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RESUMO - Baseado na proposta do uso de aquecimento distribuido para controle de
colunas de destilagdo visando a minimizacdo de transientes, neste trabalho testou-se um
sistema com acdo de aquecimento distribuida entre o calor cedido no refervedor e em um
prato da secdo de esgotamento, seguido de um com acdo distribuida de resfriamento
usando a vazdo de refluxo e o calor retirado em um prato da secdo de retificacdo e
comparou-se com um sistema convencional de controle dual de temperatura. Utilizando o
software Hysys®, foram avaliados efeitos de perturbaces na temperatura de alimentacéo
variando de +2°C até +20°C. Observou-se maior redugdo no tempo de transicdo para a
malha de controle de temperatura do Gltimo estagio com perturbacdes acima de 14° C para
ambos os casos distribuidos. Assim, pode-se concluir que a abordagem de controle com
acao distribuida permite a reducdo de transientes tanto quando a acdo necessaria € de
aquecimento ou resfriamento.

1. INTRODUCAO

Uma vez que colunas de destilagdo podem ser consideradas um dos equipamentos mais
importantes dentro de uma industria, constituindo a grande fracdo do investimento fixo e dos custos
operacionais para fornecer os produtos finais dentro das especificacfes adequadas, vérias técnicas de
controle sdo estudadas (Szabo et al., 2012). Os sistemas para controlar varidveis em colunas em
destilacdo sdo desenvolvidos com os mais variados objetivos, tais como: aumentar a producdo,
minimizar transientes de operacdo assim como 0 consumo energético e produtos fora de
especificacdo, reduzir os custos envolvidos no processo, eliminar riscos inerentes a este, e melhorar a
qualidade dos produtos finais.

O répido alcance do estado estacionario minimiza o tempo necessario para atender as
especificacbes desejadas do produto quando o sistema é perturbado. Entretanto, inimeras dificuldades
intrinsecas ao processo e existentes no controle destas unidades séo o fator responsavel pela geracao
de longos transientes. O resultado que se observa € que a coluna opera por um determinado tempo
fora do seu equilibrio, mesmo empregando-se sistemas de controle bem ajustados. Este

Area tematica: Simulag&o, Otimizacéo e Controle de Processos i



wEQ 19 a 22 de outubro de 2014
Florianopolis/SC

Congresso Brasileiro de
Engenharia Quimica

comportamento é decorrente da configuracdo da coluna em estagios, necessitando de acdes sucessivas
de aquecimento e resfriamento para ocorrer a transferéncia de calor e massa nos estagios e, portanto
necessita-se da propagacdo da acdo de controle por toda a unidade para minimizar as perturbacdes e
manter os padrdes de qualidade estabelecidos para os produtos.

A solucdo mais abordada para reduzir o tempo de operacgéo fora da condicdo desejada consiste
na implantagdo de técnicas de controle, mais especificamente as que consideram a dindmica da
unidade em sua estrutura. Conforme citado por Huyck et al. (2014), nos ultimos 40 anos a técnica de
controle preditivo baseado em modelo (MPC) tem sido a mais aplicada. Ainda, a grande maioria das
unidades operam com apenas uma malha de controle de qualidade de forma que ambas as
composi¢des das correntes de base e topo sdo mantidas em limites aceitaveis. O emprego de duas
malhas de controle para manter rigorosamente qualidade destas duas correntes imp@e dificuldades
devido a complexidade de implementacdo e de acoplamento existente no processo (Fruehauf e
Mahoney, 1993). Por este motivo, tais sistemas tendem a serem dificeis de serem implementados, e
industrialmente controladores simples, como PID (proporcional-integral-derivativo) ainda s&o
largamente empregados.

Outra proposta que vem sendo utilizada para redugdo de transiente consiste na mudanca da
condicdo de operacdo convencional da coluna. ModificacGes em sua estrutura fisica podem melhorar
0 desempenho do processo e, por consequéncia, a qualidade dos produtos de interesse. Dentre estas
opcdes, podem-se citar as unidades intensificadas energeticamente, mais especificamente as
diabaticas (Jana, 2010), que operam com o fornecimento de calor do refervedor distribuido nos
estagios da secdo de esgotamento e a retirada deste nos pratos da secdo de retificacao.

Aliando este conceito de distribuicdo de calor nos pratos com o objetivo de minimizar
transientes de operacdo e a aplicacdo de controladores classicos (PID), uma proposta de controle com
acdo distribuida foi proposta e avaliada por Marangoni (2005). Para isso, foi construida uma unidade
piloto prevendo a utilizacdo apenas de pontos de aquecimento nos pratos da coluna visando testar
experimentalmente a técnica proposta. Posteriormente, Werle (2007) avaliou dentro da mesma
estratégia, diferentes condicBes de operagdo bem como o consumo energético, novamente obtendo
resultados positivos para a abordagem proposta. Os autores citados observaram que a introducéo de
aquecimento distribuido ao longo da coluna mostrou-se como uma opcao valida para a reducdo de
transientes, possibilitando uma dindmica mais rapida e menores volumes processados fora dos
parametros de qualidade pré-definidos, consequentemente, obtendo um menor consumo energético
com reprocessamento. No entanto, em todos o0s testes realizados, somente pontos de aquecimento na
secdo de esgotamento da unidade foram considerados (Marangoni e Machado, 2007; Werle et al.,
2009; Marangoni et al. 2013). Conforme ja citado, estudos de destilacdo diabatica demonstram que,
do ponto de vista energético, deve-se distribuir tanto o fornecimento de calor do refervedor como a
retirada pelo condensador (Johannessen e Rgsjorde, 2007). Devido ao carater experimental da
unidade construida, a avaliagdo de retirada de calor fazendo-se uso de pratos da unidade ndo pode ser
avaliada. Experimentalmente, o calor cedido aos pratos da secdo de esgotamento foi realizado por
meio da insercdo de resisténcias elétricas nos pratos da unidade. Porém, para operar com o0
resfriamento, seria necessario, por exemplo, a concepcdo de um estagio em que uma serpentina
(interna ou superficial) com um fluido de resfriamento pudesse proporcionar tal agéo.
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Desta forma, a configuracdo proposta neste trabalho da continuidade de forma simulada a este
tema. Para tanto, a unidade experimental avaliada nos estudos de Marangoni (2005) e Werle (2007)
foi simulada, validando-se os testes com controle convencional. O objetivo foi avaliar a abordagem
operacional utilizando aquecimento e resfriamento nos pratos de uma coluna de destilagéo para fins
de controle, buscando a reducdo do tempo de transicdo quando a unidade foi perturbada na
temperatura de alimentag&o variando de +2°C até +20°C.

2. MATERIAIS E METODOS

O presente estudo de simulacdo esta baseado na unidade experimental continua apresentada em
Marangoni (2005) e que possui 13 pratos perfurados, sendo o refervedor o estigio zero e o tanque
acumulador, o 14. A alimentacdo é realizada no prato 4. Nos ensaios experimentais, a corrente de
alimentacdo foi introduzida acima do quarto prato da unidade (o refervedor representa o estagio zero).
Devido a estas caracteristicas da planta, é necessario realizar a alimenta¢do no simulador no quinto
prato de forma a reproduzir os resultados dos ensaios reais (Oliveira, 2013).Detalhes construtivos sdo
apresentados em Marangoni et al. (2004). Na Figura 1 é ilustrada a coluna com as correntes do
processo.
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Figura 1 - llustracdo dos equipamentos e correntes da coluna de destilacdo simulada (Fonte:
Marangoni, 2005).

As simulagbes foram realizadas utilizando-se o software Hysys® da AspenTech, verséo 7.3,

com a mistura etanol e &gua e definindo-se como pacote termodinamico o UNIQUAC (Universal
Quasi-Chemical Theory). As condigdes utilizadas séo apresentadas na Tabela 1.
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Tabela 1 — Condic¢des operacionais e parametros da coluna de destilagéo.

Variavel Valor
Temperatura de alimentacéo subresfriada (~ 80°C)
Vazdo volumétrica de alimentacéo 300 L/h
Fracdo volumétrica de etanol na alimentacéo 0,2
Pressdo no topo da coluna 1,2 bar
Queda da pressédo ao longo da coluna 0,15 bar
Raz&o de refluxo 6

Duas estratégias diferentes de controle foram avaliadas: a convencional e a distribuida onde
controladores do tipo PID foram implementados nas seguintes malhas para o sistema denominado
como convencional: (1) Controle da temperatura da base, manipulando-se a carga térmica fornecida
no refervedor e (2) Controle da temperatura do Ultimo estagio, manipulando-se a vazéao de refluxo. A
abordagem distribuida consistiu na utilizacdo destas malhas, acrescida de outra intermediaria que foi
acionada separadamente: Controle da temperatura do prato 3 ou do prato 11 manipulando-se o
fornecimento/retirada de calor em cada um destes estagios. A definicdo pelo uso do estagio foi
realizada a partir de estudos de andlise de sensibilidade (Mello et al., 2013). A avaliacao foi realizada
de forma separada, onde perturbagBes na temperatura da alimentacdo variando de -2 a -20°C foram
testadas com a estratégia distribuida utilizando o prato 3, e perturbacdes variando de +2 a +20°C
foram testadas com o uso do prato 11.

Os parametros utilizados nos controladores sdo apresentados na Tabela 2 e foram determinados
a partir de uma sintonia fina com base nos valores utilizados experimentalmente. As malhas de
controle das temperaturas do refervedor e do prato 13 foram ajustadas considerando o acoplamento
existente, e sintonizadas com o auxilio de desacopladores estaticos. Estes valores foram mantidos
tanto no controle com acdo distribuida quanto no convencional. As malhas de controle de
temperatura dos pratos 3 e 11 foram consideradas descentralizadas.

Tabela 2 — Parametros dos controladores PID utilizados.

Parametro Refervedor Prato 13 Prato 3e 11
Ke 3,90% 0,70** 7,22%
10) 7,45x10° 9,67x10° 2,57x10°
14 (S) 9,17x10° 1,00x10° 5,33x10°°

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

E importante ressaltar que do ponto de vista experimental, insercdes e retiradas de calor devem
ser promovidas com o auxilio de dispositivos acoplados aos pratos da unidade para permitir tal acao.
Nas simulagdes, o software permite que apenas uma simples corrente de energia seja inserida ao
estagio e definida em termos de troca de calor. Para tanto, definiu-se a faixa de 0 a 3,5 kW (aplicada
experimentalmente), onde 100% corresponde a zero de retirada de calor (valor minimo), e 0 %
significa que o valor total de resfriamento foi aplicado (neste caso, -3,5 kW).
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4. RESULTADOS

Na Figura 2(a) sédo apresentados os resultados obtidos para a derivada da temperatura do
refervedor ao longo do tempo quando uma perturbacao realizada na temperatura da alimentacao
de -14°C, comparando-se o sistema convencional e o distribuido utilizando o prato 3. A anélise
da derivada foi definida para determinacdo do tempo de transicdo pois esta indica que cada
desvio do valor nulo corresponde a um desvio do estado estacionario. Mesmos resultados sdo
apresentados na Figura 2(b) para a temperatura do prato 13.
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Figura 2 - Derivada da temperatura do refervedor (a) e do prato 13 (b) em relagdo ao tempo para
a perturbacdo de — 14 °C na temperatura de alimentacdo comparando-se as estratégias
convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 3 (—) em relagéo ao valor do set point (—).

A andlise da figura permite verificar que para a temperatura do refervedor, o tempo de
transicdo observado com a abordagem convencional foi de 0,09 h (5,4 minutos), enquanto na
abordagem distribuida foi de 0,07 h (4,2 minutos), obtendo-se uma redu¢do neste valor maior que
22 %. Ja para a malha de controle de temperatura do prato 13, o tempo de transicdo para a
abordagem convencional foi de 0,5 h (30 minutos) e para a abordagem distribuida de 0,18 h (10,8
minutos), obtendo-se uma reducdo de aproximadamente 64%. Ressalta-se que a oscilacdo
observada ndo se trata de problema numeérico e sim caracteristica do processo, o qual possui uma
resposta oscilatoria amortecida (tipica de uma coluna de destilacao).

Na Figura 3 sdo apresentados os resultados para perturbacdes de +14°C, quando o
controle distribuido foi utilizado acionando-se o prato 11. Neste caso, 0 tempo de transicdo para a
malha de controle da temperatura do refervedor foi de 0,10 h (6 minutos) para a estratégia
convencional e 0,08 h (4,8 minutos) para a estratégia distribuida, ou seja, uma reducgédo de 20%.
Para a malha de controle da temperatura do prato 13 verificou-se que tempo de transi¢do para a
estratégia convencional foi de 0,44 h (26,4 minutos) e para a estratégia distribuida de 0,12 h (7,2
minutos), obtendo-se uma redugéo de 72,72%.

Estes resultados séo refletidos na quantidade de produto gerado fora da especificacao,
conforme ilustrado na Tabela 3. Observa-se que tanto quando ac¢des de aquecimento quanto agdes
de resfriamento sdo exigidas, a proposta de controle distribuido permite que o sistema retorne
mais rapidamente ao estado estacionario, reduzindo o tempo de transicdo e por consequéncia, o
volume de produto gerado fora da especificacao.
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Figura 2 - Derivada da temperatura do refervedor (a) e do prato 13 (b) em relacdo ao tempo para
a perturbacdo de + 14 °C na temperatura de alimentacdo comparando-se as estratégias
convencional (- - -) e distribuida aplicado no prato 11 (—) em relacéo ao valor do set point (—).

Tabela 3 — Quantidade de produto fora do especificado (em volume) da corrente de destilado
durante o tempo de transicao para as estratégias convencional e distribuida.

Variavel Estratégia convencional Estratégia distribuida Estratégia distribuida
usando o prato 3 usando o prato 11
Vazéo (m*/h) 4,267x107 2,087 x107 1,95x10°

Diferentes perturbacbes foram realizadas na temperatura de alimentacdo e o tempo de
transicdo foi determinado para as varidveis ja analisadas (temperatura do refervedor e
temperatura do prato 13). Primeiramente foi analisado o controle distribuido na regido de
esgotamento da coluna, com o controle e fornecimento de calor do prato 3 e em seguida para o
controle distribuido utilizando o prato 11 para perturbacdes de +2, 8 e 20°C, e os resultados sdo
apresentados na Tabela 4.

Observa-se uma reducéo significativa no tempo de transicdo para perturbacéo de 20°C.
Para as perturbacdes inferiores ndo foi verificado diferencas expressivas no tempo de transicao
guando comparada as duas estratégias testadas. Atribui-se este resultado ao impacto da
perturbacio que é pequeno nestes casos. E importante ressaltar que em nenhum caso a estratégia
distribuida apresentou desempenho inferior a convencional.

Um resultado que deve ser evidenciado € o de que quando perturbacGes positivas foram
realizadas, a estratégia distribuida que utiliza o prato 3 ndo demonstra ganhos em relacdo a
convencional. Este fato € explicado em virtude do tipo de perturbacdo aplicada, que exige o
resfriamento da unidade e, portanto o prato 3 ndo é acionado. Quando perturbacfes negativas
foram realizadas na temperatura da alimentacéo, o perfil de temperatura da unidade é conduzido a
valores inferiores ao do estado estacionério, e a acdo de aquecimento é necessaria. Porém, a o
contrario do verificado com perturbacgdes positivas, neste caso, o controle distribuido utilizando o
prato 11 demonstrou ganhos no tempo de transicdo por meio de acdes de resfriamento (que a
principio ndo seriam necessarias). A contribuicdo desta acdo pode ser verificada principalmente
na reducdo do transiente da temperatura do prato 13.
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Tabela 4 — Tempo de transicdo das malhas de controle de temperaturas do refervedor e do prato
13 quando aplicada a estratégia convencional e distribuida frente a diferentes perturbacdes na
temperatura de alimentacao.

Temperatura Estratégia Estratégia distribuida Estratégia Estratégia distribuida
convencional (h) com prato 3 (h) convencional (h) com prato 11 (h)

Perturbacgéo -2°C

Refervedor 0,11 0,05 0,1 0,06

Estagio 13 0,35 0,09 0,39 0,09
Perturbagéo +2°C

Refervedor 0,07 0,07 0,08 0,08

Estagio 13 0,22 0,22 0,33 0,14
Perturbacéo -8°C

Refervedor 0,08 0,08 0,08 0,08

Estagio 13 0,37 0,18 0,33 0,14
Perturbagéo +8°C

Refervedor 0,08 0,08 0,06 0,06

Estagio 13 0,23 0,23 0,47 0,15
Perturbagéo -20°C

Refervedor 0,06 0,001 0,08 0,06

Estagio 13 0,48 0,001 0,35 0,11
Perturbacédo +20°C

Refervedor 0,08 0,07 0,09 0,001

Estagio 13 0,06 0,05 0,47 0,001

5. CONCLUSOES

Neste trabalho avaliou-se a proposta de uma estratégia de controle de colunas de destilacdo com
acao distribuida e observou-se que esta abordagem mantém a unidade operando mais proxima dos
valores de referéncia produzindo menor quantidade de produto fora do especificado tanto quando
pratos da secdo de esgotamento quanto retificacdo sdo utilizados. Desta forma, verificou-se que a
estratégia é eficiente tanto quanto perturbagdes exigem acdes de aquecimento quanto de resfriamento
da unidade. Os resultados foram mais evidentes para perturbacfes de maior magnitude.

E importante ressaltar que certamente um desempenho melhor teria sido obtido caso tivesse
sido utilizado uma sintonia especifica para cada abordagem de controle (convencional e distribuida).
Porém, isso prejudicaria a comparagdo uma vez que o objetivo do trabalho consistiu em verificar os
beneficios de uma abordagem distribuida e ndo a comparacéo entre diferentes abordagens de sintonia
de controladores.
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