a a danificar a
integridade do tubo, arrastando partes do material constituinte do tubo. A fim de se evitar este

efeito, o dimensionamento dos tubos buscou manter a velocidade do escoamento em no maximo
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20% da velocidade erosional, a fim de se manter uma boa margem de velocidades de fluido sem

comprometer a integridade do material do tubo.

Tabela 4.9: Configuracio dos tubos.

Diametro Bl _ Velocidad Velocidade % Vel Queda de

Secdo  nominal erasao Schedule slocidade Erosional ’ ) © pressao
(pol) (m) (m/s) () erosional (bar/m)

RV 8,0 13,0 80S 0.8138 42822 19,00 0,0809
GOR 8,0 20,0 80S 0.7051 4.5579 15,47 0,0753
GOP 16,0 23,5 10S 0.7743 42387 18,27 0,0813
GOL 14,0 27,0 10S 0.7375 43272 17,04 0,0780

A Tabela 4.10 apresenta as vélvulas usadas no sistema. As valvulas foram especificadas
segundo os parametros de um unico fabricante (Neles-Jamesbury) e sdo todas do tipo globo. O
tamanho da vélvula é dependente do fluxo volumétrico da corrente de entrada da vélvula, da
perda de carga e a abertura, ajustada para resultar em um valor préximo a 50% de abertura. O
valor para o coeficiente de fluxo apresentado € o resultado para o fluxo de liquido na vélvula,
determinado pelo método de cdlculo apresentado na norma ISA-75.01-1985(R1995). A

nomenclatura descrita na Tabela 4.10 é referenciada na Figura 4.3.
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Tabela 4.10: Configuragdo das védlvulas aplicadas na simulagdo.

Abertura  Pressao Perda de

Vilvula minima carga Modelo Tamanho Coef.
(%) (Pol.) Fluxo Cv
(Bar) (Bar)

VLV-1 50,83 0,50 42 V810 4 127.0
VLV-2 51,99 0,47 3,0 V810 6 52,0
VLV-3 42,60 0,41 2,8 V810 1,5 2,8

VLV-4 57,72 0,29 1,9 V810 4 53,1

VLV-6 55,83 0,14 1,2 V500 16 331,8
VLV-7 63,17 0,36 2,3 V810 6 209,8
VLV-8 53,62 0,47 3,9 V810 3 234
VLV-9 55,12 0,30 2,2 V500 12 171,6

A configuracdo final da simulacdo ajustada para a conversao do estado estaciondrio para o
regime dindmico € apresentada na Figura 4.3. A pressdo de saida minima das vélvulas, como
apresentado na Tabela 4.10, é necessaria para assegurar um fluxo minimo de liquido para as
colunas e para prevenir perturbacdes adicionais causadas por uma alta vaporiza¢do no retorno de
liquido para o topo das secdes. Como configurado, a pressdo entre as correntes de retorno de
liquido e a pressdo da coluna no ponto de retorno resultam em uma pequena quantia de liquido

vaporizada, minimizando estes efeitos indesejados.
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4.5 PROCEDIMENTO DE IMPLEMENTACAO EM AMBIENTE DE
PROCESSOS

Para a implementacdo em ambiente de simulacdo, seguiu-se o procedimento descrito a

seguir:

* Definicdo dos métodos termodindmicos a serem aplicados na simulacao;
* Entrada das caracterizacoes de residuos atmosféricos considerados;

e Entrada no simulador dos blocos essenciais (forno, colunas, correntes);
* Insercdo dos dados de entrada;

* Insercdo das informacdes de entrada;

* Ajuste da composic¢do inicial de alimentagdo;

* Ajuste inicial de colunas;

* Convergéncia da simulag¢ao inicial.

Pelo fato do sistema trabalhar com fracdes de petréleo e dgua, selecionou-se 2 métodos
termodinamicos adequados para o cdlculo de fragdes de petréleo e das propriedades da dgua
existente no sistema. Para a dgua, selecionou-se o método “IAPSW-95”, que consiste em tabelas
de propriedades de vapor e liquido de 4dgua; para as fragdes de petréleo, o método selecionado foi
o método “Braun K-10”(Cajander et. al. 1960), que se baseia em 58 estudos de medidas de
propriedades termodinamicas de hidrocarbonetos, tendo sua faixa de validade desde pressodes
moderadas até pressdes sub-atmosféricas (vacuo). Maiores informacdes sobre os métodos para

calculo de propriedades usados neste trabalho podem ser encontradas no trabalho de Maia (2007).

Os residuos foram inseridos na simulacdo na forma de curva de pontos de ebuli¢do no

padrao ASTM D86 tais como descritos na Tabela 4.5, com seus respectivos °APIL.

A entrada dos blocos essenciais da simulag¢do foi inicialmente determinada por colunas
com 4 estigios para cada secdo considerada. Os perfis iniciais de pressao foram determinados
segundo valores tipicos reportados por Lieberman et al. (2003), sendo, com o detalhamento da

simulacdo, substituidos pelos perfis de pressdo resultantes dos calculos dos internos.
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Apo6s a entrada dos blocos essenciais da simulacdo, fez-se a entrada dos dados e das
informacdes de entrada, com a montagem das configuragdes de retornos de liquido e retirada de

produtos.

A composi¢do inicial de alimenta¢do partiu de um valor tipico da planta real, cuja
alimentacdo estd distribuida como sendo 20% de petrdleo leve e 80% de petréleo pesado. Para
esta entrada, o blend inicial foi de 20% do Residuo Atmosférico ATR28 ¢ 80% do Residuo
Atmosférico ATR12.

Com essas informagdes, foi feita a primeira simulagdo, onde a convergéncia niao foi
atingida. Novos ajustes foram feitos, principalmente no nimero de estdgios de cada coluna, e nas

vazdes de refluxo de cada secdo, onde uma 1°. Convergéncia foi atingida.

Atingida a 1* Convergéncia, implementou-se em seguida o 1° procedimento de
validacdo, onde obteve-se resultados aproximados aos valores de especificacdes operacionais e
de projeto. Esta simulacdo resultante sofreu um maior detalhamento, com a inser¢do de
dimensdes fisicas e de internos, e a especificacio dos sistemas de bombeamento,
dimensionamento de tubos e vélvulas, sendo submetido a um 2° procedimento de validacdo, tal

como descrito no item seguinte.

4.6 PROCEDIMENTOS PARA VALIDACAO DA SIMULACAO

Os dados de processo adquiridos para a implementacdo da simulacdo foram
majoritariamente obtidos de uma interface de sistema de controle supervisério da propria
unidade, expressando o estado atual da planta em operagdo. Dado isto, a simulag¢do usando estes
dados foi primeiramente desenvolvida no estado estaciondrio e entdo convertida para o regime

dinamico.

A unidade industrial de destilagc@o a vicuo implementada na simulacio foi simulada como
uma sequéncia de quatro colunas, cada uma correspondendo a uma se¢ao de condensagdo parcial.

Cada se¢do € denominada de acordo com o produto obtido na secio.
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Para executar a simulacdo em estado estaciondrio, os dados disponiveis da planta real
foram implementados em blocos de unidade assumindo alguns dos dados como entrada e outros
como especificagdes de projeto ou especificagdes operacionais. Como descrito anteriormente,
algumas das informagdes necessarias da planta para a implementacdo da simula¢do ndo estavam
disponiveis. Assim, os dados ndo disponiveis foram estimados a partir das informagdes iniciais.
A validacdo da simulagdo € realizada pela comparacdo dos resultados da simulagdo com os dados

fornecidos, que aqui funcionam como especificagdes operacionais.

O procedimento de validacdo € apresentado na Figura 4.4 e os resultados da validacdo sao

apontados na Tabela 4.11.

DADOSPEV
Residuos
atmosféricos

Mistura Entradas
residuos estimadas
| |
!
Dadosentrada Simulacao
planta Est. Estacionario
Dadosda planta
Especificacao Resultadossimulacao
Operacional
Validado o Erro<5%? nao

Figura 4.4: Procedimento de validag¢do
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Tabela 4.11: Resultados da validagao.

Descricao Dados e informag6es Simulagao Tolerancia Diferenga absoluta
Temperatura de retorno GOL °C 70,9 71 5% 0,14%
Vaz3o de retorno GOL m3/d 5992 5840 10 % 2,60%
Temperatura de retirada GOL °C 131 123 10 % 6,50%
Vazdo de retirada GOL m3/d 6598,64 5840 15% 12,99%
Temperatura de produto GOL °C 101,4 104 15% 2,50%
Vazdo produto GOL m3/d 554,12 554,12 15 % 0,00%
Temperatura de retorno GOP °C 136,63 136 5% 0,46%
Vaz3o de retorno GOP m3/d 8274,28 8277 5% 0,03%
Vaz3o de produto GOP m3/d 4938 7102 10 % 30,47%
Temperatura de produto GOP °C 81 81 10 % 0,00%
min max med
Vazdo de produto GOR m3/d 105 150,79 127,895 116 10 % 10,25%
Temperatura de produto GOR °C 377,13 371 10 % 1,65%
Temperatura de zona expansdo °C 379 393 386 374 10 % 3,21%
Vaz3o retirada RV m3/d 8407,25 8420 5% 0,15%
Temperatura retirada RV °C 347,75 344 10 % 1,09%
Vazdo retorno RV m3/d 2071,02 2073 10 % 0,10%
min max med
Temperatura retorno RV °C 200 347 273,5 293 10 % 6,66%
Vaz3o produto RV m3/d 6336 5995 15 % 5,69%
Média 4,69%
Blend de residuos atmosféricos
% em Blend
ATR 12 7,7
ATR 16 50,7
ATR 28 23,8
HGO 17,8

4.7 AVALIACAO DOS RESULTADOS DA VALIDACAO.

Na Tabela 4.11, os dados sdo apresentados de acordo com a secdo e as correntes
relacionadas a se¢do, com a maioria dos valores apresentando uma diferenca dos dados da planta
para os resultados da simulacdo abaixo de 5%. Os valores atribuidos como tolerdncia na
classificacdo das informagdes foram arbitrdrios, podendo ser admitidas intervalos de tolerancia
maiores ou menores, a depender do caso. Pelo critério estabelecido, a tnica informacdo a exceder
a tolerancia foi a vazdo do produto GOP, que assumiu um valor muito acima da tolerancia
admitida para o produto. Apesar deste valor, o indice de desvio global ficou abaixo de 5%, que
pode ser considerada uma boa precisdo, dado todos os fatores inferidos para o estabelecimento da

simulacao.
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4.8 ANALISE PARAMETRICA

Com o intuito de avaliar a flexibilidade da simulagao, efetuou-se uma analise paramétrica
nas principais varidveis operacionais. Para todos os graficos apresentados, as vazdes estdo

descritas por m3/d e as temperaturas em °C.

As varidveis consideradas para a analise paramétrica foram as vazdes de retorno de
liquido de cada uma das secdes. Apresentam-se os resultados para a vazao de retorno de liquido

da secdo de Gasdleo Leve nas Figuras 4.5 e 4.6:
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Figura 4.5: Temperaturas da Secdo de GOL com variacdo da vazao de retorno de GOL.

Na Figura 4.5, temos que o aumento da vazdo de retorno de GOL tem por efeito as
redugdes de temperaturas de produtos da sec¢do, e que a temperatura de retorno de GOL

permanece constante, devido a esta ser regulada por um trocador de calor instalado
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imediatamente apds o retorno de liquido. A reducdo da temperatura estd ligada ao aumento de
vazdo de liquido de retorno, o que provoca a presen¢ca de maior carga de liquido circulando

dentro da secao.
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Figura 4.6: Vazodes de secdo de GOL com varia¢ao da vazao de retorno de GOL.

Como pode-se observar na Figura 4.6, o aumento da razdo de retorno na se¢do levou a
uma maior retirada de Gasdleo Leve; entretanto, ndo houve variacdo significativa na vaziao do
produto GOL. A Figura 4.6 evidencia o comportamento descrito através da leitura da Figura 4.5,
onde temos o aumento da vazdo de retorno reduzindo a temperatura das correntes da secdo e
aumentando a vazdo de liquido dentro da secdo. O limite superior para o aumento de retorno
corresponde a situacdo de recuperacao total de fracdes, mas a simulag¢do atinge o limite onde ha
falha do sistema por limitagdo em capacidade de bombeamento. A situacdo do limite minimo
corresponde a uma perda significativa de fra¢des no topo por reducao do liquido. Na simulagéo, o

limite € atingido pela limitacdo do bombeamento; para se ter atingido o limite inferior, a
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quantidade de produto GOL perdido na sec@o por ter saido no topo atinge um valor de 1005 m3/d.
O impacto desta varidvel ficou restrito a se¢cdo de Gasoleo Leve, ndo tendo alterado em nada as
secOes anteriores. A andlise conjunta das Figuras 4.5 e 4.6 leva a conclusdao que o trecho onde
este parametro apresenta maior sensibilidade ndo apresenta vantagem operacional, pois apresenta
perdas significantes de fragdes de produto que nestas condi¢cdes seguem para o sistema de

geracdo de vacuo sobrecarregando o sistema.

Ao contrério do retorno de Gaséleo Leve na se¢do de GOL, onde os limites da varidvel
sdo devidos aos limites do sistema de bombeamento, a andlise paramétrica do retorno de Gasdleo
Pesado apresenta restri¢des fisicas do sistema, com a secagem dos recheios atingindo o nivel
minimo a partir de 7045 m3/d. O limite maximo € atingido por limitacdo no sistema de
bombeamento da secdo de Gasdleo Residual. As Figuras 4.7 e 4.8 apresentam os impactos do

aumento de retorno de Gasdleo Pesado na se¢cdo de Gasodleo Leve:
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Figura 4.7: Temperaturas da Se¢do de GOL com variag¢do da vazao de retorno de GOP.
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Figura 4.8: Vazoes de secao de GOL com variacdo da vazao de retorno de GOP.

O aumento de vazdo de retorno de GOP tem efeito significante para toda sua faixa de
validade na secdo de Gasdleo Leve. Em sua posicdo de maximo, reduz a vazao de liquido na
secdo de forma acentuada, causando um nivel minimo de liquido em sua situacdo-limite; a
reducdo de liquido neste ponto termina por eliminar o efeito do retorno, fazendo com que a
temperatura ao longo do estigio seja ligeiramente menor do que a temperatura do vapor de saida
do estdgio (157°C). Apesar do efeito, a perda de fracdes na parte superior da secdo € moderada
(169 m3d). Na situacdo de minimo, verifica-se pouca varia¢do na temperatura, mas um ganho
significativo na vazao de circulagio na se¢do. Como a posi¢ao limite estd acima da capacidade de
bombeamento, esta condi¢do deve ser evitada. Analisando conjuntamente as Figuras 4.7 e 4.8,

temos que este parametro € util para o ajuste da vazdo na secao de GOL.

As Figuras 4.9 e 4.10 apresentam o aumento de retorno de Gaséleo Pesado na secio GOP.

Na Figura 4.9, percebe-se que a vazao de retorno de GOP tem grande influéncia no perfil de
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temperatura da secdo GOP, pela diferenca de reducdo de temperaturas entre topo e retirada.
Comportamento semelhante € verificado na Figura 4.10, onde a variacdo de vazdo de retirada

também tem é adequada para uma malha de controle.
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Figura 4.9: Temperaturas da Secdo de GOP com variagdo da vazao de retorno de GOP.
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Figura 4.10: Vazdes de se¢do de GOL com variagdo da vazao de retorno de GOP.

As Figuras 4.11 e 4.12 apresentam as variacdes de temperatura e de vazao para a secao de
Gasoéleo Residual, frente a variagdo do retorno de Gaséleo Pesado. Verifica-se nas Figuras 4.11 e
4.12 que as variagdes apresentam menor amplitude, principalmente devido a menor vazdo de
liquido envolvido na secdo. Na Figura 4.11, nota-se que a varia¢do de temperatura é maior para o
topo da secdo, o que contribui para que a variagdo da vazdo de retorno de GOP seja uma boa
varidvel para se trabalhar com a entrada de vapor na secao de GOP, mas seu impacto € baixo na
temperatura de retirada de GOR, o que desqualifica este parametro para regular a temperatura do

produto GOR.
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Figura 4.11 : Temperaturas da Secdo de GOR com variac¢do da vazao de retorno de GOP.

Outro fator relevante do funcionamento do sistema diz respeito ao regime de vazdes de
liquido na sec@o de GOR, como pode ser visto na Figura 4.12. Percebe-se uma grande diferenca
entre a vazao de liquido de entrada e a vazdo de produto na secdo; isso decorre da retirada de
fracOes leves para a secdo seguinte; na planta real, o Gaséleo Residual é incorporado ao Residuo
de Vécuo, devido ao fato de que este produto existe na planta para melhorar o grau de separagdo

entre o Residuo de Véacuo e os produtos principais (Gaséleo Leve e Gaséleo Pesado).
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Figura 4.12: Vazdes de se¢do de GOR com variagdo da vazao de retorno de GOP.

Os resultados apresentados para a variacdo do liquido de topo da secdo de Gasdleo
Residual, que tem funcdo andloga a de um retorno de se¢do apresentaram pouca variacao para as
secoes de Gasdleo Leve e Gasoleo Pesado. O principal aspecto a ser observado diz respeito ao
ponto de maximo do parametro, onde o sistema entra em colapso por se chegar a um vazao limite
na secdo de Gaso6leo Pesado. Como na faixa vdlida para o parametro os valores ndo apresentam
grande variagdo, este parametro ndo se mostra interessante para regulagem das secdes de Gasdleo

Leve e Gasoleo Pesado. As variacdes encontram-se apresentadas em conjunto na Figura 4.13.
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Figura 4.13: Vazdes e Temperaturas de secdo de GOL e GOP com variacao da vazdo de

retorno de GOR.
O parametro liquido de topo da secdo de Gasdleo Residual apresenta variagcdo apreciavel

para as temperaturas e para a vazio de produto na secido de Gasdleo Residual, como apresentado

na Figura 4.14.
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Figura 4.14: Vazdes e Temperaturas de se¢cdo de GOR com variacdo vazao de retorno de GOR.

Como a variacdo para temperatura de topo da secdo e vazdo de produto apresentam boa

variacdo para toda a faixa, este paridmetro se mostra uma boa alternativa para a regulacdo do

vazdo e da temperatura de entrada da sec@o de Gasoéleo Pesado.

As respostas das secoes de Gasdleo ao parametro vazao de retorno da secdo de Residuo de

Vécuo estdo apresentadas em conjunto na Figura 4.15:
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As variacdes apresentadas na Figura 4.15 demonstram que este parametro tem uma faixa
relativamente restrita, e apresenta limitacdo em seu valor mdximo; entretanto, pode se apresentar
como alternativa para variacdo de vazdo de retirada de Gasdleo Pesado, pela variacdo

apresentada, desde que valores elevados sejam evitados.

4.9 CONCLUSOES - SIMULACAO EM ESTADO ESTACIONARIO.

A simulacdo em estado estaciondrio alcangou uma boa representatividade do processo

real, apesar do limitado conjunto de dados disponiveis para a implementagao.

N

Para o desenvolvimento da simulacdo, o blend aplicado a coluna é de dificil
determinacao, dado a alta variabilidade dos dleos processados pela refinaria. A determinacao do
blend adequado para o processo foi resultado de um extenso trabalho de avaliagdo de resultados,
com a implementagdo de 1 (hum) blend por corrida e testes associados com andlise paramétrica
que se desdobravam em milhares de iteracdes, consumindo um grande tempo computacional e

fisico.

Para a especificagcdo dos parametros dos internos, vérias andlises paramétricas foram
executadas, tendo em mente a manutencdo dos vazdes de entrada e saida da unidade de vacuo, a
fim de garantir os resultados obtidos para a formulacdo de blend encontrada. Nestas andlises,
foram testados diferentes tipos de recheios e altura de recheios, buscando uma configuragdo que
também fosse capaz de manter as especificacoes operacionais e além disso, respeitar as

dimensdes da coluna dentro de patamares aceitdveis.

A insercdo de pratos e recheios (internos) teve de ser executada posteriormente a este
procedimento, a fim de ndo penalizar ainda mais o tempo computacional com o célculo dos
parametros dos internos. Isto se deve ao fato que para a determinag¢do da composi¢do dos blends,
aspectos dos internos teriam de ser estimados juntamente com a composi¢do, o que levaria a
andlise paramétrica a gerar solucdes para um resultado combinatério mais amplo, visto que o
conjunto minimo de combina¢des para a determinac¢do do blend sem a insercdo dos internos foi

da ordem de 55, o que resulta em 3125 resultados por secdo de andlise paramétrica.
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Durante a investigacdo dos intervalos, a combinacdo das varidveis de ajuste levava a
simulacdo a situacdes de ndo convergéncia, o que muitas vezes inutilizava por completo se¢des
de simulagdo de andlise paramétrica, exigindo modificacdes e divisdes no intervalo de busca das

andlises paramétricas seguintes.

A anélise paramétrica conduzida apds a convergéncia apresentou resultados em acordo
com o observado na andlise paramétrica preliminar; esta andlise revela a flexibilidade da
simulacdo validada, onde as limitagdes fisicas introduzidas acabam por reduzir as faixas de

operacdo dos parametros considerados.

Tanto as andlises necessdrias para se especificar um blend que apresentasse as
especificagdes operacionais de modo satisfatéorio quanto as andlises para se buscar um
dimensionamento adequado para os internos foram de grande valia para a etapa de migracao,

onde os procedimentos de reajuste de valores foram significantemente mais rapidos.
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5 SIMULACAO DINAMICA

5.1 MODOS DE MIGRACAO E SIMULACAO

O trabalho com dindmica de processos no ambiente de simulagdo pode ser desenvolvido
segundo dois tipos de diretivas: simulagdo dindmica baseada em controle de vazao (flow driven) e
simulacdo dindmica baseada em pressoes (pressure driven). As diretivas trabalham de modos
distintos, e a escolha de uma delas para a migracdo dependem do tipo de processo que se

trabalha.

Na simulacdo baseada em flow driven, tanto as vazdes quanto as pressdes de correntes de
processo a montante de um bloco ( trocador de calor, védlvula, coluna, etc.) sdo calculadas com
base nas vazdes e pressdes das correntes a jusante do bloco e nos resultados obtidos para o bloco
em si. Entretanto, nesse tipo de diretiva, as pressdes e vazdes de uma determinada corrente de
processo ndo sdo afetados diretamente pelas pressdes e vazoes antes desta no processo que estd
simulado. Portanto, nessa diretiva, admite-se a hipétese de controle de vazdo perfeito, que se
aplica muito bem para simulacdes onde se trabalha somente com liquidos, caso onde as

dinamicas de pressao e vazao sdo bem rapidas.

Na simulacdo baseada em pressure driven, os efeitos das diferengas de pressdo entre
correntes e blocos conexos sdo considerados. Tal efeito € bem ilustrado com dois tanques com
diferentes pressdes, ambos contendo vapor e conectados por uma valvula. O vazdo de vapor entre
esses dois tanques ¢ determinado pelas pressdes do tanque. Nessa situacdo, a pressdo a montante
da vélvula afeta a pressao a jusante da valvula (redugdo de pressao do tanque mais pressurizado e
vice-versa). Com esta diretiva, que considera as pressdes a montante de um bloco ou corrente, a
simulagdo € migrada com as pressdes das correntes de entrada e saida fixadas e com as vazdes de
todas as correntes varidveis, ja que serdo determinados de acordo com as relacdes de pressdao
obtidas com o decorrer da simulagdo. Os valores das vazdes na importa¢do sdo valores iniciais
para os calculos, sendo alterados com o tempo de acordo com as vazdes calculados de acordo

com as pressoes obtidas a cada intervalo da simulag@o dindmica.
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O aspecto da simulacdo deste trabalho é mais adequadamente atendido ao se trabalhar
com a diretiva de simulacdo dinamica baseada em pressoes (pressure driven). Isso é justificado
ao se levar em conta que a coluna é um tanque pressurizado recebendo duas alimentagdes: liquido
parcialmente vaporizado em um forno (Residuo Atmosférico) e vapor de alimenta¢do no fundo
da coluna (vapor). Apesar do fato de que as correntes de retirada e retorno serem de liquido, todas
sdo oriundas da coluna de vécuo, onde a pressdes dos pratos de retiradas e de retorno tem suas
vazdes sujeitas as pressdes dos estdgios em que estdo conectados. Assim sendo, a hipdtese de
comportamento de vazao perfeito pode ser considerada nos trechos ap6s a retirada de liquidos da
coluna e antes dos retornos de liquido, mas ndo € vélida para a coluna em si, pois consideraria
uma vazao continua com o tempo independente da pressdo de entrada na coluna e a pressdao
existente no trecho da coluna. Como essa diferenca de pressdo afeta a vazdo, a diretiva flow

driven ndo representaria o processo de modo mais realista.

5.2 ANALISE DE RESPOSTAS EM MALHA ABERTA

5.2.1 Perturbacoes aplicadas ao sistema

Com a migracdo da simulagdo em estado estaciondrio para regime dinamico, as respostas
de malha aberta foram analisadas e usadas no ajuste das agdes de controle e esquemas de
controle. O sistema foi submetido a sete tipos de perturba¢des, como relatado na Tabela 5.1. A
primeira perturbacao relatada na Tabela 5.1, que se trata numa perda da capacidade de geracao de
vacuo, nao teve seu valor testado para uma reducdo do valor devido a esta situacdo ndo ser
usualmente verificada como uma perturbacdo, e sim como uma mudanca de condi¢do
operacional. As respostas das correntes a estas perturbagdes encontram-se na Tabela 5.3, ao fim
deste topico (5.2). Para todas as perturbacdes aplicadas ao sistema, registrou-se o estado inicial e
o novo estado estaciondrio, resultante da perturbacdo aplicada na malha aberta; a resposta
dindmica do sistema em malha aberta, para efeitos de comparacgdo estd descrita para as principais

correntes no Anexo, na parte final desta Tese.
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Tabela 5.1: Perturbagdes submetidas ao sistema.

Valor em estado

Tipo S Perturbagdes
estaciondrio
Pressdao zona expansao 91,27 mmHg 109,52 mmHg +20%
21600 kg/hr -10%
Vapor de esgotamento 24000 kg/hr 26400 kg/hr +10%
. 395°C -10°C
Temperatura de forno 405°C 415 °C +10°C
Vaz3o de residuo 14040,76 m3/d +10%
tmosféri 12764,32 m3/d
atmosrerico ) m / 11487,89 m3/d -10%

(alimentagao)

5.2.2 Perfis de coluna

Na apresentacdo dos resultados, o perfil de temperatura da coluna é apresentado em um
unico grafico. Como no ambiente de simulagdo a coluna de véicuo é divida em secdes, a
numeracao apresentada nos resultados corresponde a coluna completa, com o estdgio 1 sendo o
topo da coluna (excluindo equipamentos de eliminador de névoa e ejetores), e o estdgio 38 sendo
o fundo da coluna. E importante ressaltar que os estdgios apresentados ndo representam estigios
fisicos; estes foram configurados pelas entradas de parametros dinamicos, tais como as
configuragdes dos internos, assim delimitando os parametros fisicos. Entretanto, os resultados de
perfis de coluna s@o dispostos de acordo com os estigios tedricos de cada se¢do. A organizagao

dos estdgios tedricos estd como apresentado na Tabela 5.2:

Tabela 5.2: Apresentacdo dos estagios tedricos da coluna.

Secgdo n? Estagios Estagio Inicial Estagio final
GOL 8 1 8
GOP 16 9 24
GOR 4 25 28
zoha expansao 1 28 29
RV 10 29 38
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Na Tabela 5.2, o estdgio inicial e o estdgio final de cada secdo correspondem a localizacio
de cada uma destas nos graficos de perfil de coluna apresentados. A zona de expansao, dada a sua
caracteristica apresenta-se como um ponto intermedidrio entre as se¢des de Gasdleo residual

(Secao GOR) e Residuo de vacuo (Secao RV), tendo seu inicio em uma e seu final em outra.

5.2.2.1 Perturbacao na carga térmica do forno.

As Figuras 5.1 e 5.2 apresentam os resultados obtidos para as perturbacdes na carga
térmica do forno de aquecimento do Residuo Atmosférico. A Figura 5.1 apresenta o resultado
para a reducdo da temperatura de saida do forno em 10°C do seu valor original.. A alimentagao
da coluna esta situada no estagio 28.

A reducdo da temperatura de alimentacio do forno de aquecimento reduz a temperatura da
coluna de um modo geral, mas € sentida com maior influéncia nas se¢des de retirada de Gasdleo
Pesado e Gasdleo Leve. Isso se deve ao fato de que as duas secOes contam com circuitos de
retorno com uma reducao de temperatura mais elevada e uma vazao de liquido de retorno maior.
Pela Tabela 5.3 (pagina 69), verifica-se que a reducdo na carga térmica teve uma baixa influéncia
nas vazoes das correntes dos produtos principais (correntes Retorno GOP, Produto GOP, Retorno
GOL e Produto GOL), mas a reducdo de temperatura foi brusca na temperatura das correntes.
Como a carga térmica dos trocadores da simulacdo ndo foi alterada, estes acabaram por
incrementar a reducdo da temperatura na coluna. Pela Figura 5.1, verifica-se que os trechos com
uma queda de temperatura situam-se entre as regides de retorno e retirada de produto. As secoes
com maior diferenca de temperatura sdo as secdes de retirada dos produtos principais (Gaséleo
Leve e Gasdleo Pesado), onde se localizam os recheios da coluna. Nas se¢des onde ocorrem
pratos, a variacdo foi menor (estagios 29 a 38).

O comportamento frente a reducdo na carga térmica do forno pode também ser
interpretado frente a vaporizagdo parcial da alimentacdo do Residuo Atmosférico por sua entrada
na coluna. Como a vaporizagdo se da pela diferenca de press@o entre a corrente de entrada e a
coluna, a reducdo da temperatura diminui a fracdo vaporizada do 6leo, contribuindo para uma

reducdo geral da pressd@o da coluna, uma vez que a mesma estd sem malha de controle para
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compensar esta perda. Isso pode ser verificado ao se observar o perfil dos estidgios 9 a 38 na
Figura 5.1, que ndo sdo diretamente influenciados pela vaporizacdo parcial da alimentacdo, onde
a queda de pressao ¢ moderada. Outro efeito combinado causado pela perturbacio € a alteracdo
da qualidade do produto, pela amostragem de destilado recuperado ASTM D86 95%, apresentado
ao final da Tabela 5.3, onde observamos queda de temperatura para os produtos principais
(Gasoéleo Leve e Pesado), indicando fracdes de produtos com maior participagdo de compostos de

menor densidade.
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Figura 5.1: Redugdo da temperatura de saida do forno em 10°C.

O aumento da carga térmica da alimentacdo do forno de aquecimento é observado na
Figura 5.2. O Aumento da carga aumenta a vaporizacdo da alimentac¢do na entrada da coluna, o
que implica em um aumento da vazao de vapor na coluna a partir do estidgio de alimentacao.
Como as cargas térmicas dos trocadores de calor nos circuitos de retirada e retorno de liquido das
secOes permanecem inalteradas, existe entdo um aquecimento geral nas correntes da simulacao. O
efeito combinado das cargas térmicas destes circuitos e o aumento de fragdo vaporizada de 6leo

da alimentag¢ao da coluna € um pouco menor se comparado ao resultado obtido com a redugdo de
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carga térmica do forno (Figura 5.1). Ao se comparar os efeitos, pode-se verificar que o aumento

de carga provocou uma modificacdo no sistema maior do que a reducdo da carga.
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Figura 5.2: Aumento da temperatura de saida do forno em 10°C.

5.2.2.2 Perturbacao na vaziao do Residuo Atmosférico.

As Figuras 5.3 e 5.4 apresentam os resultados obtidos para as perturbacdes na vazao de
Residuo Atmosférico na alimentacdo do sistema. A Figura 5.3 apresenta o resultado para a

reducgdo da vazdo, sendo que a Figura 5.4 apresenta o resultado para o aumento da vazao.

As respostas obtidas com a aplicacdo desta perturbacdo mostram que o sistema é mais
sensivel a um aumento de vazdo de alimentacdo do que a uma redu¢do da vazdo de alimentacdo
de Residuo Atmosférico. A secao mais afetada por este aumento de temperatura € a Secdo de
Gasoleo Pesado, que apresenta um aumento praticamente uniforme ao longo de seus estdgios. O
aumento de temperatura observado pode ser provocado por uma baixa circulagdo de liquido nas

secdes ou por um aumento de vapor.
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Figura 5.3: Redug¢do da vazao de Residuo Atmosférico na alimentacdo do sistema.
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Figura 5.4: Aumento da vazdo de Residuo Atmosférico na alimentacdo do sistema.
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Como a perturbacdo observada diz respeito ao aumento da vazdo, teriamos um
comportamento andlogo para o aumento e reducdo caso os fluxos de circulacdo dos estdgios se
mantivessem iguais; entretanto, nota-se que o aumento de vazao provocou um aumento de
temperatura, visto que tanto as valvulas de retorno quanto de retirada de produto ndo se alteram;
0 que se observa € que, portanto, ocorre um aumento do fluxo de vapor e liquido dentro da secdo

de GOP. O aumento dos fluxos é apresentado na Figura 5.5.
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Figura 5.5: Aumento de vazdes de vapor e liquido na se¢do GOP.

O fato de que o comportamento andlogo nao ser verificado para o caso da reducao deve-se
a configuragdo inicial dos fluxos de liquido e vapor dentro das secdes, que foi adotado como um
regime de vaporizacdo em que se permite modificacdo para o regime turbulento; assim sendo,
uma reducdo de vazdo mantém a secdo com os fluxos em regime de vaporizac¢do, ao passo que o

aumento desloca os fluxos de liquido e vapor para o regime turbulento.
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5.2.2.3 Perturbacao no perfil de pressao da coluna.

Outra perturbacio importante a ser considerada refere-se a uma perturbac@o no perfil de
pressdo da coluna. Como considerado na etapa de migracdo do estado estaciondrio para o regime
dinamico, a pressdo de topo da coluna € fixada de acordo com o valor estabelecido para o sistema
que representa o eliminador de névoa e o sistema de ejetores (na planta, responsavel pela criacao
de vacuo na coluna, sendo a pressdo dos estdgios da coluna determinados a partir das quedas de
pressdo na relacdo entre liquidos entre as secdes e vapor ascendente na coluna). Portanto, a
perturbacdo € programada com um acréscimo ao valor de pressdo no sistema que representa o
eliminador de névoa e o ejetor (Figura 5.10, vdlvula na corrente de topo apontada para
perturbacio “PRESSAO ZONA EXPANSAO”). Para efeitos de controle, admite-se um aumento
de 20% na pressao deste sistema, o que pode representar um problema no sistema de ejetores ou
uma reducdo na eficiéncia do eliminador de névoa. Os valores desta mudanca estdo apresentados
na Tabela 5.3. Os efeitos nas correntes que serdo objetivos de controle estdo apresentados na
Tabela 5.3. As Figuras 5.6 e 5.7 apresentam a resposta do sistema frente a esta perturbacao para a
temperatura da coluna e para a pressao da coluna.

A Figura 5.6 apresenta dois diferentes comportamentos para a temperatura da coluna,
quando submetida ao aumento de pressao. No novo estado estaciondrio observa-se uma reducao
na temperatura nos estidgios acima da alimentacido e um leve aumento de temperatura abaixo da
alimentagdo. A queda de temperatura acima da alimentacdo de Residuo Atmosférico deve-se
sobretudo aos efeitos combinados do aumento da pressdo e as cargas térmicas dos sistemas de
retirada e retorno de liquidos. Com a nova pressao, superior a condicao inicial, temos a redugao
da queda de press@o na entrada da alimentagc@o na coluna, o que resulta em menor vaporizacao, a
mesma temperatura. A reducdo das fracOes vaporizadas que seguem para as se¢des acima da
alimentacdo é acompanhada por uma redugdo da temperatura nas secoes. Esse efeito € aumentado
pelo retorno de liquido em cada sec@o, que com a redugdo da troca térmica entre vapor-liquido,
segue para um estado de menor temperatura. A quantidade das fracdes de produto também sofre
uma alteracdo considerdvel, como pode ser verificado na Tabela 5.3. A redugdo de temperatura
prejudica a vaporizacdo, perdendo na composicio do vapor boa parte dos compostos

intermedidrios do Residuo Atmosférico. A perda destes torna os produtos enriquecidos em
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compostos leves. Na Tabela 5.3, indica-se "erro" para a leitura do gasdleo residual de topo
(GORT) devido a quantidade reduzida de compostos leves no topo.

A temperatura nos estagios abaixo da alimenta¢do sofreu um ligeiro aumento, devido
também aos efeitos combinados que ocorrem frente a esta perturbacio. A vaporizacdo reduzida
da alimentacdo na entrada da coluna, soma-se o efeito de mais liquido entrando na coluna, ambos
na temperatura de saida do forno (ja que a carga térmica do forno segue no mesmo valor). A
fracdo que nessa situagdo de aumento de pressao na coluna seria parte da composicao do vapor se
integra ao liquido, aumentando seu volume. Este aumento pode ser verificado no retorno do
residuo de vicuo (Tabela 5.3). Como este aumento da vazdo de retorno de residuo esta sujeito a
mesma carga térmica para a reducdo de temperatura, o efeito final € o retorno do liquido a uma

temperatura mais elevada.
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Figura 5.6: Aumento na pressao no topo da coluna: perfis de temperatura.

O perfil de pressdo na coluna estd apresentado na Figura 5.7. Verifica-se que o aumento
de pressao nao se seguiu do mesmo modo, com uma pequena diferenca nos estdgios abaixo da
alimentacdo de Residuo Atmosférico e uma diferenca pronunciada nos estdgios acima da

alimentacdo. A pequena diferenca de pressdo abaixo da alimentacdo indica que este parametro
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sofre pouca influencia dos efeitos da vaporizacdo da alimentacdo, onde a alteragdo da pressdo
praticamente ndo € percebido.

O efeito do aumento da pressdo, juntamente com a reducao da vaporizacdo (por efeito da
menor queda de pressdo) tende a ser maximizado nas se¢des de produto Gasdleo Pesado e
Gasdleo Leve. Isso significa que a separacdo de fracdes tornam-se mais distintas, pois a relacdo
vapor-liquido na coluna se altera, apresentando maior vantagem para o liquido resfriado que
absorve menos calor e mais compostos do vapor a cada se¢do que este atravessa. Esse efeito €
percebido ao se comparar as diferencas de temperaturas ASTM D68 entre os produtos da

condicdo inicial e da condi¢do apds o aumento de pressdo, apresentados na Tabela 5.3.
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Figura 5.7: Aumento na pressdo no topo da coluna: perfis de pressao.

5.2.2.4 Perturbacio na vazao de vapor de esgotamento.

A perturbacao na vazao do vapor de esgotamento é apresentada nas Figuras 5.8 € 5.9:
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Figura 5.8: Redug¢do da vazao do vapor de esgotamento.
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Figura 5.9: Aumento da vazdo do vapor de esgotamento.
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Pelas Figuras 5.8 e 5.9, percebe-se que os perfis apOs as perturbacdes sofreram pequenas
alteracdes, com um aumento de temperatura para o aumento do vapor de esgotamento e uma
reducdo de temperatura para a reducdo do vapor de esgotamento. Uma das principais fungdes do
vapor de esgotamento € a retirada de fragdes leves do liquido ndo vaporizado da se¢ao RV da
coluna. Como a fracdo de componentes leves no liquido ndo vaporizado a ser conduzido para as
secoes adjacentes (GOR, GOP e GOL) € relativamente pequena, a vazdo nominal de vapor de
esgotamento em comparagdo ao liquido da secdo RV € minima, o que justifica o baixo impacto
tanto para o aumento quanto para a redugao.

Uma vez que o impacto do vapor de esgotamento € maior na qualidade dos produtos, a
baixa influéncia na temperatura pode se apresentar como uma vantagem por permitir uma
varia¢do de vapor de esgotamento mais ampla, o que aumenta a retirada de fragdes sem afetar o

perfil de temperaturas, e consequentemente, as distribui¢des de fluxo.

5.2.3 Respostas nas correntes do sistema

Apresenta-se na Figura 5.7 o fluxograma de processo com os pontos onde as perturbagdes
aplicadas ao sistema ocorrem. As correntes destacadas na Figura 5.7 serdo objetivo de controle na
etapa de implementagcdo das malhas de controle usadas na planta na simula¢do dinamica. Para os
valores de temperatura e vazdes de corrente, apresenta-se na Tabela 5.2 a descricdo da corrente,
os valores antes da perturbagdo e os valores atingidos para o novo estado estaciondrio, de acordo

com a perturbacao sofrida pelo sistema.
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Figura 5.10 - Andlise de malha aberta - Tipo de perturbag¢des para estudo de comportamento.



Tabela 5.3: Resposta das correntes de processo.

Perturbagdes e valores atingidos no novo estado estaciondrio.

Pressdo de zona

Descrigdo Tipo Condigao inicial Carga Térmica forno Vazdo RAT expansio
-10°C +10°C -10% +10% 20%

Retirada RV Temperatura °C 200,01 197,07 205,50 201,11 201,55 202,32
Retirada RV Vazao m3/h 6335,98 6334,46 6336,44 6335,91 6335,01 6334,00
Produto RV Temperatura °C 152,66 149,05 158,49 153,82 154,27 155,38
Retorno RV Vazao m3/h 2071,02 2070,63 2070,94 2070,86 2070,85 2168,17
Produto GOR Vazao m3/h 106,82 106,42 107,31 106,95 106,74 106,86
Vapor topo Temperatura °C 346,64 335,41 356,96 347,28 346,64 342,42
Produto GOP Vazao m3/h 13500,30 13497,40 13503,2 13501,4 13498,50 13509.,4
Produto GOP Temperatura °C 136,61 117,5 154,46 138,46 136,58 124,10
Retorno GOP Vazao m3/h 8274,28 8272,08 8275,05 8273,42 8275,09 8246,51
Produto GOP Vazao m3/h 3325,43 3320,21 3330,98 3325,68 3325,64 3347,99
Produto GOP Temperatura °C 87,43 66,71 106,612 89,40 87,40 74,25
Produto GOL. ~ Temperatura °C 122,26 74,0262 162,80 131,05 118,51 70,27
Retorno GOL Vazao m3/h 5999,97 6039,85 5984,07 5995,92 6003,10 5804,68
Retorno GOL Temperatura °C 70,00 17,50 112,30 78,65 65,32 10,92
Produto GOL Temperatura °C 121,36 72,27 161,22 129,42 116,85 68,43
Produto GOL Vazao m3/h 553,99 552,91 554,71 554,13 553,90 527,48
Produto GORT  ASTM D86 95 236,66 267,03 347,76 246,55 222,43 Erro
Retorno GOL ASTM D86 95 357,74 325,79 395,22 360,84 351,47 326,10
Produto GOP ASTM D86 95 506,01 490,02 574,33 506,64 505,64 492,44
Retirada RV ASTM D86 95 692,98 692,90 693,07 692,56 693,40 692,96




5.3 CONCLUSOES - SIMULACAO DINAMICA.

Apds a execucdo da validacdo da simulacdo em estado estaciondrio e consequente
validagdo, a migragdo da simulacdo em estado estaciondrio para regime dinamico, pela
metodologia de processo baseado em pressdes (pressure driven) se mostrou adequequada,

permitindo o reajuste de vavulas e correcdes sucessivas nas pressoes do sistema.

A simulag¢do dindmica passou pela selecdo tipos de perturbacdo e intervalos a serem
considerados para a avaliagdo do sistema. O uso de perturbagdes tipicas do sistema conforme
apresentado neste Capitulo ndo cobriu todas as perturbacdes possiveis, mas o procedimento
apresentado pode ser reajustado para qualquer situacdo especifica que se pretenda aplicar a

simulacao.

A avaliacdo da resposta dinamica teve a apresentacdo dos perfis de temperatura como
principal resultado; entretanto, os perfis de temperatura apresentados neste Capitulo ndo se
constituem nos Uunicos resultados. As respostas obtidas para as principais correntes do processo
sdo apresentadas no Anexo desta tese, dispostas de acordo com a perturbacdo testada. A
apresentacdo destes resultados como Anexo foi assim definida a fim de se garantir uma melhor

organizag¢do dos resultados, sendo estes resultados por vezes referidos neste Capitulo.

Das perturbagdes consideradas, apenas a perturbacdo na vazio de vapor de esgotamento
ndo apresentou uma alteragdo de perfil de temperatura significativo, o que demonstra que o
sistema € mais tolerante a esta perturbacdo. A perturbacdo na vazao da corrente de alimentacio
(Residuo Atmosférico — RAT) mostrou uma alteracdo significativa apenas no acréscimo de
vazdo, onde foi confirmado um aumento no fluxo de vapor e liquido na se¢do de GOP, alterando

o regime de fluxo para aquela secdo, de regime de vaporizacao para regime turbulento.
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6 CONTROLE DO PROCESSO

6.1 IMPLEMENTACAO DO ESQUEMA DE CONTROLE ATUAL DO
PROCESSO

A implementac¢do do esquema de controle apresentado na planta levou em consideracao
os set point informados (obtidos das informag6es do processo) e os pontos de medicédo e atuagao;
sabendo que pontos onde as medi¢cdes foram exatamente executadas ndo estavam disponiveis,
assumiu-se que o valor apresentado nao modifica-se ao longo das correntes (e.g. perdas de calor

ou efeitos de perda de carga).

O esquema de controle atual (controle da planta real) é apresentado na Figura 6.1. Os
controladores de nivel atuam nos niveis de cada prato coletor de liquido de cada sec¢do. O
controlador de pressao mede a pressdo na zona de expansao e atua na valvula superior da corrente
de vapor de topo da se¢cdo GOL, a qual € conectada aos ejetores de vacuo. Todos os elementos

finais de controle (atuadores) se constituem de valvulas.

Ap6s a instalacdo dos controladores na simulacdo dinamica, estes foram inicializados e
ajustados para manual, sendo entdo sintonizados pelo método IMC (Internal Model Control)
(Figura 6.1(a)). Os controladores de temperatura foram sintonizados pelo mesmo método apds a

sintonia de seus respectivos controladores de vazio, em uma estrutura de cascata (Figura 6.1(b)).

O esquema de controle desenvolvido no simulador foi baseado nas informacgdes
disponiveis do sistema de controle atual. Como para uma representacdo idéntica a da planta real
seria necessdrio um conjunto muito mais amplo de informagdes tais como malhas de controle
auxiliares, algoritmos de controle aplicados, parametros de ajuste dos controladores dentre
outros, o esquema de controle desenvolvido no simulador pode ser considerado como um
esquema equivalente, que apresenta distribuicdo de malhas andloga as malhas apresentadas do

processo real.
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Figura 6.1: controle da planta: (a) implementacdo bésica (b) controle em cascata.

6.2 ESQUEMA DE CONTROLE ATUAL DO PROCESSO

O controle do processo € determinado pelas malhas de controle apresentadas na Figura
6.1. Todas as com controles de nivel e de fluxo. Os controles de nivel contam com sensores de
pressdo diferencial ajustados para apresentagdo do nivel no prato inferior da secdo, e tem como
elemento final de controle valvulas de controle de fluxo de produto. Os controles de fluxo das
secoes de GOL e GOP atuam com sensores de fluxo instalados na tubulacido de retorno e tem

como elemento final de controle vélvulas de controle de fluxo de retorno de liquido.

A secdo de GOR ndo possui retorno de liquido; o liquido que percorre esta secdo desde
seu topo consiste em uma fracdo da retirada de liquido da secdo de GOP; seu controle € feito por

um controle de temperatura (com um sensor de temperatura no topo da secdo de GOR) operando
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em modo cascata com um controle de fluxo; o elemento final de controle consiste em uma

véalvula de controle de fluxo do liquido que vai para a se¢do GOR.

A zona de expansdo (denominada por “FLASH” na Figura 6.1) dispde de controle de

pressdo, que atua no sistema de ejetores responsaveis pela criagdo do vacuo.

A secdo de RV opera com um controle de nivel com elemento final de controle em uma
valvula que controla o fluxo de produto RV. O controle de temperatura € feito em modo cascata
com dois sensores de fluxo (um na retirada de RV e outro na tubulacdo de retorno da sec¢do de
RV) que calculam a diferenca de fluxo; juntamente com esta diferenga de fluxo e a leitura de um
sensor de temperatura localizado na retirada de RV o set point fluxo de retorno é determinado e a
atuacdo € realizada por um elemento final de controle, que consiste em uma vélvula de controle

de retorno de liquido para a secdo de RV.

Para fins de estudo de comportamento das fracdes deve-se ressaltar que o esquema de
controle original ndo possui controle de qualidade, sendo este implementado no esquema de

controle equivalente de modo a ampliar o estudo do sistema.

6.3 IMPLEMENTACAO DO CONTROLE DE QUALIDADE

Existem muitas defini¢cdes diferentes para o controle de qualidade dos produtos da
destilacdo a vdcuo na literatura. Uma das mais usadas para fracOes de petrdleo € curva de
destilacio ASTM. Por este método, o controle de qualidade é baseado no percentual de
recuperacao em uma dada temperatura. O indice usual para eficiéncia de separacdo de 2 produtos
adjacentes € de 95% do destilado do produto mais leve com 5% destilado com o produto mais

pesado. Para especificagdo de produto, usa-se a temperatura em que 95% da amostra € destilada.

Como o método aplicado para a especificacdo de produto ndo estava disponivel nos
dados fornecidos da planta real, a especificacido de temperatura ASTM D86 95% recuperado para
os produtos principais foi adotada para esta simulacdo. A implementacdo do controle de

7z

qualidade € apresentada na Figura 6.2. Ambos controladores de qualidade operam em modo
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cascata, com os sensores instalados nas correntes de produto de Gaséleo Leve (GOL) e Gasdleo

Pesado (GOP).

@;

() © (b)

Figura 6.2: (a) esquema de controle original; (b) esquema de controle de qualidade.

6.4 ESQUEMA DE ALTERNATIVA DE CONTROLE DO PROCESSO

A alternativa ao esquema de controle equivalente (esquema proposto) é baseada no fato
do liquido remover os componentes pesados da corrente de entrada de vapor em cada se¢do. Por
sua vez, o retorno de liquido no topo de cada secdo libera seus componentes leves. Este
comportamento reflete-se em um aumento ou diminui¢do na vazdo dos produtos de cada se¢do,
sendo usado para o controle de vazdo de produtos no esquema de controle da planta (esquema
equivalente). Nesse sentido a vazdo de produto é controlada pela vazao de liquido retornada no
topo da se¢do de condensagdo parcial. Como o indicador de qualidade selecionado estd

relacionado com a temperatura e vazdo, muitas tentativas foram feitas ao se usar os sensores de
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temperatura disponiveis na planta; os sensores de temperatura mais promissores sdo aqueles que
medem a temperatura da entrada do vapor em cada se¢do de condensagdo parcial. Portanto, os
controladores de qualidade foram instalados juntamente com estes sensores de temperatura e

vazdo em um arranjo de cascata. Ambos os esquemas de controle sdo apresentados na Figura 6.3.
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Figura 6.3: Esquemas de controle: (a) equivalente e (b) proposto.

O grande ponto dos dois esquemas de controle de qualidade apresentados € o uso da acdo
de controle em cada controlador analisado. Ambos os esquemas de controle medem a qualidade
do produto Gasdleo Leve e atual na secdo de Gasdéleo Pesado (GOP). Do mesmo modo, o
controle de qualidade do produto Gaséleo Pesado € efetuado com a medicdo da qualidade do
produto Gasdleo Pesado e a atuacdo na vazdo de entrada de liquido no topo da secdo de gaséleo
residual (GOR).

componentes leves e pesados e consequentemente na distribuicdo destes nas correntes de

Como a vazdo do liquido de retorno estd relacionada a quantidade de

produtos, ambos os sistemas reagem as perturbagdes tanto aumentando quanto diminuido a vazao
de liquido nas se¢des de condensagdo parcial anteriores.
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6.4.1 Comparacio entre os esquemas

A primeira comparagdo entre os esquemas € feita usando o critério ISE (Integral Squared
Error). ISE € aplicado a todos os controladores comuns aos dois esquemas de controle estudados
(equivalente, implementado do esquema de controle da planta, e proposto, do esquema de
controle proposto). A Tabela 6.1 apresenta os valores ISE finais para os controladores em comum
dos dois esquemas de controle de acordo com as perturbagdes aplicadas, e a Tabela 6.2 apresenta
a diferenca percentual do valor ISE entre os dois esquemas de controle. Em ambas as Tabelas 6.1
e 6.2, os controladores estdo numerados da mesma forma descrita na Figura 6.3, de modo a

facilitar a localizagdo dos mesmos no sistema.

A Tabela 6.1 apresenta os valores tais como registrados pela férmula adotada no critério
ISE. O erro em ambos os esquemas (equivalente e proposto) € devido a diferenga entre a varidvel
controlada e o valor do set point de cada controlador. Deste modo, a diferenca nos valores de um
controlador para o outro € devido a diferenca de unidades e dimensdes envolvidas em cada
controlador. A udltima linha na Tabela 6.1 lista a soma dos erros de acordo com cada esquema de
controle e de acordo com a perturbacdo aplicada. Para o estabelecimento de uma melhor
comparacdo, estes valores sao transformados em valores percentuais, tal como apresentado na

Tabela 6.2.

A Tabela 6.2 apresenta a reducdo do erro proporcionada pelo esquema de controle
proposto em relagdo ao esquema de controle equivalente, em valores percentuais. Da mesma
maneira da Tabela 6.1, a dltima linha da Tabela 6.2 lista a redu¢do do erro na soma dos valores
ISE do esquema de controle proposto para o esquema de controle equivalente, € ndo a soma das
diferencas percentuais de cada controlador. A reducdo geral do erro estd abaixo de 10% em todos
os casos, mostrando uma boa redugdo para a perturbagao na temperatura de saida do forno e na
reducdo do véacuo da coluna (17% e 50% respectivamente). Praticamente nenhum beneficio é
verificado nos controladores da secdo RV devido a baixa vazdo de vapor nesta secdo. Para todos

0s casos, os efeitos das perturbacdes na se¢cao RV sdo pequenos.
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Tabela 6.1: Comparacgdo entre esquemas de controle: valores ISE (valores absolutos)

Numero Alim. Res -10% Alim. Res 10°C Temp. -10°C Temp. 10% Vapor -10% Vapor 10% Pressao 20%
Controlador Equivalente Proposto Equivalente Proposto Equivalente Proposto Equivalente Proposto Equivalente Proposto Equivalente Proposto Equivalente Proposto
1 0,07 0,04 0,15 0,05 0,03 0,02 0,04 0,02 0,66 0,63 0,67 0,65 7,60 7,45
2 3,83 117,39 537,00 152,95 232,00 61,55 288,00 78,55 34,34 15,57 29,79 14,60 624,09 154,73
3 1,6E-04 3,7E-05 1,1E-04 3,3E-05 5,2E-05 1,1E-05 4,0E-05 1,0E-05 7,7E-06 3,0E-06 5,4E-06 2,5E-06 1,0E-04 2,6E-05
4 7,1E-06 1,8E-05 4,1E-06 2,3E-05 7,3E-07 3,5E-06 5,9e-07 2,5E-06 1,0E-07 2,6E-08 8,5E-08 2,1E-08 5,9e-07 1,2E-06
5 4,11 3,52 3,75 3,39 30,26 27,78 17,86 17,08 0,02 0,03 0,02 0,03 6,88 8,21
6 0,02 0,02 0,03 0,02 0,12 0,11 0,19 0,17 1,31E-04 2,09E-04 1,25E-04 1,97E-04 0,01 0,02
7 1,3E-05 1,1E-05 5,2E-06 4,3E-06 4,6E-05 4,2E-05 1,2E-05 1,1E-05 3,9E-07 4,3E-07 4,4E-07 4,8E-07 3,0E-06 3,3E-06
8 138,00 137,00 214,00 207,00 85,50 85,50 65,90 64,50 10,60 9,55 8,14 7,58 23,50 22,60
9 2240,00 2210,00 2100,00 2030,00 950,00 950,00 95,90 934,00 138,00 124,00 112,00 104,00 296,00 285,00
10 5,0E-04 4,9E-04 4,9E-04 4,1E-04 2,2E-04 2,2E-04 2,3E-04 2,3E-04 1,5E-05 1,4E-05 1,3E-05 1,2E-05 6,1E-05 6,0E-05
2770,00 2470,00 2470,00 2400,00 1300,00 1120,00 1330,00 1090,00 183,00 150,00 150,00 127,00 958,00 478,00
Tabela 6.2: Comparagdo dos esquemas de controle por diferencas percentuais.
Numero Alim. Res -10% Alim. Res 10°C Temp. -10°C Temp. 10% Vapor -10% Vapor 10% Pressdo 20%
Controlador Diferencga Diferenca Diferencga Diferencga Diferenca Diferenga Diferencga
1 46,21 56,80 50,00 53,25 3,20 3,53 1,99
2 69,38 71,52 73,52 72,82 54,65 50,97 75,21
3 76,19 68,61 79,88 74,09 60,38 52,54 74,37
4 -145,00 -466,36 -380,00 -317,17 74,31 75,44 -101,96
5 14,60 9,46 8,19 4,35 -28,56 -24,50 -19,23
6 17,70 23,25 5,48 10,95 -59,42 52,85 -28,91
7 15,50 18,14 9,49 7,49 -9,27 -8,94 -13,03
8 0,87 3,57 0,03 2,19 9,79 6,92 3,77
9 1,14 2,99 0,03 2,55 10,03 7,10 3,60
10 1,73 2,19 0,03 2,50 5,64 3,61 2,34
total 10,61 15,95 13,38 17,81 18,36 15,77 50,08



Ao se comparar as diferencgas percentuais, o esquema de controle proposto apresentou um
resultado ruim para o controle de nivel da secdo GOP (Tabela 6.2, controlador nimero 4),
registrando uma diferenca quatro vezes superior ao valor obtido para o esquema de controle
equivalente. Isto ocorre devido ao fato que a resposta deste controlador de vazao depender dos
controles de temperatura e qualidade no esquema de controle proposto, que afeta o controlador de
nivel em questdo de modo diferenciado. Como nenhum dos controladores sofreu uma nova
sintonia, este efeito ocasionou o baixo desempenho. Embora a percentagem seja alta, o resultado
para este controlador ndo causa grande impacto no desempenho geral do esquema de controle
proposto, pois os erros existentes em ambos esquemas para este controlador sdo de valor

reduzido.

6.4.2 Comparacio entre os esquemas — controle de qualidade

Para a andlise do comportamento do controle de qualidade dos esquemas de controle
estudados neste trabalho, as perturbacdes aplicadas aos esquemas de controle foram aplicadas nas
simulacdes apds tempo de 1 minuto de simulacdo dindmica, e ambos os esquemas de controle
foram amostrados até que as perturbacdes fossem rejeitadas por todas as malhas. Todas as
perturbacdes foram rejeitadas em um tempo de no maximo 10 minutos apds a perturbacio ter
sido aplicada. A comparacao dos esquemas € feita com o uso dos resultados ISE para as malhas

de controle de cada esquema de controle, como apresentado na Tabela 6.3.
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Tabela 6.3: Controle de qualidade do Gasdleo Leve (GOL) e Gasdleo Pesado (GOP) — resultados
ISE.

Gol D8695% Diferenga Gop D8695% Diferenga

ISE % ISE %
Alim.
. o .
Residuo 10% Equivalente 19,388 91,545 0,158 25,517
Atmosf. Proposto 1,639 0,199
-109 i
10% Equivalente 21,543 92,791 0,225 118,849
Proposto 1,553 0,267
Forno
10°C Equivalente 7,389 89,795 0,209 8,892
Proposto 0,754 0,190
-10°C Equivalente 7,499 91,611 0,023 107,183
Proposto 0,629 0,048
Vapor
o .
10% Equivalente 1,516 70,451 0,134 3,524
Proposto 0,448 0,129
-109 i
10% Equivalente 1,676 70,789 0,170 72,062
Proposto 0,490 0,048
Pressao
20% Equivalente 14,082 1,412
80,418 -18,594
Proposto 2,758 1,674

Na Tabela 6.3, os valores ISE apresentam grandes redugdes para o Gaséleo Leve e
pequenos aumentos nos erros para o Gaséleo Pesado. A soma dos valores ISE para cada
perturbacdo apresenta uma redug@o para cada perturbacdo do sistema, para ambos os esquemas.
A Unica excecdo € a reducdo na temperatura de saida do forno, mostrando que para esta
perturbacdo em particular, o controle equivalente ¢ melhor que o proposto. Mesmo assim, deve-
se ater a magnitude dos valores ISE para os casos: os valores ISE para o Gaséleo Leve (GOL)
geralmente apresentam grande reducdes enquanto os valores ISE para o Gaséleo Pesado (GOP)

tém baixos valores e permanecem nestes valores embora alguns apresentem aumento.

As Figuras de nimero 6.4 a 6.17 apresentam o comportamento de ambos os esquemas de
controle de acordo com as perturbacdes aplicadas ao sistema. Para todas as Figuras, o gréifico a

esquerda apresenta as respostas das malhas e o grifico a direita representa a a¢do de controle
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(varidvel manipulada). A reducdo do ISE informada na Tabela 6.3 para a secdo GOL ¢
principalmente causada por uma redu¢do da amplitude da varidavel de processo de seu set point
(Figuras 6.5, 6.7, 6.9, 6.11, 6.13, 6.15 ¢ 6.17). Observa-se uma suave resposta oscilatéria, que

pode ser reduzida por uma nova sintonia dos controladores em cada malha de controle.

Os impactos da diferenca percentual apresentada na Tabela 6.3 para a secio GOP em
comparacdo com os valores ISE (para os esquemas de controle equivalente e proposto) é
observada claramente nas Figuras 6.4, 6.6, 6.8, 6.10, 6.12, 6.14 e 6.16. As maiores diferengas se
devem a amplitude da varidvel de processo do Set point do controlador. Apesar da amplitude
destas respostas, como os baixos valores ISE em ambos os casos, a resposta da malha de controle

€ muito rapida em ambos os casos (a maioria dos desvios € rejeitada em até 3 minutos apds a

perturbacao).
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6.5 CONCLUSOES - CONTROLE DO PROCESSO.

A implantacdo e conseguinte validacdo da simulacdo com os resultados da planta
industrial atingiram uma boa reprodutibilidade, com desvios abaixo de 5% dos resultados
apresentados pela planta industrial. Alem disso, € importante destacar que os desvios podem
reduzir ao se obter mais dados da planta industrial no que concerne a tubulagdes, especificacoes
de forno e posicionamento de sensores da planta. O procedimento de aquisi¢do de dados para
preencher as informagdes nio disponiveis se mostrou adequado, providenciando bons padrdes

para futuros desenvolvimentos nesta drea.

A aplicagdo das malhas de controle para o desenvolvimento desta fase do estudo s6
contou com as informagdes disponiveis da planta industrial. Como o nivel de detalhamento foi
restrito, o esquema implementado na simula¢do dindmica ndo possui todos as malhas e ndo conta
com os ajustes de algoritmos de controle usados na planta industrial. Desta forma, o controle
apresentado aqui é denominado por equivalente, onde as malhas propostas executam as mesmas
acoes de controle da malha real, podendo apresentar diferencas quanto ao tempo de acdo e atraso

na resposta em relac@o a resposta das malhas na planta industrial.

O esquema de controle apresentado como alternativa (esquema proposto) foi comparado
ao esquema equivalente usando-se controladores comuns a ambos os esquemas, € usando as
mesmas técnicas de sintonia e ajuste de pardmetros. A comparagdo mostrou uma considerdvel
reducdo dos valores ISE para maior parte dos controles. A redugdo global do ISE na resposta em

malha fechada variou desde 10,6% a 50,1%, de acordo com a perturbacao aplicada.

As agdes de controle apresentadas correspondem aos valores reportados com o tempo
para os elementos finais de controle (vélvulas), com o percentual de abertura, mostraram que o
esquema proposto oferece comportamentos diversos em relacio ao esquema de controle
equivalente. Na maioria das acdes de controle, as acdes do esquema proposto foi mais suave e
mais rdpida do que as acdes do esquema equivalente. Em outros casos, a a¢do de controle
demandou um maior esforco nos elementos finais de controle das malhas de qualidade;
entretanto, o esforco para as acdes no esquema de controle proposto ndo implicou em grandes

alteracOes na maioria dos casos, a exce¢do do caso da malha de qualidade do GOL a reduc¢ao do
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vacuo, onde o esforco para esta perturbacdo foi severo em comparacdo com o esforco reportado

para o esquema equivalente (Figura 6.5).

O padrao adotado para o controle de qualidade dos produtos principais foi adequado para
ambos os casos, apresentando como principal vantagem a redugdo do valor ISE para o controle
de qualidade do Gaséleo Leve. Entretanto, ndo foi observada redug¢do do valor ISE para o
controle de qualidade do Gaséleo Pesado. Apesar disso, os valores ISE apresentados para a malha
de controle de qualidade do Gasdleo Pesado ja eram baixos para o esquema de controle atual,
permanecendo proximos para o esquema de controle alternativo. Deste modo, a redugdo global de
um esquema de controle para o outro apresenta significativas vantagens para o esquema de

controle alternativo.
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7 CONCLUSOES GERAIS

O conjunto de informagdes suficiente para a representacdo do processo real veio de uma
combinacdo de dados reais e informagdes da planta em primeira instancia. Em uma segunda
instancia, informagdes e valores tipicos da literatura foram usados para balizar o procedimento
executado na determinacao dos parametros restantes para a representacao do processo real. O uso
do simulador permitiu se desenvolver o procedimento, calcado basicamente em andlise
paramétrica, de onde foram obtidos pardmetros tais como: composi¢ao exata de blend de residuos
atmosféricos na alimentacdo, especificacdo completa dos internos da coluna e distribuicdo de

pressoes e perdas de carga do sistema.

Complementando o conjunto de informagdes, desenvolveu-se na etapa de migracdo a
selecao de vélvulas, tubulacdes e bombas equivalentes as aplicadas ao processo real. No aspecto
da estimativa de perda de carga de tubulagdo, por falta de subsidios em se estimar a questdo das
perdas em rede de trocadores de calor, optou-se em considerar basicamente as perdas de carga

decorrentes da elevagao.

A andlise em malha aberta foi de grande valia na verificacdo do comportamento dindmico
do sistema, o que mostrou-se essencial na implementacdo dos controladores, pois esta determina
as varidveis do sistema onde as perturbagdes apresentam maior impacto, guiando as proposi¢oes
de malhas de controle. Aliada a andlise paramétrica, as duas andlises fornecem subsidios para a
implementacdo da malha, determinando as agdes de controle e as varidveis manipuladas mais

apropriadas para o controle da varidvel desejada pela malha.

A implementacdo do controle do processo foi realizada apenas com a indicag¢do visual
presente nas informagdes disponibilizadas da planta. Como ndao podem ser obtidos maiores
detalhes dos controladores, as malhas de controle podem ser consideradas como equivalentes as
malhas de controle da planta real. Mantendo-se isto em mente, a proposta de controle alternativo
foi realizada com base na informacao acerca da instrumentacdo de controle presente na planta.
Para uma comparagcdo mais justa entre o desempenho dos dois esquemas de controle, ambos
foram implementados segundo o mesmo procedimento e sintonizados segundo a mesma

sequéncia e usando o mesmo algoritmo de controle. Portanto, para o beneficio apresentado pelo
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esquema alternativo, em contraposicdo ao esquema atual, deve-se levar em conta o cardter

equivalente dos dois esquemas.

O presente trabalho apresentou um procedimento minucioso para a implementacdo de
uma simulacdo representativa de uma unidade real de destilacdo a vacuo, bem como o
desenvolvimento desta simulacdo do estado estaciondrio para o regime dindmico. A apresentacao
da simulacdo em regime dinamico foi realizada com base nas informacgdes disponiveis, fazendo
com que esta representacdo seja uma representacdo equivalente a situacdo real da planta. As
proposi¢des de controle alternativo demonstraram-se bastante acertadas, ao reduzir o erro frente a

perturbacdes usuais, garantindo um baixo tempo de produtos fora de especificagao.
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8 SUGESTOES PARA FUTUROS TRABALHOS

Para ampliar a contribuicdo do autor sobre o tema desenvolvido neste trabalho, a fim de
que o campo deste conhecimento possa ser ampliado, dedica-se a esta parte final algumas

sugestoes para futuros trabalhos sobre o tema.

Os residuos de vacuo considerados neste trabalho foram suficientes para a validag¢do das
informacdes da planta em estudo; entretanto, pela variedade de 6leos crus para processamento,
ndo € possivel afirmar com certeza o aspecto qualitativo para outras composicoes de residuos.
Portanto, um estudo com a ampliacdo de residuos abordados aumentaria a aplicabilidade da

simulacao.

Este trabalho ndo avaliou os impactos da rede de trocadores de calor na qual a unidade de
destilacdo a vacuo estd vinculada, pela impossibilidade de se ter informacdes sobre as correntes
da Refinaria envolvidas com a unidade de destilacdo a vacuo e por nao se ter uma informacgao
solida sobre as faixas de operacdo dos fluidos e detalhes dos trocadores (coeficiente global de
troca térmica e darea de troca, por exemplo). Estas informacdes podem ampliar a abrangéncia de

um futuro trabalho, inclusive pelo refinamento das solugdes apresentadas neste trabalho.

As perturbacdes consideradas para o sistema foram apenas as mais comumente
apresentadas pela literatura. Com as informagdes sobre a rede de trocadores de calor da
refinaria, novas perturbacdes podem ser levadas em conta, ampliando o estudo apresentado neste

trabalho.

Ainda no campo do controle, o algoritmo de controle usado neste trabalho foi considerado
por trabalhos na literatura que reportaram a aplicagdo do IMC num enfoque cientifico e
industrial. O uso de outros algoritmos de controle, e a comparacao dos resultados destes com os
obtidos aqui podem encorajar o estudo experimental de outros algoritmos em aplicag¢des

industriais, em especial aplica¢des na unidade de destilacdo a vacuo de refinarias de petrdleo.

As malhas de controle, bem como o esquema de controle apresentado aqui sdo
equivalentes ao que pode ser obtido de informacdes do esquema de controle da unidade de

destilacdo a vacuo; a implementacdo de uma malha completa, com todos os controles auxiliares,
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pode ser titil para o refinamento dos resultados da malha equivalente apresentada. O histérico do
controle da unidade de destilagdo a vicuo pode ser usado, a fim de verificar o grau de

equivaléncia real do sistema proposto aqui com o sistema em uso na planta.
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ANEXO - RESPOSTA DA SIMULACAO DINAMICA - MALHA ABERTA

Legenda:

(1) - Corrente vapor topo (secio GOL)

- Corrente vapor fundo (se¢io GOL)

@- Corrente liquido produto (secio GOL)

®- Corrente liquido reciclo (secdo GOL)

@- Corrente liquido para topo se¢io GOR (secio GOP)

®)- Corrente liquido produto (se¢io GOP)

®- Corrente vapor fundo (secio GOP)

®- Corrente vapor topo (secio GOP)

@- Corrente liquido reciclo (se¢io GOP)

®- Corrente liquido fundo (secio GOP)

(©- Corrente vapor topo (secio GOR)

d0- Corrente vapor fundo (se¢io GOR)

©- Corrente liquido produto (se¢io GOR)

@ - Corrente liquido retorno (se¢do RV)

@— Corrente liquido fundo (secdo RV)

- Corrente liquido produto (segiio RV)

@— Corrente liquido diferenga fundo-retorno (se¢do RV)

(4)- Corrente vapor com saida zona expansio e entrada em se¢io GOR
@— Corrente liquido com saida zona expansdo e entrada se¢do RV
— Corrente vapor com saida secao RV e entrada em secao GOR
@— Corrente entrada zona expansao

(8)- Nivel (secdo RV)

(9)- Nivel (se¢do GOR)

@0)- Nivel (se¢do GOP)

@D- Nivel (secio GOL)
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