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RESUMO - Um controlador PIDfoi proposto neste trabalho a fim de assegurar a
concentracdo de etanol combustivel proxima ao valor desejavelem um processo de
destilacdo continuo em bancada para separacdo da mistura etanol-agua.O projeto de
um sistema de controle, nesse quesito, pode assegurar a qualidade dos produtos com
um menor consumo de energia. A modelagem fundamental do processo foi efetuada
no software EMSO para esse fim, incluindo equagdes de conservacdo de massa e
energia, aléem do modelo de equilibrio de fasevan Laar. Os resultados permitiram a
aquisicdo dos dados necessarios mediante perturbagcdes no processo para a posterior
identificacdodo sistema, realizada no softwareMatLab®. Para o controle da
concentracdo de etanol no topo através da manipulacdo da poténcia na manta, o
modelo paramétrico discreto Box-Jenkins foi o que melhor se ajustou e, por
conseguinte, a melhor relacdo entre robustez e desempenho para 0 projeto
decontrolador foi obtida pelo método de sintonia baseado na minimizacao da integral
do erro absoluto ponderado no tempo (do inglés,Integral Time AbsoluteError- ITAE).

1. INTRODUCAO

O etanol, segundo Baiet al. (2008), e considerado um dos mais importantes combustiveis
renovaveis devido aos beneficios econdmicos e ambientais do seu uso, sendo uma boa alternativa
para substituir o petroleo. O processo de producdo do etanol combustivel compreende desde a
fermentacdo da matéria prima até a operacdo unitaria de destilagdo. De acordo com a ANP
(2012), o teor alcoolico para o alcool combustivel hidratado deve ficar acima de 92,5° INPM
(83,04 mol%).

As colunas de destilacdo para a separacdo binéaria etanol-agua, no entanto, demandam um
grande gasto energetico, trazendo a necessidade de projetar sistemas de controle que garantam a
qualidade dos produtos com um consumo minimo de energia. A estrutura de controle pode ser
obtida pelo modelo do processo, que é baseado nas propriedades fisicas do sistema, através de
equac0es de conservacdo de massa, energia e quantidade de movimento.
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O controle de colunas de destilacdo tem a funcdo de manter a operagédo da coluna de acordo
com a estratégia de producdo adotada pelo operador, ou seja, no valor de concentragdo de etanol
desejado. Assim, através da relacdo entre as variaveis controladas e manipuladas, propde-se a
utilizacdo do algoritmo de controle e do método de sintonia mais adequados, satisfazendo
requisitos de desempenho, robustez e estabilidade frente a eventuais distdrbios que possam
ocorrer na planta.

2. MODELAGEM DO PROCESSO DE DESTILACAO

A modelagem do processo de destilacdo continuo foi baseadano modelo apresentado
porLuyben (1996), considerando a transferéncia de energia no topo e no fundo da coluna. Esse
modelo foi adaptado para uma coluna de destilagio em bancada, localizada na Universidade
Federal de Santa Maria, cujo trabalho foi proposto por Mayer (2010).Portanto, a determinacédo da
composi¢cdo da fase liquida em cada estdgio é calculada através do balanco de massa e a
temperatura é calculada pelo balanco de energia (refervedor e pré-condensador) com o auxilio do
modelo de coeficiente de atividade de van Laar.Para o seguinte modelo, algumas consideracfes
sdo feitas, como acumulo da fase vapor em cada estagio desprezivel, acimulo molar da fase
liquida constante nos pratos intermediarios e no condensador, condensador total, perdas de
energia despreziveis, vazdes internas de liquido e vapor constantes ao longo da coluna, presséo
de operacdo constante, queda de pressdo ao longo da coluna desprezivel e mistura perfeita da fase
liquida e da fase vapor.

As equacdes do modelo representam o calculo diferencial das composicdes no destilador,
nos estagios intermediarios e no condensador. As composicGes molares das fracfes liquida e
vapor séo X(j,i) e y(j,i), respectivamente, onde j’ refere-se ao componente, ¢ ‘i’ refere-se ao
estagio de equilibrio. Neste caso, o0 componente 1 é o etanol, e 0 2 a &gua. Ja os estagios de
equilibrio compreendem desde o destilador (12° estagio) até o condensador (1° estagio). V é a
vazdo de vapor da mistura etanol-agua que é a formada a partir do destilador, em mol/min, F € a
vazdo de alimentacdo na fase liquida, em mol/min. Mg é o acumulo molar no 12° estagio
(destilador), assim como Ms € o acumulo molar nos estagios intermediarios e Mc é o acumulo
molar no condensador. Ainda, R é o valor da razdo de refluxo, FS € o estagio de alimentacdo e NS
€ 0 numero de estagios.Tendo em vista que neste estudo ndo sdo consideradas variacGes na
pressdo e no volume, ou seja, o trabalho realizado € nulo, os balancos de energia séo calculados
somente em termos de entalpias da mistura etanol-agua tanto para a fase liquida, designada por
h'(i), quanto para a fase vapor, designada por h'(i). As demais equacOes do modelo se resumem
em equacOes diferenciais de balanco de massa e de energia, bem como a equacdo global da
coluna, conforme a sequir:

O balanco para o condensador (i=1) € dado pela equagéo 1:

dx()) _ Voo
i = 00+ D=xGD) 0
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O balanco para o pré-condensador (i=2) é dado pela equacéo 2 e o balanco de energia pela
equacéo 3:

dx(j,i) _V - y
2 = 00 D =Y0.0) + 3 gy (60— D = 2G,0) @
dHcond_V_y-- _ BV 1 — —
= RO D =R G e s (G- D =R GD) + Qo )

O balanco para a sec¢do de retificacdo(dei=3aFS-1) é dado pela equacéo 4:

dx(j,i vV
0 i GG D Y6 + o

Ty GG~ D= 20,0) O

O balanco para a sec¢do de alimentacdo (i=FS) é dado pela equacdo 5:

dx(FS) v 14 F
= ( (,FS +1) —y(, FS))+M RFD (x(FS—l)—x(FS))+ﬁS

*(x(FS) — 2) )

O balanco para a se¢do de esgotamento (dei= FS +1a NS — 1) é dado pela equacéo 6:

dx(i,i v )
xo(iil):— (yG,i+1) - Y(ll))‘l‘M (R+1) (xGi— 1)—x(j,i))+ﬁ5

(xG i — 1) —x(, D) (6)

O balanco para o destilador (i=NS) é dado pela equacdo 7 e o balanco de energia pela
equacéo 8:

dx(,H) _V T - F
i~ CGD-YG l>)+M FrD (O D 2G5
(@i =1 = %0, l)) (7
deest _ 4

M—B-(hl i) — hV(j l))-l-M Y -(hGi—1) =Ry z))+—
(WG i-1) =R l))+ Quest ®)

dt

As quantidades de energia trocadas no destilador (Qgest) € no pré-condensador (Qcong) SA0
calculadas pelas equacdes 9 e 10, onde Viater € Vvapor S80 as vazdes de agua no trocador de calor
do pré-condensador e de vapor na serpentina de aquecimento do destilador, respectivamente.
Ainda, as variagOes de energia sdo calculadas em termos de entalpias, sendo 4Hyapora Variagdo da
entalpia no destilador e AHuaer@ variagdo de entalpia da agua de resfriamento no pré-
condensador.

Qcond = Vwater * AHyqter (9)
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Qdest = V;Japor ' AHvapor (10)

Por fim, o célculo de equilibrio entre as fases é feito mediante relacdo de equilibrio
representada na equacdo 11, onde a fugacidade na fase liquida € estimada a partir do coeficiente
de atividade (y(j,i)), calculadapelas equacesl2 e 13 do modelo de van Laar, pela pressdo de
vapor saturado (Psar(j,i)) e pela presséo do sistema (P). Considera-se a fase vapor como ideal

(¢ (D) = 1).

.. . Poar G, 1)

yG 0 =x(. 1) —F— (11)
Az1x; 2

l =4 (—) 12

" 2 \Apx, + Apyx, 12)
Aq2x1 2

l =4 (—) 13

ny; 21 A1, + Ay g (13)

Onde os parametros A, e Ay do modelo de van Laar para a mistura binéria etanol-agua
sdo dados por Perry (1999):

Ay, = 1.6798 e A, = 0.9227

3. MODELO IDENTIFICADO DO PROCESSO

O primeiro passo para analise do processo se consistiu em avaliar a resposta do modelo
fenomenoldgico proposto a perturbacfes positivas e negativas nas variaveis manipuladas, no
caso, perturbacdo do tipo sinal randémico pseudo-binario (do inglés, pseudorandombinarysignal-
PRBS). Como se trata da destilacdo continua da mistura etanol-agua, a variavel controlada é a
composicao de topo, e a variavel manipulada é a poténcia da manta de aquecimento.

A simulagdo do modelo fenomenoldgico foi realizada através do software EMSO para obter
a resposta da composicdo de topo frente & perturbacdo realizada na poténcia da manta de
aguecimento, conforme observado na Figura 1. Posteriormente foi utilizada a caixa de
ferramentas de identificacdo de sistemas (System Identification Toolbox) do software MatLab®,
que permitiu a criacdo do modelo matematico do sistema dinamico por meio dos dados gerados
pelo modelo fenomenoldgico. Quatro estruturas basicas de modelos discretos foram utilizadas
para a identificagdo de modelos dindmicos, como os modelos Output-Error (OE),
AutoRegressivemodelwithaneXternal input(ARX),
AutoRegressiveMovingAverageModelwitheXogenous inputs (ARMAX) e Box-Jenkins(BJ) com
polindmios de segunda ordem. Esses modelos discretos foram convertidos em modelos
continuos, obtendo-se a funcdo de transferéncia do processo para cada um dos modelos,
conforme apresentado na Tabela 1. O resultado mais satisfatorio foi encontrado com o modelo
BJ, com um ajuste de 93,66%.
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Figura 1 - Perturbacdo PRBS realizada no simulador EMSO: delta y refere-se a variacéo da
composic¢do do topo e delta u refere-se a variagao da poténcia da manta de aquecimento.

Tabela 1 — Identificacdo dos modelos dindmicos

Funcéo de transferéncia Modelo discreto Ajuste (%0)
G(s) = 0,02134 s + 0,0286 BJ22221 93,66
S T ST% 2,735+ 2.179
G(s) = 0,02214 s + 0,02029 OE221 93,29
)T 2,73 5 + 2,179
G(s) = 0,02214 s +0,02029 ARX221 93,03
8 T STy 25445 + 1,671
6(s) 0,01768 s + 0,7329 AMX2221 92,04
§) =

T s2+445145+5,721

4. MODELO DE SINTONIA DOS CONTROLADORES

Neste trabalho foi escolhido o controlador do tipo proporcional integral derivativo (PID),
por ser 0 mais utilizado em diferentes tipos de controle de processos e principalmente devido a
sua simplicidade. Foram comparados quatro métodos de sintonia para controladores PID:
InternalModelControl (IMC), ITAE, Kappa-Tau e Ziegler-Nichols. Através desses métodos
foram realizadas simulagdes da sintonia do controlador, além da avaliacdo do comportamento do
controlador PID sintonizado por cada método frente as perturbacdes degrau unitario no set-point
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e distarbio na carga. Por conseguinte, a simulacdo dos métodos de sintonia gerou os parametros
do controlador para cada método, conforme apresentado na Tabela 2.

Tabela 2 — Resultados dos parametros de sintonia, tempo de assentamento e sobre-elevacao
para cada método de sintonia

Meétodo de Kp Ti Td Tempo de Sobre-elevacéo
Sintonia assentamento (%)
(min)
IMC 39,968 0,9770 0,2428 5,5085 0,0011
ITAE 51,066 1,0008 0,3992 2,4401 0,0010
Kappa-Tau 13,666 0,5262 0,1094 7,4264 0,0011
Ziegler-Nichols 43,589 2,0843 0,5211 20,5020 0,0392

Nas Figuras 3 e 4 observa-se que os métodos de sintonia apresentaram comportamento
estavel apoOs as perturbacdes, afirmando a capacidade do controlador proposto de manter
controlada a concentracdo do topo do processo de destilacdo. Além disso, 0 comportamento mais
satisfatorio para o projeto de controlador PID foi obtido com a sintonia do método ITAE, devido
ao seu baixo tempo de assentamento e pequena sobre-elevacao.

x10° IMC e ITAE

05 (
n 1 | L n

L L L 1 1 1 1 Ll 1 L 1 L L 1 L L
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
tempo [min] tempo [min]

concentragdo [gmol]
concentragdo [gmol]

=)

o
=1
5

o

=)

&

T

poténcia [kWv]
poténcia [kWW]

0 1 I . I I L L L L 0 L L L L L L L ! !
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
tempo [min] tempo [min]

Figura 3 - Resposta do controlador para uma mudanca no set-point da concentragéo de topo e
frente a um disturbio na poténcia fixa para os métodos de sintonia IMC e ITAE.
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Figura 4 — Resposta do controlador para uma mudanca no set-point da concentracao de topo e
frente a um distdrbio na poténcia fixa para os métodos de sintonia Kappa-Tau e Ziegler-Nichols.

5. ANALISE DO DESEMPENHO DO CONTROLADOR

Para afirmar qual a melhor sintonia do controle de PID em questdo, a andlise grafica ndo é
o suficiente. Por isso, foram calculados os indices de desempenho e robustez para cada método.
Os indices de desempenho foram determinados através dos métodos da integral do erro absoluto
(IAE), integral do erro quadratico (ISE) e integral do erro absoluto ponderado no tempo (ITAE).
Ja os indices de robustez sdo determinados pela margem de ganho (MG), reserva de fase (RF) e
méaxima sensibilidade (Ms). Os resultados podem ser visualizados na Tabela 3.

Tabela 3 — Indices de desempenho e robustez do controlador PID proposto para cada método de
sintonia

Método de
Sintonia
IMC
ITAE
Kappa-Tau
Ziegler-Nichols

indices de Desempenho

I1AE
0,0021
0,0017
0,0029
0,0188

ISE

0
0
0
0

ITAE
0,0546
0,0451
0,0810
0,9653

Ms
1,5077
1,8866
1,3118
1,8510

indices de Ro
MG

3,028

2,1132

5,2848

1,9240

bustez
RF
75,2582
74,2882
73,5742
99,2181

O controlador sintonizado pelo método ITAE apresentou todos os valores para o indice de
robustez dentro dos limites desejados, além de apresentar valores satisfatorios para o indice de
desempenho. Além disso, esse método de sintonia garante uma boa associagdo entre desempenho

e robustez.
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6. CONCLUSAO

A fim de estudar a etapa de purificacdo do etanol até as especificagdes do etanol
combustivel hidratado, construiu-se um modelo de coluna de destilacéo, baseado em uma coluna
de destilacdo continua localizada na Universidade Federal de Santa Maria. Esse modelo envolveu
um conjunto de equagOes diferenciais referentes aos balangos de massa e de energia em cada
estagio de equilibrio, além das demais equacdes algébricas do sistema. Quanto ao modelo
termodindmico utilizado para o equilibrio liquido-vapor em cada estagio, foi escolhida a equacao
de van Laar para o calculo do coeficiente de atividade do liquido juntamente ao modelo ideal
para a mistura vapor.

Posteriormente, elaborou-se uma estratégia de controle para esse modelo fenomenolégico,
onde foi escolhida a variavel controlada como a composi¢cdo de topo, e a varidvel manipulada
como a poténcia da manta de aquecimento. Tendo como objetivo representar a resposta da
concentracdo mediante a perturbacdo na variavel manipulada, utilizou-se o processo de
identificacdo de modelos discretos. O modelo BJ (Box-Jenkins) foi, entdo, o que melhor se
ajustou aos dados obtidos através da simulacdo do modelo. Para a sintonia do controlador PID
projetado, 0 melhor resultado obtido atraves dos critérios de desempenho avaliados foi para o
método de sintonia ITAE, cuja proposta é a de melhor compromisso entre o desempenho e a
robustez do controlador.
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