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RESUMO

A separacao via Triple-Column Pressure-Swing Distillation (TCPSD) pode ser utilizada
separar diferentes solventes da industria de quimica fina, e devido ao grande niamero
de variaveis envolvidas, juntamente com integracdes térmicas e correntes de reciclo,
a definicdo de uma estrutura de controle eficaz se torna um problema complexo. Neste
contexto, este trabalho tem como principal objetivo o desenvolvimento e avaliagao de
estruturas de controle plantwide para o processo TCPSD, utilizado para separacéo da
mistura acetonitrila/benzeno/metanol. Utilizando os softwares Aspen Plus© e Aspen
Plus Dynamics©, foram avaliadas duas estruturas de controle, nas quais as
composi¢fes dos produtos sdo controladas por inferéncia, através do controle da
temperatura de pratos sensiveis. A principal diferenca entre as duas estruturas se
deve pelo fato de a Estrutura de Controle 1 possuir uma malha de controle de soma
dual de temperatura de pratos sensiveis na coluna de baixa pressao, manipulando a
razao de refluxo enquanto a Estrutura de Controle 2 possui um controle por inferéncia
através da manipulacdo da carga térmica na mesma coluna. Ao avaliar os resultados
das composi¢cdes dos produtos ao atingir estado estacionario e valores de ISE,
concluiu-se que ambas as estruturas sdo capazes de controlar distlrbios do tipo
degrau na vazao e composicao de alimentacdo do processo. Contudo, observaram-
se melhores resultados na Estrutura de Controle 1. Ao comparar ambas as estruturas
de controle com estruturas utilizando controle direto obtidas na literatura, observa-se
uma que a ultima obtém vantagem no que diz respeito ao tempo de resposta, porém

ambas estabilizam em resultados satisfatoérios.

Palavras-chave: TCPSD; Controle Plantwide; Controle por Inferéncia.
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ABSTRACT

The separation via Triple-Column Pressure-Swing Distillation (TCPSD) can be used to
separate different solvents from the fine chemical industry, and due to the large number
of variables involved, along with thermal integrations and recycle streams, the
definition of a control structure effectively becomes a complex problem. In this context,
this work has as main objective the development and evaluation of plantwide control
structures for the TCPSD process, used to separate the acetonitrile/benzene/methanol
mixture. Using Aspen Plus© and Aspen Plus Dynamics© software, two control
structures were evaluated, in which the product compositions are controlled by
inference, through the temperature control of sensitive dishes. The main difference
between the two structures is due to the fact that Control Structure 1 has a dual
summation control loop of temperature of sensitive plates in the low-pressure column,
manipulating the reflux ratio while Control Structure 2 has a control by inference by
manipulating the heat load on the same column. When evaluating the results of the
product compositions when reaching steady state and ISE values, it was concluded
that both structures are able to control step-type disturbances in the flow and feed
composition of the process. However, better results were observed in Control Structure
1. When comparing both control structures with structures using direct control obtained
in the literature, it is observed that the latter has an advantage in terms of response
time, but both stabilize in satisfactory results.

Keywords: TCPSD; Plantwide Control; Control by Inference.
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1. INTRODUCAO

Nos ultimos anos, devido a crises econfmicas, aumentos nos valores de
insumos energéticos (combustiveis e energia elétrica) e alta concorréncia estrangeira,
torna-se cada vez maior a necessidade de desenvolver processos economicamente
viaveis, ndo afetando a seguranca, a qualidade dos produtos, nem o meio-ambiente.

Dentro deste contexto, a destilacao se destaca por ser um dos processos mais
utilizados na industria para separacdo de misturas, porém é um processo que
demanda um consumo de energia bastante elevado.

Trés solventes organicos muito comuns nas indastrias quimica e farmacéutica,
segundo ZHU et al. (2016), sdo a acetonitrila, o benzeno e o metanol, devido as suas
excelentes propriedades fisico-quimicas. Logo, torna-se interessante investigar o
comportamento deste ternario de azeo6tropos com comportamento sensivel a pressao.

Primeiramente sugerido por KNAPP e DOHERTY (1992) como uma alternativa
para a separacdo de misturas azeotropicas ternarias sem o0 uso de destilacédo
extrativa, a TCPSD (Triple-Column Pressure-Swing Distillation) tem como objetivo a
separacdo completa dos trés componentes da mistura trabalhando apenas com
colunas de destilacdo em diferentes pressdes, 0 que evita o uso de um solvente.
Contudo, é destacavel que se necessita de uma avaliacdo para obter um processo
eficiente de separacédo considerando posi¢cao de alimentacdo, a sequéncia em que 0s
componentes serao retirados e as pressoes ideais de cada coluna, por isso poucos
sistemas na literatura foram trabalhados até entéo.

Na literatura, tal processo apresenta diversas modificacdes visando separar a
99,9% de pureza todos 0s componentes e visando uma reducao cada vez maior de
custos. No trabalho de ZHU et al. (2016) foram apresentadas diferentes configuracdes
do processo, com foco nas pressdes de operacdo e sequenciamento das colunas. Em
LUYBEN (2017) a aplicacdo de controle plantwide é avaliada. Nos trabalhos de ZHU
et al. (2017a) e ZHU et al. (2017b) foram avaliados a integracdo térmica e
configuracdes de reciclo, respectivamente, enquanto ZHANG et al. (2019) avaliaram
a combinacao da integragédo térmica com o reciclo.

Malhas de controle robustas sdo cada vez mais necessarias dentro de um
processo, sendo um ponto chave tanto na questdo da seguranca para O0S
colaboradores quanto para a qualidade de especificacdo dos produtos, ou seja, a

pureza deles. Contudo, apesar de valerem-se de metodologias de controle
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consideradas de ponta, alguns estudos encontrados na literatura ainda fogem da
realidade, quando se utilizam de disturbios simples para avaliacdo e sensores que
medem diretamente a composicdo nas correntes de produto, o que ndo é
economicamente viavel no campo industrial. Neste sentido, este trabalho se propde a
estabelecer e avaliar estruturas de controle aplicaveis ao processo TCPSD, para a
separacdo da mistura acetonitrila/benzeno/metanol, nas quais as purezas dos

produtos sao controladas por inferéncia.
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2. OBJETIVOS

2.1. OBJETIVO GERAL

Avaliar estruturas de controle aplicadas ao processo TCPSD para a separacao

da mistura acetronitrila/benzeno/metanol.

2.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Simular o processo TCPSD do sistema acetonitrila/benzeno/metanol em
regime estacionario utilizando o software Aspen Plus®©;

e Selecionar as variaveis de controle;

e Obter o modelo dinamico no Aspen Plus Dynamics®©;

e Implementar estruturas de controle ao processo;

e Avaliar as estruturas de controle qualitativamente e quantitativamente;

e Comparar com os resultados obtidos com resultados da literatura.
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3. FUNDAMENTACAO TEORICA

3.1. PROCESSOS DE DESTILACAO

Dentre as diversas misturas que existem no universo de processos de
separacao, algumas possuem um comportamento ndo usual, onde a Lei de Raoult
ndo representa de forma satisfatéria, comumente sendo exemplificada por misturas
onde os componentes possuem pontos de ebulicdo proximos (SEADER et al. 2011).
Estas misturas formam azeotropos, e quando isto ocorre, torna-se impossivel a
separacao destas misturas através da destilacdo convencional.

Caso haja, num sistema azeotrdpico, a forte presenca de forcas repulsivas
entre as espécies quimicas, com coeficiente de atividade maiores que a unidade, tem-
se um azeo6tropo homogéneo de minimo ponto de ebulicdo. Se, ao invés de repulséo,
existir atracdo entre os componentes quimicos, ou seja, coeficientes de atividade
inferiores a unidade, tem-se a existéncia de um azedétropo de maximo ponto de
ebulicdo LUYBEN (2012).

Algumas metodologias podem ser aplicadas para a separacdo de misturas
azeotrépicas, como a destilacdo extrativa ou destilagdo por mudanca de pressao

(pressure-swing).

3.1.1. Destilagdo Extrativa

O processo de destilacdo extrativa, composto por duas colunas de destilacéo,
€ amplamente utilizado para separar aze6tropos e misturas cujos componentes
tenham pontos de ebulicdo préximos (SEADER et al. 2011). Tais processos se valem
de um solvente de alto ponto de ebulicdo sendo introduzido préoximo ao topo da
primeira coluna para extrair um dos componentes do azeétropo, enquanto 0 outro
componente sai praticamente puro no destilado. Enquanto isso, 0s demais
componentes (primeiro componente do azeoétropo e o solvente) saem pela base para
alimentar uma segunda coluna onde serao separados em alta pureza, sendo na base
a saida do solvente (que voltara a alimentar a primeira coluna através de um reciclo)
LUYBEN (2012). A Figura 1 ilustra o citado processo de destilagdo extrativa para o

caso do azeotropo metanol/cloroformio.



Figura 1: Processo de destilacédo extrativa
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Segundo LUYBEN (2012), as principais dificuldades desse método sédo a

escolha de um solvente apropriado para que 0 consumo energético e a

controlabilidade nédo sejam afetados.

3.1.2. Destilagdo via Pressure-Swing

Um comportamento comum em azedétropos € a variacdo do ponto de azeotropia

ao alterar-se a pressado do sistema. Desta forma, caso a variacdo deste ponto seja

significativa ao aumentar-se a pressao (acima de 5% em mol, como o que acontece

nos exemplos da Figura 2), temos aze6tropos sensiveis a pressdo, onde 0 processo
via pressure-swing pode ser aplicado (SEADER et al. 2011).

Figura 2: Diagramas x vs y de azeétropos de minimo e maximo ponto de ebulicdo
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Tendo em vista como ocorre o0 deslocamento do ponto de azeotropo pela
variacdo de pressao, uma das colunas de destilacao (trabalhando em um binario) ira
operar em alta pressdo enquanto outra em baixa, fazendo-se necessario 0 uso de
equipamentos para variar a mesma ao longo do processo, como bombas e
compressores para aumentar a pressao e valvulas para reducéo. A Figura 3 ilustra o
caso de um processo de destilacdo via pressure-swing para 0 azedtropo

metanol/cloroférmio:

Figura 3: Processo de destilagéo via pressure-swing
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ZHANG et al. (2019) explicam que ao utilizar tal método, evita-se a potencial
contaminacgdo dos produtos-chave com tracos de solventes utilizados na destilacdo
extrativa. Contudo, deve-se destacar a necessidade de alto consumo energético para
manter a elevada pressdo de uma das colunas; no entanto, o elevado consumo
energético pode ser contornado utilizando integracdes térmicas, tornando o processo

bastante atrativo.
3.2. CONTROLE DE PROCESSOS
Os processos quimicos normalmente apresentam variagfes ao longo do tempo,

seja por interferéncias externas seja por mudancas na operagdo. Desta forma, é

fundamental o monitoramento e ser habil para introduzir mudancas nas variaveis
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chaves dos processos que estdo relacionadas a taxas de producdo, seguranca e
qualidade dos produtos.

Existem diversas maneiras de se realizar o controle de qualidade de produtos
e intermediarios. Quando se fala da industria quimica/petroquimica, medicdes
continuas dos processos tais como temperaturas, vazoes e pressdes sao bastante
utilizadas.

Contudo, outras medicdes, como concentracdes e viscosidades, necessitam de
técnicas laboratoriais para serem realizadas, o que se faz necesséaria a amostragem
das correntes de processo com certa frequéncia para monitorar a qualidade dos
produtos conforme as especificacdes.

Colunas de destilacdo, em geral, constituem uma fracdo significativa do
investimento de capital e do custo de producdo de plantas quimicas e refinarias. A
disponibilidade de técnicas praticas para auxilio ao desenvolvimento de sistemas de
controle eficazes e confiaveis para uma operacéao eficiente e segura é imprescindivel.
Além disso, a destilacdo por si s6 € uma operacao unitaria de alto consumo energético,
necessitando alcancar e manter as condi¢cdes operacionais étimas.

O objetivo do controle Feedback é cancelar ou minimizar os efeitos de
distirbios sobre as variaveis controladas através de variagbes nas variaveis
manipuladas.

Segundo SEBORG et al. (2004), o controle em um processo deve atender trés
necessidades basicas: manter os balancos de massa e energia, atingir a qualidade
desejada e atender as restricdes do processo. Porém, o processo também deve ser
rentavel e o controle adequado a operacdo. Dessa maneira, a proposta principal de
um sistema de controle é rejeitar os efeitos das variagcbes ndo controladas e
restabelecer a qualidade a um ponto desejado.

Uma lei de controle € um conjunto de regras que sao utilizadas para determinar
0S comandos a serem enviados a um sistema baseado no estado desejado de um
sistema. Leis de Controle sao utilizadas, por exemplo, para ditar como uma
temperatura de um determinado estagio de uma coluna de destilacéo € corrigida para
uma temperatura desejada, definida de setpoint, enviando comandos para um
atuador.

A informacado de entrada para o controlador é o erro entre o valor desejado
(setpoint, ou yd) e o valor real da variavel de saida do processo. O esfor¢co do

controlador sempre sera o de diminuir esse erro, mantendo a variavel de saida do
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processo sob controle, motivo pelo qual ela é também denominada variavel
controlada.

A lei PID (Proporcional, Integral e Derivativo) traduz a ideia de que a variavel
manipulada ser4 alterada proporcionalmente (P) ao erro que aparece a cada instante,
ao acumulo, integral (I) do erro ao longo do tempo e a taxa de variacdo do erro da
variavel controlada (D). Diversas variacdes do controle PID sédo utilizadas na préatica.
As Equacdes (1) e (2) representam a forma expandida e a condensada das equacoes
de controlador PID, respectivamente.

ke (¢ d(yg —
u(®) = ke(va —y(®©) +— fo (va —y@®)dt + kcrd(ydTy(t))+ Us (1)
t
u(t) = kee(t) +%f e(t)dt + kﬁd%"‘ Ug (2)
iJ0

Onde:
e Uu(t) é a saida do controlador em fungéo do tempo;
e Us € a saida do controlador no regime permanente;
e Kkc é 0 ganho da parte proporcional do controlador;
e 1; € 0tempo da acdo integral do controlador;
e T, € 0tempo da acao derivativa do controlador;

e ¢e(t) é 0 erro entre o processo e 0 setpoint.

Através das determinacdes dos valores das constantes de ganho e de tempo
tem-se um controlador PID. Ao realizar tal acdo deve-se considerar a necessidade de
um bom desempenho, evitando instabilidades e respeitando os limites do processo.

Encontrar tais valores consiste no problema de sintonia do controlador PID.

3.3. CONTROLE PLANTWIDE

De acordo com SILVA (2013), toda vez em gque h& o desenvolvimento de uma
estrutura de controle em que exista uma abordagem em toda planta, tem-se uma
estrutura de controle plantwide. O proposito do controle plantwide € prover uma
estrutura global para o controle coordenado de muitas variaveis importantes de um

processo. Toda essa filosofia de controle surgiu com o objetivo de coordenar
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diferentes controladores locais, numa tentativa de reducéao de custos de estocagem
de intermediarios (LYMAN e GEORGAKIS, 1995, apud HORI, 2005).

Segundo HORI (2005), a solucéo classica no passado para resolucdo de uma
problematica envolvendo controle plantwide se resumiria a fracionar o problema todo
em uma série de problemas menores de controle ao redor das operacdes unitarias
individuais do processo.

Contudo, foram desenvolvidas técnicas para melhorar tal resolucdo e
solucionar de forma heuristica ou até matematica quais seriam as melhores variaveis
a se utilizar no controle plantwide.

Mais a diante veremos dois procedimentos distintos de selecdo de estrutura
para o controle plantwide, mais especificamente os procedimentos propostos por
LUYBEN et al. (1998) e SKOGESTAD (2000).

3.3.1. Procedimento de Luyben

LUYBEN et al. (1998), acaba por utilizar uma abordagem mais heuristica e
experimental utilizando sistemas de controle simples de forma que seja acessivel
pelas varias camadas da inddstria. Primeiramente, o0 mesmo estabeleceu algumas

metas para um sistema de controle plantwide eficaz:

e Operacao de processo seguro e suave;

e Controle rigoroso da qualidade do produto em face de perturbacdes;

e Prevencéao de condi¢des inseguras de processo;

¢ Um sistema de controle de execucdo automatico, ndo manual, que exige o
minimo de atencao do operador;

e Taxa rapida e transi¢cdes de qualidade do produto;

e Zerar liberagbes ambientais inesperadas.

Assim sendo, LUYBEN et al. (1998) estabeleceu nove passos para a

implementacéo do controle plantwide apresentados no Quadro 1:



23

Quadro 1: Passos do controle plantwide

Estabelecer limites de controle

Determinar os graus de liberdade do controle

Estabelecer o sistema de gestio de energia

Definir taxa de producgéo

Restricdes ambientais, operacionais, de qualidade de produto e seguranga

Fixar um fluxo em cada loop de reciclo e controle de estoques (pressoes e niveis de liquido)

Verificar balango dos componentes

Controle individual das unidades operacionais

©| O N| O Of B W N|

Otimizagdo econdmica e melhoramento da controlabilidade dindmica

FONTE: Adaptado de LUYBEN et al (1998)

De forma sucinta, tais passos podem ser definidos como:
Passo 1 - trata da avaliagéo dos objetivos para o processo, que incluem restricbes
e especificacoes, por exemplo;
Passo 2 - é estabelecido o numero de variaveis que podem ser controladas no
processo para ajuste do mesmo;
Passo 3 - é relacionado a gestdo de energia e tem duas fun¢des, sendo a primeira
de que o calor produzido é propriamente dissipado e a segunda de evitar a
propagacao de perturbacdes térmicas, caso a integracdo do calor ocorra entre
correntes do processo;
Passo 4 - as variaveis relacionadas a produtividade e seus objetivos sdo
estabelecidas;
Passo 5 - tem-se relagdo com a qualidade do produto e seguranca;
Passo 6 - envolve os controles do balanco de massa total;
Passo 7 - confere os componentes quimicos do processo, isto €, entrada, saida,
consumo e geragao, fechando a visao global do processo;
Passo 8 - completa-se o0 sistema de controle para unidades operacionais
individuais;
Passo 9 - sdo usados os graus de liberdade para otimizar e implementar a

controlabilidade dinamica do processo.

Esse procedimento heuristico ira gerar uma estratégia de controle plantwide

funcional, que ndo sera necessariamente a melhor solucdo, visito que o
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dimensionamento é um problema aberto, e o procedimento ndo produz uma unica

solucéo.

3.3.2.  Procedimento de Skogestad

SKOGESTAD (2000), SKOGESTAD (2004) e HALVORSEN et al. (2003)
trabalharam para gerar uma metodologia mateméatica para o controle plantwide. A
Figura 4 mostra a divisdo hierarquica adotada para controle de processo de toda a
planta, no qual as etapas sdo dadas em tempos de escalas diferentes. Esta
abordagem se torna comum considerando 0s varios processos quimicos em grande
escala e consequentemente centenas de variaveis e correntes envolvidas no
processo. As camadas apresentadas sdo interligadas por meio das variaveis
controladas, que tem seus setpoints (valores encontrados pelas camadas acima)

implementados pelas camadas inferiores.

Figura 4: Abordagem hierarquica do controle plantwide

Planejamento
(Semanas)

v

Otimizaco de toda Planta

(dia)

AW 1
|

1
l Otimizagédo Local
(Horas)

VX L
L Controle Supervisorio
(Minutos)

LA |

~ |
L Controle Regulatorio
L] (Segundos)

| Camada de Controle |

FONTE: Adaptado de SKOGESTAD (2000)

Uma questado necessaria no projeto da estrutura de controle é quais seriam as
varidveis controladas e quais seriam as manipuladas. A ordem de selecdo seria a
seguinte:

e Selecdo de varidveis manipuladas (inputs);
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Selecdo de varidveis controladas (outputs, variaveis com setpoints);

Selecéo de variaveis medidas (para fins de controle);

Selecdo da configuracdo de controle (estrutura de controle plantwide que
interligara o controlador, as variaveis manipuladas e medidas);

Selecéo dos tipos de controladores (lei de controle, como PID).

Assim, tem-se a discussdo acerca de quais variaveis devem ser controladas,

quais devem ser medidas, quais entradas devem ser manipuladas e quais ligacdes

entre elas. Com base na selecdo de variaveis controladas, SKOGESTAD (2004)

sugere um procedimento sistemético para o0 projeto de estruturas de controle

plantwide, como mostra o Quadro 2. O procedimento sistematico esta dividido em dois

pontos principais:

Andlise top-down: considera as etapas 1 a 4 observadas no Quadro 2, havendo
a abordagem da definicAo dos objetivos operacionais, a identificacdo de
variaveis manipuladas e graus de liberdade, bem como das variaveis
controladas primarias. Faz consideracdes ainda sobre a taxa de producéo e a
camada regulatoria de controle;

Andlise botton-up: etapas 5 a 8 mencionadas a seguir, considera a camada de
controle estabilizante, otimizacéo e validagdo do modelo no processo.

Quadro 2: Procedimentos para projeto de estruturas de controle plantwide

Etapa:

() Analise Descendente

1. Definicdo dos objetivos operacionais:

Identificacdo das restricbes operacionais e de uma funcado custo escalar J a ser minimizada.

2. Variaveis manipuladas u e graus de liberdade:

Identificacdo dos graus de liberdade estacionario e dinamico (DOF).

3. Selecao de variaveis primarias de controle:
Quais variaveis devem ser controladas?

e Controle de restricBes ativas;

e Graus de liberdade remanescentes: Controlar variaveis para as quais valores
constantes de setpoints resultem em pequenas perdas (econdmicas) quando ocorrem
distarbios (controle auto-otimizavel).
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4. Taxa de Producéo:

Onde a taxa de producdo sera ajustada? Esta € uma escolha muito importante, pois ela

determina a estrutura do sistema de controle regulatério remanescente.

(1 Projeto Ascendente (com varidveis manipuladas, u, e controladas, c, dadas

5. Camada de Controle Regulatério:

Propdsito: “estabilizar” a planta usando controladores de baixa complexidade (controles PID de

malha simples) de forma que:

e A planta ndo se desvie muito do seu ponto de operacdo nominal;
e A camada supervisoria (ou os operadores) possa lidar com o efeito dos distarbios nas
saidas primarias (y1 = c).

Principal problema estrutural: o que mais (yz) se deveria controlar?

e Selecionar variaveis controladas secundarias;
e Parear essas variaveis controladas secundarias (y2) com variaveis manipuladas (u2).

6. Camada de Controle Supervisorio:

Propdsito: manter as variaveis (primarias) de output controladas (y1 = ¢) em seus respectivos
setpoints 6timos, usando como graus de liberdade (entradas), os setpoints y. para cada
camada de controle regulatério e quaisquer outras variaveis nao utilizadas (uy).

Principal problema estrutural: controle centralizado ou descentralizado?

e Controle descentralizado: é possivel utilizar simples controladores Pl ou PID. O
problema estrutural se da na escolha do pareamento input-output;

e Controle multivariavel: usualmente com tratamento explicito de restrigdes. O problema
estrutural se d4 no tamanho de cada aplicagcao multivariavel.

7. Camada de Otimizacéo:

Propdsito: identificar restricdes ativas e computar os setpoints 6timos, csz, para as variaveis
controladas.

Principal problema estrutural: € necessaria a otimizacao em tempo real?

8. Validacao:

Simulacéo dindmica néo-linear da planta.

FONTE: Adaptado de SKOGESTAD (2004)
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4. REVISAO BIBLIOGRAFICA

WANG et al. (2016) avaliaram o comportamento e configuragcdes de PSD
(Destilacdo via Pressure-Swing) para o binario n-heptano e isobutanol em seu
comportamento incomum como azeotropo de minimo e maximo ponto de ebulicdo, a
depender da presséo, com integracdo térmica parcial e total, bem como o controle em
Aspen Plus Dynamics© valendo-se de controle por inferéncia. De acordo com 0s
resultados, o processo com integracdo total se mostrou mais viavel economicamente
e 0 processo com integracao parcial apresentou uma melhor controlabilidade.

O trabalho de CAO et al. (2017) apresenta uma comparacdo entre as
metodologias de destilagdo via PSD e extrativa para o sistema metanol/cloroférmio
em colunas de didmetro variavel tanto do ponto de vista econdémico, quanto no
controle dinamico em Aspen Plus Dynamics®©, utilizando controle por inferéncia. De
acordo com os resultados, o uso de colunas de diametro variavel € mais atrativo para
PSD do que para destilagdo extrativa, sendo economicamente viavel e sem haver
prejuizos na controlabilidade.

A sequéncia na qual os produtos devem ser removidos do processo TCPSD é
importante para definicAo de um processo viavel. ZHU et al. (2016) avaliaram uma
sequéncia viavel economicamente, em estado estacionario, na separacao do ternario
acetonitrila/benzeno/metanol com TCPSD, utilizanso Aspen Plus©. A sequéncia
considerada 6tima opera com as pressdes da primeira e terceira colunas a 6 atm e a
segunda coluna a 1 atm com a retirada de produtos na ordem
acetonitrila/metanol/benzeno.

Utilizando a metodologia de Plantwide Control, LUYBEN (2017) obteve uma
estrutura de controle para o0 mesmo sistema estudado por ZHU et al. (2016). Foi
desenvolvida uma estrutura que controla uma temperatura para cada coluna, sem a
necessidade de medicagao online da composicao.

Visando o uso de integracdes térmicas para o0 mesmo processo, ZHANG et al.
(2019) avaliam qual a melhor forma de integrar termicamente a configuragéo de reciclo
apresentada por ZHU et al. (2017b) sob o ponto de vista econébmico. Os autores
afirmam que o processo mais viavel economicamente utiliza integragéo térmica parcial
integrando as trés colunas do processo reduzindo a TAC de $8,359*10%ano para
$6,679*10%ano e reduzindo o consumo energético de 2007,409 kW para 1300,726

kW. Sob o ponto de vista de controle, os autores simularam o processo em Aspen
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Plus Dynamics© e propuseram uma estrutura de controle que utiliza sensores de
composicao online

Ao estudar o comportamento do ternario tetrahidrofurano/etanol/agua bem
como uma estrutura de controle plantwide utilizando Aspen Plus Dynamics© num
processo de TCPSD, YANG et al. (2019) obtiveram a sequéncia de separacdo mais
viavel economicamente (agua/etanol/tetrahidrofurano com as pressfes das colunas
em 0,1; 0,52 e 1 Mpa). A estrutura de controle proposta utiliza controle por inferéncia
com diferenca dual de temperatura visando reducéo de desvios e offsets de pureza
dos produtos.

Ao trabalhar com o mesmo ternario, WANG et al. (2019) testou diferentes
configuracdes para a ordem de separacgao do sistema utilizando comparacdes entra a
aplicacé@o e ndo-aplicacéo de cruzamento de limite de curva ou na integragéo térmica
do processo e analisou a economia obtida através deste método. A configuracdo mais
notavel foi a utilizando integracdo parcial na sequéncia de separacao
tetrahidrofurano/agua/etanol utilizando a técnica de cruzamento de limite de curva,
contudo vale destacar que a metodologia foi comprovada como mais rentavel em
comparacao a nao aplicacéo.

YOU et al. (2019) estudaram o binario alcool isopropilico/éter diisopropilico
tendo em vista a integracao térmica parcial e total, além do uso de pré-aquecimento
das alimenta¢fes das colunas (HP-PSD) com seus proprios produtos de base como
fluidos de aquecimento. Economicamente falando, a utilizacédo da integracao térmica
total e pré-aquecimento (HP-PSD) forneceram melhores resultados do que a
integracdo parcial e a total apenas, com uma reducdo de mais de 31% no custo total
em relacdo ao processo convencional.

ZHANG et al. (2020) analisaram a controlabilidade em processos de PSD com
integracdo térmica parcial em sistemas de maximo ponto de ebulicdo
(etilenodiamina/agua). Os autores observaram o efeito de bola de neve (snowball)
(situacao onde, principalmente em processos com reciclo e integracéo térmica ocorre
um acumulo dindmico ou de material ou de energia das quais pode afetar de alguma
forma negativamente o processo) e o comportamento de estruturas de controle por
inferéncia a serem utilizadas para reduzir os offsets que o acimulo de material gerado
No processo.

Ao comparar num processo TCPSD separando agua/acetonitrila/isopropanol

diversas técnicas de reducdo de gasto energético e de emissdo de gases nocivos,
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WANG et al. (2021) realiza uma investigacao a fundo em tal ternario, obtendo como
sequéncia de retirada de produtos agua/acetonitrila/isopropanol e utilizando-se de
técnicas como integracfes térmicas, bombas de calor e rede de trocadores de calor,
nota-se que ha uma reducao de 57,59% na TAC ao comparar o processo utilizando
tripla bomba de calor e rede de trocadores de calor (considerado o de custo mais baixo
e menores emissdes) com o que utiliza apenas a rede de trocadores de calor

(considerado o mais alto em custos).
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5. SIMULACAO EM REGIME ESTACIONARIO

5.1. CASO ESTUDADO

O processo TCPSD (Triple-Column Pressure-Swing Distillation), para a
separacdo da mistura ternaria de acetonitrila/metanol/benzeno, foi utilizado como
estudo de caso para o desenvolvimento deste trabalho, tomando com o base o
trabalho de ZHANG et al. (2019). A Figura 5 apresenta os diagramas ternarios da
mistura acetonitrila/metanol/benzeno, em diferentes pressdes, onde € possivel
observar a formacao de azeo6tropos. Como pode ser notado na mesma, 0s azeo6tropos
formados nessa mistura sdo sensiveis a mudanga de pressao, principalmente pela
reducdo da Regido 2 ao aumentar a pressao de 1 para 6 atm, logo, a TCPSD é uma

possibilidade.

Figura 5: Diagramas ternarios da mistura A-M-B

(a) Residue-curve Map (Mass Basis) P=101.33kPa (b) Residue-curve Map (Mass Basis) P=607.95kPa
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FONTE: ZHU et al. (2016)

5.2. SIMULACAO DO PROCESSO

Para a simulacao estacionaria, utilizou-se a rotina Radfrac para as trés colunas
de destilacao, visto que € uma rotina robusta, possuindo grande verossimilhangca com
as colunas de destilacao reais no que diz respeito aos dados gerados. O fluxograma
utilizado como base deste trabalho é apresentado na Figura 6. Para aumento de
pressao, valeu-se do uso de bombas e para a redugédo, valvulas. A simulacédo base

utilizou um Splitter para dividir o destilado da coluna de baixa presséo na proporgao
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massica 6 para 4, onde 40% retorna, juntamente com o destilado total da terceira
coluna, utilizando a rotina Mixer (havendo o uso de uma bomba para igualar a
presséo), para a 12 coluna.

ZHU et al. (2016) realizaram um estudo de qual seria a ordem de separagao
dos componentes da mistura e quais as pressoes de operacdo de cada uma das
colunas do processo para obter composicdes de base, visto que séo todos azebtropos
de minimo ponto de ebulicdo, em 99,9%. ZHU et al. (2016) também se valeram de
parametros de interacdo a partir de regressdo para o modelo termodinamico de
Wilson, utilizado em toda a sequéncia de trabalhos com o sistema apresentado, tal

qual apresentado na Tabela 1.

Tabela 1: Pardmetros de interacdo via regressdo para o método de Wilson

Parédmetro
de Interagio CH,0/C,HsN CH,0/C¢Hy C,HsN /C4Hq
Ay 0 -9,70 0
Ajq 0 5,07 0
B;; -97,08 2399,15 -233,59
Bj; -262,83 -1965,61 -179,20
Cij 0 0 0
Cii 0 0 0

FONTE: ZHU et al. (2016)

Figura 6: Fluxograma AMB de TCPSD com reciclo modificado
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6. SIMULACAO EM REGIME TRANSIENTE
6.1. PROCEDIMENTOS DE DIMENSIONAMENTO

Para realizar a exportacdo para o regime transiente, utilizou-se o modo Flow
Driven que utiliza as vazfes das correntes como variaveis manipuladas na simulacéo
din&mica.

Neste trabalho, o controle de composicdo das correntes de produto sera feito
por inferéncia. Para isto, faz-se necesséario determinar quais estagios das colunas
deverdo ter a temperatura controlada, de modo a manter o perfil de temperatura da
coluna. Para a definicdo destas variaveis, foi utilizado o critério da sensibilidade,
proposta por LUYBEN et al. (2013).

6.2. DEFINICAO DA ESTRUTURA DE CONTROLE

As estruturas de controle propostas neste trabalho foram definidas com base
na literatura, mais especificamente, a partir dos trabalhos de LUYBEN (2017) e
ZHANG et al. (2019), utilizando controle plantwide. A avaliagdo das estruturas de
controle foi realizada aplicando distarbios do tipo degrau na alimentacédo, conforme
apresentado na Tabela 2, onde nos disturbios de composi¢éo os valores dos demais
componentes foram calculados de forma a compensar proporcionalmente o ganho ou
perda de matéria da acetonitrila. Com o objetivo de enfatizar a eficacia do controle por
inferéncia, os distlrbios foram aplicados em malha aberta e em malha fechada de

controle de temperatura.

Tabela 2: Valores dos distlrbios efetuados

Natureza do Composicédo (wt/wt)
o Fluxo (kg/hr) o
distarbio Acetonitrila Metanol Benzeno
Neutro 1000 20% 70% 10%
Positivo 1100 25% 65,625% 9,375%
Negativo 900 15% 74,375% 10,625%

FONTE: PROPRIO AUTOR

Com tais disturbios produzidos apds uma hora de simulacéo, foi possivel obter

as respostas dinamicas das composi¢cOes dos produtos-chave de cada corrente de
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base, valores das temperaturas dos estagios controlados, niveis dos vasos de refluxo
e sump e pressao de topo de cada uma das colunas.

Outro resultado também obtido com tais disturbios foi o calculo do ISE (Integral
do Erro Quadratico) que mede o quao distante estd a composi¢ao dos produtos-chave
dos valores de referéncia. A partir de tais valores, torna-se possivel avaliar de maneira
guantitativa qual estrutura de controle gerou melhor resultado diante dos disturbios
aplicados.

Além dos valores de ISE, também foram obtidos os valores das composicdes
dos produtos apés a simulacéo atingir novo estado estacionario. A avaliacao conjunta
dos valore de ISE e composicéo final dos produtos contribui para uma conclusdo mais

assertiva sobre qual estrutura de controle € mais eficaz.
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7. RESULTADOS E DISCUSSOES

7.1. SIMULACAO EM REGIME ESTACIONARIO

A Figura 7 apresenta o fluxograma simulado no Aspen Plus, baseado no
trabalho de ZHU et al. (2017b). Os principais dados operacionais das colunas e

composic¢des das correntes da Figura 7 estdo apresentados nas Tabelas 3 e 4.

Figura 7: Fluxograma TCPSD configuragdo AMB
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FONTE: PROPRIO AUTOR.

Tabela 3: Dados de cargas térmicas e razdo de refluxo das colunas

Carga Térmica (kW) Razio de
Equipamento
Refervedor Condensador Refluxo
Coluna 1 1119,7 -1021,91 1,83072
Coluna 2 804,009 -908,759 3,2
Coluna 3 141 -102,441 0,0291359

FONTE: PROPRIO AUTOR

Tabela 4: ComposicBes e vazfes das correntes de processo
Corrente F-FEED D-COL1 ACETONIT D-COL2 METHANOL D-COL3 BENZENE

Metanol 0,7000 0,6143 0,0000 0,3841 0,9991 0,4478 0,0000

Acetonitrila 0,2000  0,0408 0,9992 0,0646 0,0009 0,0752 0,0010

Benzeno 0,1000  0,3449 0,0008 0,5513 0,0000 0,4770 0,9990

Vazéo (kg/hr)  1000,00 1871,68 199,41 1171,01 700,67 602,66 99,95
FONTE: PROPRIO AUTOR

Apbs alcancar as especificagdes de produto, conforme verificado na Tabela 4,

pode-se iniciar os procedimentos para obtencdo do modelo em regime transiente. A
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partir dos célculos de hidraulica das colunas, realizados pelo proprio Aspen Plus,
foram obtidos os valores das vazdes internas, utilizados para os calculos dos volumes
dos vasos de refluxo e sumps das colunas. Os diameros das colunas foram calculados
utilizando a ferramenta Column’s Internals, do Aspen Plus®©.

Valendo-se das metodologias estabelecidas por LUYBEN e CHIEN. (2010), e
usando um tempo de hold up de 5 minutos, tal qual também definido pela literatura,

foram obtidos os valores para as dimensfes dos vasos de refluxo e sumps mostrados

na Tabela 5.
Tabela 5: Dimensdes dos sumps e vasos de refluxos.
Coluna Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3
) Vaso de Vaso de Vaso de
Equipamento Sump Sump Sump
refluxo refluxo refluxo
Didmetro (m) 0,625174  0,924144 0,73 0,862355 0,252647 0,448922

Altura (m) 5,574801  1,848287 1,848216 1,724711  7,5037324 0,8978436
FONTE: PROPRIO AUTOR

7.2. DIMENSIONAMENTO E ESTRATEGIAS DE CONTROLE

O modelo obtido em regime estacionario, apresentado na Figura 7, foi utilizado
para determinacao das variaveis controladas, mais especificamente, os estagios para
controle de temperatura, utilizando o critério da sensibilidade citado por LUYBEN
(2006).

Valendo-se do fluxograma simulado em estado estacionario, foram registrados
os perfis de temperatura das colunas 1, 2 e 3, e foram aplicados disturbios positivos e
negativos de 0,1% no valor da variavel manipulada de cada coluna (carga térmica do
reboiler nas colunas 1, 2 e 3 e razdo de refluxo na coluna 2). Os resultados obtidos
estdo apresentados na Figura 8.

Observa-se na Figura 8(a) que o estagio selecionado para controle de
temperatura da Coluna 1 € 38°. Avaliando a Figura 8(b), a metodologia indica o estagio
18 ou 0 19 para controle de temperatura da Coluna 2, manipulando a razao de refluxo.
Contudo por se tratar de estagios proximos a alimentagéo, optou-se por controlar a
soma das temperaturas dos estagios 8 e 31. De acordo com a Figura 8(c), o0 6° estagio
€ o indicado para o controle de temperatura da Coluna 2 utilizando a carga do
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refervedor como variavel manipulada, e para a Coluna 3, o 18° estagio € o indicado,

conforme Figura 8(d).

Figura 8: Variacdo de temperatura na Colunas 1 (a), Coluna 2 (b) e (c) e Coluna 3 (d)
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FONTE: PROPRIO AUTOR

Sendo assim, propOe-se duas estruturas de controle onde a diferenca
majoritaria se da no controle da segunda coluna: a Estrutura de Controle 1 utiliza um
controle de soma de temperatura dual nos estagios 8 e 31 manipulando a razdo de
refluxo, baseado no trabalho de YANG et al. (2019), com a finalidade de reduzir
desvios e aumentar a velocidade de resposta, que ja se espera ser mais lenta ao se
comparar com as demais colunas do processo. A Estrutura de Controle 2 utilizard uma
malha de controle de temperatura do estagio 6 manipulando a carga térmica do
reboiler.
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7.3. AVALIACAO DAS ESTRUTURAS DE CONTROLE

7.3.1. Implementacao das Estruturas de Controle

Uma vez selecionadas as variaveis controladas (temperatura dos pratos
sensiveis) e suas respectivas variaveis manipuladas, deve-se estabelecer como seréo
as demais malhas de controle do processo (vazao, pressao e nivel). Com esse intuito,
baseando-se no que ja havia na literatura (ZHANG et al., 2019 e YANG et al., 2019),

construiu-se a Estrutura de Controle 1, apresentada na Figura 9.

Figura 9: Estrutura de Controle 1 utilizada para TCPSD
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Os controladores auxiliares (fixando as razdes de refluxo das Colunas 1 e 3 e
utilizando vazéao de refluxo (L) com o varidvel manipulada), seguem as conclusfes de
SKOGESTAD (2006) que utiliza uma configuracéo de controle LV nas colunas 1 e 3,
visto que ambas se valem de controle direto nas cargas térmicas dos reboilers
(indiretamente, V) e possuem um controle proporcional na vazao de refluxo (L),
enquanto na coluna 2, somente os controladores padrdes de pressdo, nivel e o
controle somatério de temperatura, manipulando a razéao de refluxo, foram utilizados.

Apos a implementacdo dos controladores, foi realizada a sintonia dos

parametros. Os dados de sintonia dos controladores se encontram na Tabela 6.
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Tabela 6: Pardmetros dos controladores da Estrutura de Controle 1.
TC1 TC2 TC3 VALC3 VALCS5
Variavel
Controlada T1,38 T2,8 + T2,31 T3,19 PF—COLZ PP—SPLIT
Variavel Abertura Abertura
Manipulada Qs R, Qs Valvula Valvula
Alcance de
Transmissor 0-260,64 °C 0-267,47 °C 0-299,94 °C 0-2,38 bar 0-1,02 bar
Alcance de
Saida de 0-2239,41 kW 0-6,4 0-282 kW 0-100% 0-100%
Controlador
Ganho 0,460734 17,088127 1,589999 0,167951 0,586965
Tempo
Integrativo 5,674658 7,879293 3,026681 1,200062 1,200132
(min)
Tempo
Derivativo 0,559699 0,926067 0,270265 0,300015 0,300033
(min)
FONTE: PROPRIO AUTOR

Para a Estrutura de Controle 2, seguiu-se estritamente o trabalho de LUYBEN

(2017) para fins comparativos com algo ja existente na literatura. A Figura 10 abaixo

ilustra a Estrutura de Controle 2.

Figura 10: Estrutura de Controle 2 para TCPSD
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A Estrutura de Controle 2 utilizou como sistema secundario de controle
esquemas de razado alimentacéao/refluxo, relacionando a alimentacéo do processo com
as colunas 1 e 2 e na coluna 3 com a alimentagdo da mesma. A Unica diferenciagcédo
para o trabalho de LUYBEN (2017) se d& pelo fato de haver um controle por inferéncia
nas composicdes, sem o uso de analisadores online. Mas a caracteristica geral da
estrutura se mantém. Os dados de sintonia dos parametros dos controladores da

Estrutura de Controle 2 estdo apresentados na Tabela 7 abaixo.

Tabela 7: Parametros dos controlados da Estrutura de Controle 2.

TC1 TC2 TC3 VALC3 VALCS5
Variével Tl 38 TZ 6 T3 19 PF COL2 PP SPLIT
Controlada ’ ’ ' B B
Variavel Abertura Abertura
Manipulada O Cre O Valvula Valvula
Alcance de
Transmissor 0-260,65 °C 0-125,71°C 0-299,94 °C 0-2,38 bar 0-1,02 bar
Alcance de
Saida de 0-2239,41 kW  0-1777,78 kW 0-282 kW 0-100% 0-100%
Controlador
Ganho 0,456878 2,99734 0,475199 0,167951 0,586965
Tempo
Integrativo 5,684315 6,205248 12,128418 1,200062 1,200132
(min)
Tempo
Derivativo 0,561136 0,544014 2,936256 0,300015 0,300033
(min)

FONTE: PROPRIO AUTOR

Para os controladores de pressao e nivel, utilizou-se para ambas as malhas os

valores referenciados por LUYBEN (2013). Em controladores do tipo Pl para pressao

e P para nivel, apresentados na Tabela 8.

Tabela 8: Parametros dos Controladores de Nivel e Pressao.

Controladores Nivel Pressao
Ganho 20
Tempo Integrativo (min) 12 9999

FONTE: LUYBEN (2013)



40

7.3.2. AvaliacOes das Estruturas de Controle

Este topico apresenta os resultados (respostas dinamicas) das principais
variaveis controladas do processo, mais especificamente, composicéo dos produtos e
temperatura dos pratos sensiveis, apos aplicacao dos disturbios na alimentacdo. Os
resultados foram divididos de acordo com a estrutura de controle e os tipos de

distarbios. Os valores de ISE seréo discutidos no final do tépico, ao comparar as
estruturas de controle.

e Estrutura de Controle 1: Disturbio na Vazéo de Alimentacao

Ao introduzir os disturbios de vazdo no processo TCPSD com Estrutura de
Controle 1, foram geradas as respostas dinAmicas da composicao referentes aos

produtos de base e temperaturas dos pratos sensiveis. Estes resultados estao
apresentados na Figura 11.

Figura 11: Respostas dinamicas apés distirbios de vazéo - Estrutura de Controle 1
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Avaliando as Figuras 11a, 11b e 11c, é notavel que o controle por inferéncia
(malha fechada de temperatura) foi capaz de manter a pureza dos produtos de

interesse proximos aos respectivos valores de referéncia. Apos aplicagdo dos
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distarbios, as temperaturas dos pratos sensiveis levam um certo tempo para atingir o
setpoint e, com isso, 0 sistema alcancar novamente o estado estacionario. Por se
tratar de controle por inferéncia, os valores das composi¢bes dos produtos irdo
apresentar desvios em relacdo aos valores nominais, ap6s 0 sistema atingir
novamente o estado estacionario. A partir dos gréaficos apresentados na Figura 11 ndo
€ possivel quantificar estes desvios da composi¢cdo, no entanto, observou-se nos
histéricos da simulagcédo que o maior desvio resultou em uma composic¢ao de 0,99788
para o metanol, apds disturbio positivo na vazao, ao atingir 50 horas de simulagéo.

Ao avaliar as Figuras 11d, 11e e 11h observam-se rapidas respostas dos
controladores, levando em média 3 horas para estabilizar os valores da variavel
controlada. Contudo, ao observar a decomposicao da varidvel da Figura 1le,
representada nas Figuras 11f e 11g, nota-se uma compensagao entre ambas em
malha fechada, onde uma tende a reduzir seu valor para compensar o ganho de valor
da outra parte. O objetivo da malha de controle que gerou a Figura 11e é controlar o
somatério das temperaturas dos estdgios 8 e 31 da Coluna 2. Por este motivo,
observa-se offset, apds distarbio em malha fechada, nas Figuras 11f e 11g.

As respostas dinamicas referentes aos controladores de pressdo e nivel
encontram-se no ANEXO A. E importante destacar a baixa variacio nas pressdes das
colunas durante os disturbios. Os niveis dos vasos de refluxo e sumps das colunas
apresentam offsets, em malha fechada, devido ao uso de controlador apenas
proporcional.

A Estrutura de Controle 1 gerou resultados satisfatérios, atingindo o objetivo
principal de manter as composi¢cées dos produtos proximos aos respectivos valores

de referéncia.

e Estrutura de Controle 1: Distirbio na Composicéo da Alimentacdo

A Figura 12 apresenta as respostas dindmicas apoés disturbios na composicao
de alimentacdo do processo TCPSD. Ao avaliar as respostas dindmicas em malha
aberta de temperatura, percebe-se nitidamente a influéncia dos distarbios de
composicao na pureza dos produtos. Percebe-se também que esta influéncia diminui
ao longo do processo, ou seja, a influéncia maior é observada na Coluna 1, na qual a
composicao da acetonitrila cai para aproximadamente 0,7, seguido da Coluna 2, onde

a composicao do metanol cai para aproximadamente 0,91, e finalmente, na Coluna 3,
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onde a composicao de benzeno cai para aproximadamente 0,97 (em base massica).

Esta mesma tendencia € observada na Figura 11, com a reducéo da influéncia do
distarbio de vazao ao longo do processo.

Figura 12: Respostas dinamicas apds distirbios de composicao - Estrutura de Controle 1
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Avaliando os historicos das simulacdes referentes as Figuras 12a, 12b e 12c,
observou-se, em malha fechada, que o menor valor encontrado, apés atingir novo
estado estacionario, foi para o0 metanol com uma composi¢ao 0,998; apds distlrbio
negativo de composicao. As composi¢coes da acetonitrila e benzeno permaneceram
mais proximos dos valores da especificacdo (0,999). Estes resultados indicam que a
Estrutura de Controle 1 € capaz de realizar um bom controle por inferéncia da
composic¢ao dos produtos.

Avaliando as Figuras 12d, 12e e 12h, nota-se tempos de estabilizacdo inferiores
a 3 horas, com um comportamento de compensacéao observado nas Figuras 12f e 12g,
tal qual no distarbio anterior (vazao).

As respostas dinamicas referentes aos controles de pressdo e nivel se
encontram no ANEXO B, com respostas muito semelhantes as apresentadas no
distarbio anterior para a mesma estrutura de controle. O controle proporcional foi
suficiente para manter os niveis dos sumps e vasos de refluxo proximos dos

respectivos setpoints, ndo sendo observado esvaziamento e nem transbordamento.
e Estrutura de Controle 2: Disturbio na Vazéo de Alimentacéo

As repostas dinamicas das composi¢cdes dos produtos e temperaturas dos
pratos sensiveis, para o sistema TCPSD utilizando a Estrutura de Controle 2, estéo
apresentadas na Figura 13.
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Figura 13: Respostas dinamicas apds distlrbios de vazéo - Estrutura de Controle 2
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Ao avaliar as respostas dindmicas referentes as composicdes (Figuras 13a,

13b, e 13c) nota-se a ocorréncia de pequenos overshoots, apos disturbios em malha

fechada de temperatura; em especial no distirbio negativo, na composicdo de
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acetonitrila, e em ambos os disturbios, na composicdo de benzeno; que irdo afetar o
valor final do ISE calculado, apesar de o menor valor de composi¢cao apresentado,
apos atingir estado estacionario em malha fechada, ter sido de 0,995656 para o
metanol apos distarbio positivo. Observou-se um comportamento semelhante nos
distirbios de malha aberta negativos no metanol e no benzeno, provavelmente
causado pela completa secagem do vaso de sump das colunas 1 e 3 observado
durante a simulagéo.

No que diz respeito ao controle de temperatura, evidenciado nas Figuras 13d,
13e e 13f, observou-se um tempo médio de 4,5 horas para a estabilizacdo, sendo um
tempo médio superior ao observado na Estrutura de Controle 1, apés aplicacdo do
mesmo tipo de disturbio.

Nas respostas dos controladores de pressao e nivel, presentes no ANEXO C,
além da secagem de dois vasos de sump em um dos distarbios, observou-se também
no disturbio de malha aberta positivo, o trasbordamento do vaso sump da coluna, bem

como picos repentinos e efeitos oscilatdrios na pressdo das colunas 2 e 3 ap0s mesmo
disturbio.

e Estrutura de Controle 2: Distirbio na Composicéo da Alimentacdo

ApoOs aplicacéo de disturbios de composicédo no sistema utilizando a Estrutura

de Controle 2, foram geradas as respostas dinamicas apresentados na Figura 14.

Figura 14: Respostas dinamicas apds distirbios de composi¢éo - Estrutura de Controle 2
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Ao avaliar as respostas apresentadas na Figura 14 referentes a composicao
dos produtos (Figuras 14a, 14b e 14 c), observam-se desvios pequenos em relacao
os valores nominais. Analisando os historicos das simulacfes, a composi¢cdo da
acetonitrila apresentou o menor desvio apds atingir estado estacionario, em malha
fechada de temperatura, com um valor de 0,993772 ap0s disturbio positivo. Para
malha fechada apos disturbio negativo, a composicdo do metanol estabilizou em
0,993829 em um tempo relativamente longo (aproximadamente 16 horas).

O pequeno overshoot apresentado pela composicdo de benzeno no disturbio
negativo em malha fechada pode ser considerado insignificante, contudo, pode
interferir no valor do ISE.

Ao avaliar as Figuras 14d, 14e e 14f, nota-se que em menos de 3 horas de
simulacdo as temperaturas estdo estabilizadas em malha fechada. Entretanto, no

distarbio positivo em malha aberta, nas colunas 2 e 3, observou-se um overshoot de
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temperatura consideravel que pode ser explicado ao observar os graficos referentes
as pressdes das mesmas colunas ho ANEXO D, pois ha uma pequena instabilidade
nas pressdes que nao foi vista de forma tdo expressiva em outros distlirbios em malha
aberta.

Ao observar as respostas da Estrutura de Controle 1, no que diz respeito ao
controle de temperatura da coluna 2, observa-se, tanto no distdrbio de vaz&do quanto
no de composi¢ao respostas mais suaves e com menos oscilagcbes em relacédo ao

apresentado pela Estrutura de Controle 2 para 0 mesmo equipamento.

e Avaliagéo da Integral do Erro Quadrético (ISE)

ApoOs avaliar o desempenho das estruturas de controle, de forma qualitativa, a
partir das respostas dinamicas, o uso do ISE permite avaliar qual a melhor estrutura
de controle de forma quantitativa. Os menores valores de ISE ajudaréo a decidir, entre
as duas Estruturas de Controle analisadas, a que tem o melhor desempenho em
termos de obtencdo dos produtos com composicdes proximas aos valores de
referéncia. Para uma melhor visualizacdo, os resultados de ISE obtidos estdo

sumarizados na Tabela 9.

Tabela 9: Valores de ISE referentes as Estruturas de Controle 1 e 2

Estrutura de Controle 1 Estrutura de controle 2

Disturbio Acetonit Metanol Benzeno Acetonit Metanol Benzeno

Malha Positivo 4,974 2,43E-06 0,047 11,762 0,217 4,62E-05

é g Aberta  Negativo ~ 263E-05 1027383 0,0087 2,64E-05 1,925 5,395
;g § Malha Positivo  167E-06  6,94E-05  2,17E-06  6,80E-06  4,27E-04 0,0011
o Fechada Negativo 618E06  173E-06  110E-06  7,19E-04  154E-05 9,14E-04
o Malha Positivo  2,59E-05 0,325 0,0017 2,59E-05 0,721 0,024

é lg" Aberta  Negativo 3,985 1,14E-05 0,025 4,351 5,66E-05 4,09E-05
;U§) 2 Malha Positivo  1,84E-06  1,20E-06  4,75E-07 0,0018 2,37E-05 2,07E-06
a % Fechada Negativo 7.41E07  134E-05  7,38E-07  1,71E-05 0,0011 5,75E-05

FONTE: PROPRIO AUTOR

Ao avaliar os dados apresentados na Tabela 9, observa-se que Estrutura de

Controle 1 tem uma tendéncia a gerar desvios menores em relagdo a Estrutura de
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Controle 2, com excecao do disturbio de composicdo em malha aberta negativo para
0 benzeno e duas igualdades em malha aberta de temperatura para a acetonitrila em
distarbio de vazao negativo e composi¢ao positivo. Entretanto, o interesse principal é
na resposta obtida em malha fechada de temperatura. De modo geral, ambas as
Estruturas de Controle apresentaram bons resultados.

E importante salientar que a presenca de overshoots, apos aplicacdo dos
disturbios, pode interferir no valor final do ISE. Sendo assim, os valores das
composi¢des, apds atingir novamente o estado estacionario, € um parametro que
também deve ser levado em consideracéo para se determinar qual a melhor estrutura
de controle, haja visto que o controle por inferéncia ndo € capaz de eliminar o desvio
da composicdo apés o disturbio. Entretanto, o tempo de simulacdo de 50 horas
utilizado neste trabalho ajuda a minimizar a influéncia dos overshoots nos valores de
ISE.

e Avaliacdo das composicbes ao atingir estado estacionario apos

disturbios

Os valores das composi¢cdes dos produtos, apos as simulagbes atingirem
estado estacionario, estdo sumarizados na Tabela 10.

Tabela 10: Valores finais de composi¢cao massica dos produtos referentes as Estruturas de Controle
le?2

Estrutura de Controle 1 Estrutura de Controle 2

Disturbio Acetonit Metanol Benzeno Acetonit Metanol Benzeno

Malha Positivo 0,66373 0,99876 0,9647 0,49148 0,92349 1

é g Aberta Negativo 0,99999 0,84822 0,98214 0,99999 0,80115 0,66945
\% § Malha Positivo  0,99903 0,99788 0,99882 0,99956 0,99566  0,9989
o Fechada Negativo 0,99951 0,99912 0,99918 0,99943 0,99956 0,99915
0 S Malha Positivo  0,99998 0,91258 0,99043 0,99999 0,86853 0,99971
g g Aberta  Negativo 0,6913 0,99845 0,97349 0,67913 0,99776 0,99997
% é— Malha Positivo  0,99938 0,99913 0,99913 0,99377 0,99975 0,99917
A o

o

Fechada Negativo 0,99913 0,99854 0,99891 0,99985 0,99383 0,99888

FONTE: PROPRIO AUTOR.
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Um ponto de destaque ao avaliar a Tabela 10 € a constatacdo de que ambas
as estruturas de controle mantém valores de composicdo de produtos proximos da
especificacdo (considerando a alta pureza necessaria e 0 uso de controle por
inferéncia).

Ao avaliar os valores das composi¢cdes para distarbios em malha fechada,
observa-se os maiores desvios (valores destacados em negrito na Tabela 10) no
sistema que utiliza a Estrutura de Controle 2, mais especificamente, na composi¢cao
do metanol apds disturbio positivo na vazao e apos disturbio negativo na composicao,
bem como para a acetonitrila, apds disturbio positivo na vazéao.

Os resultados apresentados na Tabela 10 corroboram com a conclusao obtida
apos avaliar os valores de ISE, ou seja, a Estrutura de Controle 1 tende a controlar
melhor a composi¢éo dos produtos.

Ainda avaliando os resultados da Tabela 10, pode-se concluir que a malha de
controle de soma de temperatura dual da coluna 2, utilizada na Estrutura de Controle
1, ndo so6 foi capaz de proporcionar um melhor controle da composicdo do metanol,
como de certo modo contribuiu para o melhor controle de composicédo também da
Coluna 1, mais especificamente, a composi¢cao da acetonitrila apds disturbio positivo

na composicao.

e Comparacdo entre resultados de estruturas de controle utilizando
controle direto (encontrado na literatura) e utilizando controle por

inferéncia

Visando a comparacdo das estruturas de controle por inferéncia e controle
direto, utilizou-se como referéncia uma das estruturas de controle do trabalho de
LUYBEN (2017) apresentada na Figura 15, no qual foram aplicados disturbios de 10%,
positivos e negativos, na alimentacdo do processo, para uma simulacéo de 10 horas.
Foram obtidos os gréaficos apresentados nas Figuras 16a para o disturbio de + 10% e

16b para o disturbio de -10%, respectivamente.
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Figura 15: Estrutura de controle proposta por Luyben (2017) utilizando controle direto
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FONTE: LUYBEN (2017)

Figura 16: Respostas da Estrutura de Controle proposta por Luyben (2017) para controle direto com
disturbio na alimentagéo
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Visando comparar os resultados, foram plotadas as respostas dinamicas das
10 primeiras horas de simulacdo para as Estruturas de Controle 1 e 2, utilizando os

mesmos disturbios. Os resultados estéo apresentados nas Figura 17 e 18.
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Figura 17: Respostas dinamicas para a Estrutura de Controle 1, (a) resposta em disturbio positivo e

(b) resposta em disturbio negativo.
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Figura 18: Respostas dinamicas para a Estrutura de Controle 2, (a) resposta em distUrbio positivo e

(b) resposta em distirbio negativo.
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Ao realizar as comparacfes das respostas obtidas nas curvas representadas

tanto pelos disturbios positivos (Figuras 16a, 17a e 18a) quanto pelos disturbios

negativos (Figuras (16b, 17b e 18b) observa-se uma resposta extremamente mais

rapida da estrutura de controle de LUYBEN (2017) visto que a mesma utiliza controle

direto enquanto as demais se valem de controle por inferéncia, levando mais de 10

horas para alcancar o regime estacionario novamente.

Contudo, ambas as estruturas de controle geradas neste trabalho mantiveram

os valores das especificacdes muito proximos dos valores dos setpoints, da mesma

forma que a estrutura projetada, ao final das 10 horas de simulacao.
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8. CONCLUSOES

Foi possivel avaliar duas estruturas de controle, contendo malhas de controle
de composicao por inferéncia, com respostas satisfatorias, tendo como o valor mais
distante obtido das especificacbes, em malha fechada, superior a 0,993 (base
massica), ou seja, bastante proximo do valor de referéncia que € 0,999.

Sendo assim, conclui-se que o controle de composicdo por inferéncia
apresentou bom desempenho quando aplicado ao sistema TCPSD em questdo. As
demais malhas de controle (pressdo e nivel) também apresentaram resultados
satisfatorios.

Em relacdo a comparacdo entre as duas Estruturas de Controle avaliadas,
conclui-se que a Estrutura de Controle 1, que utiliza controle de soma de temperatura
dual, gera melhores respostas, mediante disturbios na vazdo e composi¢do, quando
comparados aos resultados da Estrutura de Controle 2, que utiliza controle de
temperatura classico baseado no trabalho de LUYBEN (2017).

O uso do ISE como parametro para avaliar a melhor estrutura de controle pode
ser influenciado pela ocorréncia de overshoots. Sendo assim, o mais indicado é
avaliacao dos valores de ISE juntamente com o valor da composicdo dos produtos
apos atingir novamente o estado estacionario.

Ao comparar estruturas de controle utilizando controle por inferéncia e controle
direto, nota-se que as respostas mais rapidas do controle direto sdo uma vantagem,
contudo, ja é possivel através de controle por inferéncia atingir 0 mesmo patamar de

pureza com um investimento inferior em controle.
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. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Estudo do processo TCPSD com integracéo térmica parcial e total com controle

por inferéncia,

e Aplicacdo das técnicas de heat-pump e redes de trocadores de calor para
comparativos e avaliagdo econémica afim de tornar o processo mais atrativo
ecologicamente;

e Estudo mais aprofundado através do uso de metodologias como o kriging para
avaliar pontos-chave como a taxa de split utilizada neste processo;

e Estudo da aplicacdo de redes neurais para este processo;

e Avaliacdo das Estruturas de Controle com disturbios sendo aplicados nas

alimentacdes das proprias colunas separadamente para melhor avaliacdo de

pontos especificos das mesmas.
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Respostas dinamicas das varaveis Presséo e Nivel das colunas do processo TCPSD,
apos disturbios na vazéo de alimentacao do processo — Estrutura de Controle 1.
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Respostas dinamicas das varaveis Presséo e Nivel das colunas do processo TCPSD,
apos disturbios na composicao de alimentacdo do processo — Estrutura de Controle

1.
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Respostas dinamicas das varaveis Presséo e Nivel das colunas do processo TCPSD,
apos distarbios na vazéo de alimentacao do processo — Estrutura de Controle 2.
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Respostas dinamicas das varaveis Presséo e Nivel das colunas do processo TCPSD,
apos disturbios na composicao de alimentacdo do processo — Estrutura de Controle
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Resumo

Visando uma maior economia em custos operacionais, a inclusdo de correntes de reciclo e integragdes
térmicas sdo rotineiras nos processos quimicos, gerando a necessidade de estruturas de controle mais
robustas, capazes de impedir perdas devido a distrbios rotineiros e proporcionar seguranca operacional.
A separagdo via Triple-Column Pressure-Swing Distillation (TCPSD) pode ser utilizada para separar
diferentes solventes da industria de quimica fina, e devido ao grande nimero de varidveis envolvidas,
juntamente a integracdes térmicas e correntes de reciclo, a defini¢cdo de uma estrutura de controle eficaz
se torna um problema complexo. Neste contexto, este trabalho tem como principal objetivo o
desenvolvimento e avaliagdo de estruturas de controle plantwide para o processo TCPSD, utilizado para
separacdo da mistura acetonitrila/benzeno/metanol. Utilizando os softwares Aspen Plus© e Aspen Plus
Dynamics®©, foram avaliadas duas estruturas de controle, nas quais as composi¢fes dos produtos séo
controladas por inferéncia, através do controle da temperatura de pratos sensiveis. A principal diferenca
entre as duas estruturas é que a Estrutura de Controle 1 possui uma malha de controle de soma dual de
temperatura de pratos sensiveis na coluna de baixa pressao, manipulando a razdo de refluxo. Ao avaliar
os resultados das composi¢des dos produtos ao atingir estado estacionario e valores de ISE, concluiu-se
que ambas as estruturas sdo capazes de controlar disturbios do tipo degrau na vazdo e composicao de
alimentacdo do processo. Contudo, observaram-se melhores resultados na Estrutura de Controle 1.
Palavras-chave: TCPSD; Controle plantwide; Controle por inferéncia.

Abstract

Aiming for greater saving on operating costs, the inclusion of recycle streams and thermal integrations
are routine in chemical processes, generating need for more robust control structures capable of
preventing losses due to routine disturbances and providing operational safety. The Triple-Column-
Pressure-Swing-Distillation (TCPSD) separation can be used to separate different solvents from the fine
chemical industry, and due to the large number of variables involved, together with thermal integrations
and recycle streams, the definition of an effective control structure becomes a complex problem. At this
context, this paper has as main objective the development and evaluation of plantwide control structures
for a TCPSD process used to separate the acetonitrile/benzene/methanol mixture. Using the Aspen Plus©
and Aspen Plus Dynamics© software, two control structures were evaluated, in which the product
compositions are controlled by inference, by controlling the temperature of sensitive plates. The main
difference between the two structures is that Control Structure 1 has a dual sum control loop of
temperature sensitive plates in the low-pressure column, manipulating the reflux ratio. When evaluating
the results of compositions of products when reaching steady state and ISE values, it was concluded that
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both structures are capable of controlling step-type disturbances in flow and composition at feed stream
of the process. However, the better results were observed in Control Structure 1.
Keywords: TCPSD; Plantwide control; Control by inference.

Resumen

Con el objetivo de lograr mayores ahorros en los costos operativos, la inclusion de corrientes de reciclaje
y las integraciones térmicas son rutinarias en los procesos quimicos, lo que genera la necesidad de
estructuras de control méas robustas capaces de prevenir pérdidas debido a perturbaciones rutinarias y
proporcionar seguridad operativa. La Triple-Column-Pressure-Swing-Distillation (TCPSD) puede ser
utilizada para separar diferentes disolventes de la industria quimica fina y, debido a la gran cantidad de
variables involucradas, juntamente con las integraciones térmicas y las corrientes de reciclado, la
definicidn de una estructura de control efectiva se vuelve un problema complejo. En este contexto, este
trabajo tiene como objetivo principal el desarrollo y evaluacion de estructuras de control plantwide para
el proceso TCPSD, utilizadas para separar la mezcla acetonitrilo/benceno/metanol. Utilizando el software
Aspen Plus© y Aspen Plus Dynamics©, se evaluaron dos estructuras de control, en las que las
composiciones del producto se controlan por inferencia, controlando la temperatura de platos sensibles.
La principal diferencia entre las dos estructuras es que la Estructura de Control 1 posee un circuito de
control de doble suma de platos sensibles a la temperatura en la columna de baja presion, que manipula
la relacion de reflujo. Al evaluar los resultados de las composiciones de los productos al alcanzar valores
de estado estacionario y de ISE, se concluyé que ambas estructuras son capaces de controlar
perturbaciones de tipo escalonado en el flujo y composicién de la alimentacion del proceso. Aln, se
observaron mejores resultados en la Estructura de Control 1.

Palabras clave: TCPSD; Control plantwide; Control por inferencia.

1. Introducéo

Nos ultimos anos, devido a crises econdmicas, aumentos nos valores de insumos energéticos
(combustiveis e energia elétrica) e alta concorréncia estrangeira, torna-se cada vez maior a necessidade de
desenvolver processos economicamente viaveis, ndo afetando a seguranca, a qualidade dos produtos, nem o meio-
ambiente. Dentro deste contexto, a destilacéo se destaca por ser um dos processos mais utilizados na indUstria para
separacdo de misturas, porém é um processo que demanda um consumo de energia bastante elevado.

Dentre as diversas misturas que existem no universo de processos de separa¢do, alguns possuem um
comportamento ndo usual, onde a Lei de Raoult ndo representa de forma satisfatéria, comumente sendo
exemplificada por misturas onde os componentes possuem pontos de ebuli¢do proximos (Seader et al. 2011). Estas
misturas formam azeo6tropos, e quando isto ocorre, torna-se impossivel a separacdo destas misturas através da
destilacdo convencional.

Caso haja, num sistema azeotrdpico, a forte presenca de forgas repulsivas entre as espécies quimicas,
coeficiente de atividade maiores que a unidade, tem-se um aze6tropo homogéneo de minima fervura. Se, ao invés
de repulsdo, existir atracdo entre 0s componentes quimicos, ou seja, coeficientes de atividade inferiores a unidade,
tem-se a existéncia de um aze6tropo de méxima fervura Luyben (2012).

Algumas metodologias podem ser aplicadas para a separacdo de misturas azeotrépicas, como a destilacéo
extrativa ou destilacdo por mudanca de pressdo (pressure-swing). O processo de destilacdo extrativa, composto
por duas colunas de destilacdo, &€ amplamente utilizado para separar azedtropos e misturas cujos componentes
tenham pontos de ebulicdo proximos (Seader et al. 2011). Tais processos se valem de um solvente de alto ponto
de ebulicdo sendo introduzido proximo ao topo da primeira coluna para extrair um dos componentes do aze6tropo,
enguanto o outro componente sai praticamente puro no destilado. Enquanto isso, 0s demais componentes (primeiro
componente do azedtropo e o solvente) saem pela base para alimentar uma segunda coluna onde serdo separados
em alta pureza, sendo na base a saida do solvente (que voltara a alimentar a primeira coluna através de um reciclo
Luyben (2012).
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Segundo Luyben (2012), os principais problemas nesse método sdo a escolha de um solvente apropriado
para que o0 consumo energético e a controlabilidade ndo sejam afetados.

Um comportamento comum em azeotropos é a variagdo do ponto de azeotropia ao alterar-se a pressao do
sistema. Desta forma, caso a variagdo deste ponto seja significativa ao aumentar-se a pressao (acima de 5% mol,
como o que acontece nos exemplos da Figura 1), temos azedtropos sensiveis a pressao, onde 0 processo via
pressure-swing pode ser aplicado (Seader et al. 2011).

Figura 1: Diagramas x vs y de aze6tropos de minima e maxima fervura.
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Fonte: Luyben (2012)

Zhang et al. (2019) explicam que ao utilizar tal método, evita-se a potencial contaminagdo dos produtos-
chave com tragos de solventes utilizados. Contudo, deve-se destacar a necessidade de alto consumo energético
para manter a pressdo em algumas das colunas, que pode ser contornado, para ambas os processos, utilizando
integracdes térmicas.

Ao estudar o comportamento do ternario tetrahidrofurano/etanol/agua bem como uma estrutura de
controle plantwide utilizando Aspen Plus Dynamics© num processo de TCPSD, Yang et al. (2019) obtiveram a
sequéncia de separacdo mais viavel economicamente (dgua/etanol/tetrahidrofurano com as pressdes das colunas
em 0,1; 0,52 e 1 MPa). A estrutura de controle proposta utiliza controle por inferéncia com diferenca dual de
temperatura visando reducdo de desvios e offsets de pureza dos produtos.

Ao trabalhar com 0 mesmo ternario, Wang et al. (2019) testaram diferentes configuracdes para a ordem
de separacdo do sistema utilizando comparagdes entra a aplicagdo e ndo-aplicacdo de cruzamento de limite de
curva ou na integracdo térmica do processo e analisou a economia obtida através deste método. A configuragdo
mais notéavel foi a utilizando integrac&o parcial na sequéncia de separagdo tetrahidrofurano/agua/etanol utilizando
a técnica de cruzamento de limite de curva, contudo vale destacar que a metodologia foi comprovada como mais
rentdvel em comparagdo a ndo aplicacao.

Outros trés solventes organicos muito comuns nas inddstrias quimica e farmacéutica, segundo Zhu et al.
(2016), sdo a acetonitrila, 0 benzeno e o metanol, devido as suas excelentes propriedades fisico-quimicas. Logo,
torna-se interessante investigar o comportamento deste ternario de aze6tropos com comportamento sensivel a
presséo.

Primeiramente sugerido por Knapp e Doherty (1992) como uma alternativa para a separagdo de misturas

azeotrdpicas ternarias sem o uso de destilagdo extrativa, a TCPSD (Triple-Column Pressure-Swing Distillation)
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tem como objetivo a separacdo completa dos trés componentes da mistura trabalhando apenas com colunas de
destilacdo em diferentes pressGes, 0 que evita o uso de um solvente. Contudo, é destacavel que se necessita de uma
avaliacdo para obter um processo eficiente de separacdo considerando posicéo de alimentacdo, a sequéncia em que
0S componentes serdo retirados e as pressdes ideais de cada coluna, por isso poucos sistemas na literatura foram
trabalhados até entdo.

Na literatura, tal processo apresenta diversas modificaces visando separar a 99,9% de pureza todos 0s
componentes e visando uma reducdo cada vez maior de custos. No trabalho de Zhu et al. (2016) foram apresentadas
diferentes configuraces do processo, com foco nas pressdes de operacdo e sequenciamento das colunas. Em
Luyben (2017) a aplicacdo de controle plantwide é avaliada. Nos trabalhos de Zhu et al. (2017a) e Zhu et al.
(2017b) foram avaliados a integracéo térmica e configuragdes de reciclo, respectivamente, enquanto Zhang et al.
(2019) avaliaram a combinag&o da integracéo térmica com o reciclo.

You et al. (2019) estudaram o binario &lcool isopropilico/éter diisopropilico tendo em vista a integracéo
térmica parcial e total, além do uso de pré-aquecimento das alimentacdes das colunas (HP-PSD) com seus préprios
produtos de base como fluidos de aquecimento. Economicamente falando, a utilizagdo da integracdo térmica total
e pré-aquecimento (HP-PSD) forneceram melhores resultados do que a integragdo parcial e a total apenas, com
uma reducdo de mais de 31% no custo total em relagéo ao processo convencional.

Zhang et al. (2020) analisaram a controlabilidade em processos de PSD com integragdo térmica parcial
em sistemas de méximo ponto de ebuli¢do (etilenodiamina/dgua). Os autores observaram o efeito de bola de neve
(snowball); situacéo onde, principalmente em processos com reciclo e integragdo térmica ocorre um acumulo
dindmico ou de material ou de energia das quais pode afetar de alguma forma negativamente o processo; e o
comportamento de estruturas de controle por inferéncia a serem utilizadas para reduzir os offsets que o acimulo
de material gerado no processo.

De acordo com Silva (2013), toda vez em que ha a o desenvolvimento de uma estrutura de controle em
gue exista uma abordagem em toda planta, tem-se uma estrutura de controle plantwide. O propoésito do controle
plantwide é prover uma estrutura global para o controle coordenado de muitas varidveis importantes de um
processo. Toda essa filosofia de controle surgiu com o objetivo de coordenar diferentes controladores locais, numa
tentativa de reducdo de custos de estocagem de intermediarios (Lyman e Georgakis, 1995, apud Hori, 2005).
Enquanto Luyben et al. (1998) segue uma abordagem mais heuristica e experimental para a sele¢cdo de tais
estruturas, o trabalho combinado de Skogestad (2000), Halvorsen et al. (2003) e Skogestad (2004) acabaram por
gerar uma metodologia matematica focada no uso algebra linear de forma extensa e minuciosa afim de produzir
uma estrutura de controle mais eficiente.

Malhas de controle robustas sdo cada vez mais necessarias dentro de um processo, sendo um ponto chave
tanto na questdo da seguranca para os colaboradores quanto para a qualidade de especificagcdo dos produtos, ou
seja, a pureza deles, visto que, segundo Seborg et al. (2004), o controle em um processo deve atender trés
necessidades basicas: manter os balangos de massa e energia, atingir a qualidade desejada e atender as restri¢des
do processo. Contudo, apesar de valerem-se de metodologias de controle consideradas de ponta, alguns estudos
encontrados na literatura ainda fogem da realidade, quando se utilizam de distarbios simples para avaliagdo e
sensores que medem diretamente a composigao nas correntes de produto, o que ndo é economicamente viavel no
campo industrial. Neste sentido, este trabalho se propde a estabelecer e avaliar estruturas de controle aplicaveis ao

processo TCPSD, para a separa¢do da mistura acetonitrila/benzeno/metanol, nas quais as purezas dos produtos séo
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controladas por inferéncia. Neste trabalho, tem-se como objetivo avaliar estruturas de controle aplicadas ao
processo TCPSD para a separagdo da mistura acetonitrila/benzeno/metanol seguindo como etapas basicas: a
simulacdo do mesmo em regime estacionario no software Aspen Plus; selecionar as variaveis de controle; obter o
modelo dindmico no Aspen Plus Dynamics; implementar as estruturas de controle ao processo e avalia-las

qualitativa e quantitativamente.

2. Metodologia

O processo TCPSD (Triple-Column Pressure-Swing Distillation), para a separagao da mistura ternaria de
acetonitrila/metanol/benzeno, foi utilizado como estudo de caso para o desenvolvimento deste trabalho, tomando
com o0 base o trabalho de Zhang et al. (2019). A Figura 2 apresenta os diagramas ternarios da mistura
acetonitrila/metanol/benzeno, em diferentes pressdes, onde é possivel observar a formacéo de aze6tropos. Como
pode ser notado na Figura 2, os aze6tropos formados nessa mistura séo sensiveis & mudanca de pressao, logo, a
TCPSD é uma possibilidade.

Figura 2 Diagramas ternarios da mistura acetonitrila/metanol/benzeno
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2.1. Simulacdo em Regime Estacionario

Para a simulacfo em regime estacionario, utilizou-se a rotina Radfrac para as trés colunas de destilacéo,
visto que é uma rotina robusta e representa bem as colunas de destilacao reais. O fluxograma utilizado como base
deste trabalho é apresentado na Figura 3. A simulacdo base utilizou um Splitter para dividir o destilado da coluna
de baixa pressdo na proporcdo méassica 6 para 4, onde 40% retornava, juntamente com o destilado total da terceira
coluna numa rotina de Mixer (havendo o uso de uma bomba para igualar a pressdo) para a 12 coluna.

Zhu et al. (2016) realizaram um estudo de qual seria a ordem de separacdo dos componentes da mistura
e quais as pressdes de operacdo de cada uma das colunas do processo para obter composic6es de base, visto que
sdo todos azedtropos de minimo ponto de ebulicdo, em 99,9%. Zhu et al. (2016) utilizaram parametros de interagao

a partir de regressdo para o0 modelo termodinamico de Wilson, tal qual demonstrado na Tabela 1.
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Tabela 1: Parametros de interacdo via regressdo para o0 método de Wilson
CH,0/C, H;N CH,0/C¢Hg C,H; N/Cq He
0 0

A -9,70
Aj; 0 5,07 0
By; -97,08 2399,15 -233,59
Bj; -262,83 -1965,61 -179,20
Cij 0 0 0
o 0 0 0

Fonte: Zhu et al. (2016)

Figura 3: Fluxograma para separacdo da mistura acetonitrila/metanol/benzeno
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2.2. Simulagdo em Regime Dinamico

Para realizar a exportacdo para o regime transiente, utilizou-se o modo Flow Driven que utiliza as vaz6es
das correntes como variaveis manipuladas na simulacéo dindmica.

Neste trabalho, o controle de composicao das correntes de produto sera feito por inferéncia. Para isto, faz-
se necessario determinar quais estagios das colunas deverdo ter a temperatura controlada, de modo a manter o
perfil de temperatura da coluna. Para a defini¢do destas variaveis, foi utilizado o critério da sensibilidade, proposta
por Luyben (2013).

2.2.1. Definigdo da Estrutura de Controle

As estruturas de controle propostas neste trabalho foram definidas com base na literatura, mais
especificamente, a partir dos trabalhos de Luyben (2017) e Zhang et al. (2019), utilizando controle plantwide. A
avaliacdo das estruturas de controle foi realizada aplicando disturbios do tipo degrau na alimentacdo, conforme
apresentado na Tabela 2. Com o objetivo de enfatizar a eficécia do controle por inferéncia, os distdrbios foram

aplicados em malha aberta e em malha fechada de controle de temperatura.
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Tabela 2: Valores dos distlrbios efetuados

Natureza do Composicéo (wt/wt)
distarbio Fluxo (kg/hr) Acetonitrila Metanol Benzeno
Neutro 1000 20% 70% 10%
Positivo 1100 25% 65,625% 9,375%
Negativo 900 15% 74,375% 10,625%

Fonte: Prdprio Autor

Com os disturbios aplicados apés uma hora de simulagao, foi possivel obter as respostas dindmicas das
composi¢des dos produtos-chave de cada corrente de base, valores das temperaturas dos estagios controlados,
niveis dos vasos de refluxo e sump e pressao de topo de cada uma das colunas.

Outro resultado também obtido foi o calculo do ISE (Integral do Erro Quadratico) que mede o quédo
distante estd a composicdo dos produtos-chave dos valores de referéncia. A partir de tais valores, torna-se possivel
avaliar de maneira quantitativa qual estrutura de controle gerou melhor resultado diante dos disttrbios aplicados.

Além dos valores de ISE, também foram obtidos os valores das composi¢des dos produtos apds a
simulacdo atingir novo estado estacionério. A avaliagdo conjunta dos valore de ISE e composi¢do final dos

produtos contribui para uma conclusdo mais assertiva sobre qual estrutura de controle é mais eficaz.

3. Resultados e Discusséo
3.1. Simulagdo em Regime Estacionario
A Figura 4 apresenta o fluxograma simulado no Aspen Plus, baseado no trabalho de Zhu et al. (2017b).

Os dados obtidos na simulacéo estacionaria estdo apresentados nas Tabelas 3 e 4.

Figura 4: Fluxograma TCPSD implementado em Aspen Plus
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Fonte: Proprio Autor.

Tabela 3: Cargas térmicas e razdo de refluxo das colunas
Carga Térmica (kW)

Refervedor Condensador

Razdo de Refluxo

Coluna 1l 1119,7 -1021,91 1,83072
Coluna 2 804,009 -908,759 3,2
Coluna 3 141 -102,441 0,0291359

Fonte: Proprio Autor
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Tabela 4: Composicdes e vazdes das correntes de processo

F-FEED D-COL1 ACETONIT D-COL2 METHANOL D-COL3 BENZENE

Acetonitrila 0,7000 0,6143 0,0000 0,3841 0,9991 0,4478 0,0000
Metanol 0,2000 0,0408 0,9992 0,0646 0,0009 0,0752 0,0010
Benzeno 0,1000 0,3449 0,0008 0,5513 0,0000 0,4770 0,9990

Vazéo (kg/hr) 1000,00 1871,68 199,41 1171,01 700,67 602,66 99,95

Fonte: Proprio Autor

Apo6s alcancar as especificagBes de produto, conforme verificado na Tabela 4, pode-se iniciar os
procedimentos para obten¢do do modelo em regime transiente. A partir dos resultados dos célculos de hidraulica
das colunas, realizados pelo préprio Aspen Plus, foram obtidos os valores das vazdes internas, utilizados para os
calculos dos volumes dos vasos de refluxo e sumps das colunas. Os didmetros das colunas foram calculados
utilizando a ferramenta Column’s Internals, do Aspen Plus.

Baseado nas metodologias estabelecidas por Luyben et al. (2010), e usando um tempo de hold up de 5
minutos, tal qual também definido pela literatura, foram obtidos os valores para as dimensfes dos vasos para
mostrados na Tabela 5.

Tabela 5: Dimensdes dos sumps e vasos de refluxos.

Coluna Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3
Equipamento Sump Vaso de Sump Vaso de Sump Vaso de
refluxo refluxo refluxo
Diametro (m) 0,625174 0,924144 0,73 0,862355 0,252647 0,448922

Altura (m) 5,574801 1,848287 1,848216 1,724711 7,5037324  0,8978436
Fonte: Proprio Autor

3.2. Dimensionamento e Estratégias de Controle

O modelo obtido em regime estaciondrio, apresentado na Figura 4, foi utilizado para determinagéo das
varidveis controladas, mais especificamente, as temperaturas dos estagios sensiveis, utilizando o critério da
sensibilidade, baseado no trabalho de Luyben (2006).

A partir do fluxograma simulado em estado estacionério, foram registrados os perfis de temperatura das
colunas 1, 2 e 3, e foram aplicados distirbios positivos e negativos de 0,1% no valor da variavel manipulada de
cada coluna (carga térmica do refervedor nas colunas 1, 2 e 3 e razdo de refluxo na coluna 2). Os resultados obtidos
estdo apresentados na Figura 5.

Observa-se na Figura 5(a) que o estagio selecionado para controle de temperatura da Coluna 1 é 38°.
Avaliando a Figura 5(b), a metodologia indica o estagio 18 ou o 19 para controle de temperatura da Coluna 2,
manipulando a razdo de refluxo. Contudo por se tratar de estagios préximos a alimentacdo, optou-se por controlar
a soma das temperaturas dos estagios 8 e 31. De acordo com a Figura 5(c), 0 6° estagio é o indicado para o controle
de temperatura da Coluna 2 utilizando a carga do refervedor como variavel manipulada, e para a Coluna 3, 0 18°

estagio é o indicado, conforme Figura 5(d).
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Figura 5: Variacdo de temperatura na Colunas 1 (a), Coluna 2 (b) e (c) e Coluna 3 (d).
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Sendo assim, propde-se duas estruturas de controle onde a diferenca entre as duas se da no controle da

segunda coluna. A Estrutura de Controle 1 utiliza um controle de soma de temperatura dual nos estagios 8 e 31

manipulando a razédo de refluxo, conforme proposto por Yang et al. (2019), com a finalidade de reduzir desvios e

aumentar a velocidade de resposta, enquanto a Estrutura de Controle 2 utilizara um controle de temperatura do

estagio 6 manipulando a carga térmica do refervedor.

3.3. Avaliacgéo das Estruturas de Controle

Uma vez selecionadas as variaveis controladas e manipuladas de cada coluna de destilagdo, o passo

seguinte foi a implementacéo dos controladores no Aspen Plus Dynamics. Com base na literatura (Zhang et al.,

2019 e Yang et al., 2019), e dos resultados obtidos na sele¢do dos estagios para controle de temperatura, construiu-

se a Estrutura de Controle 1, apresentada na Figura 6.
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Figura 6: Estrutura de Controle 1 utilizada para TCPSD
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As demais malhas de controle mostradas na Figura 6, foram estabelecidas com base no trabalho de
Skogestad (2006) que utiliza uma configuracdo de controle LV nas colunas 1 e 3, visto que ambas possuem as
cargas térmicas dos refervedores como varidveis manipuladas (indiretamente, V) e possuem um controle
proporcional na vazéo de refluxo (L), enquanto na coluna 2, somente os controladores padrdes de pressao, nivel e
o0 controle somatorio de temperatura, manipulando a razdo de refluxo, foram utilizados.
Apos a implementagdo dos controladores, foi realizada a sintonia dos parametros. Os dados de sintonia

dos controladores se encontram na Tabela 6.

Tabela 6: Parametros dos controladores da Estrutura de Controle 1.

TC, TC: TCs VALC3 VALC:s
C\c:strrlalaeclja Ty 38 T8+ T231 T319 Pr_cor2 Pp_sprir
Variavel 0 RR 0 Abertura Abertura
Manipulada R1 2 R3 Vélvula Vélvula
Alcance de 0-260,64 °C 0-267,47 °C 0-299,94 °C 0-2,38 bar 0-1,02 bar
Transmissor
Alcance de
Saida de 0-2239,41 kW 0-6,4 0-282 kW 0-100% 0-100%
Controlador
Ganho 0,460734 17,088127 1,589999 0,167951 0,586965
Tempo
Integrativo 5,674658 7,879293 3,026681 1,200062 1,200132
(min)
Tempo
Derivativo 0,559699 0,926067 0,270265 0,300015 0,300033
(min)

Fonte: Proprio Autor

Para a Estrutura de Controle 2, seguiu-se estritamente o trabalho de Luyben (2017) para fins comparativos

com algo ja existente na literatura. A Figura 7 abaixo ilustra a Estrutura de Controle 2.
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Figura 7: Estrutura de Controle 2 para TCPSD
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Fonte: Proprio Autor.

A Estrutura de Controle 2 controla a razéo alimentagao/refluxo, relacionando a alimentacdo do processo
com as colunas 1 e 2 e na coluna 3 com a alimentacdo da mesma. O que diferencia a Estrutura de Controle 2 com
a proposta no trabalho de Luyben (2017) é o controle das composic¢Oes dos produtos por inferéncia (sem o uso de
analisadores online). Os dados de sintonia dos pardmetros dos controladores da Estrutura de Controle 2 estdo

apresentados na Tabela 7.

Tabela 7: Parametros dos controlados da Estrutura de Controle 2

TCy TC, TCs3 VALC:s VALCs
C\o/r?tr;?ll:(;a T1,38 T2,6 T3,19 PF—COLZ PP—SPLIT
Variavel Abertura Abertura
Manipulada Qr1 Qr2 Qr3 Valvula Valvula
Alcancede o o60650c  0-12571°C  0-299,94°C 0-238bar  0-1,02 bar
Transmissor
Alcance de
Saida de 0-2239,41 kW 0-1777,78 kW 0-282 kW 0-100% 0-100%
Controlador
Ganho 0,456878 2,99734 0,475199 0,167951 0,586965
Tempo
Integrativo 5,684315 6,205248 12,128418 1,200062 1,200132
(min)
Tempo
Derivativo 0,561136 0,544014 2,936256 0,300015 0,300033
(min)

Fonte: Proprio Autor

Para os controladores de pressdo e nivel, utilizou-se para ambas as malhas os valores referenciados por

Luyben (2013). Em controladores do tipo Pl para pressao e P para nivel, apresentados na Tabela 8.



Tabela 8: Parametros dos Controladores de Nivel e Pressao.
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Controladores Nivel Pressdo
Ganho 20 2
Tempo Integrativo(min) 12 9999

3.4. AvaliagBes das Estruturas de Controle

Fonte: Luyben (2013)

Apobs as aplicagcBes dos distarbios, foram obtidas as respostas dindmicas das principais variaveis

controladas do processo, mais especificamente, composicao dos produtos e temperatura dos pratos sensiveis. Os
resultados foram divididos de acordo com a estrutura de controle e os tipos de distlrbio.

Ao introduzir os distlrbios de vazdo no processo TCPSD com Estrutura de Controle 1, foram geradas as

respostas dindmicas da composicdo referentes aos produtos de base e temperaturas dos pratos sensiveis. Estes
resultados estdo apresentados na Figura 8.

Figura 8: Respostas dindmicas ap0és distdrbios de vazéo - Estrutura de Controle 1
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Fonte: Proprio Autor

Avaliando as Figuras 8a, 8b e 8¢, é notavel que o controle por inferéncia (malha fechada de temperatura)
foi capaz de manter a pureza dos produtos de interesse préximos aos respectivos valores de referéncia. Ap6s
aplicacdo dos disturbios, as temperaturas dos pratos sensiveis levam um certo tempo para atingir o setpoint e, com
isso, 0 sistema alcancar novamente o estado estaciondrio. Por se tratar de controle por inferéncia, os valores das
composi¢des dos produtos irdo apresentar desvios em relagdo ao valore nominais, apos o sistema atingir novamente
0 estado estacionario. A partir dos graficos apresentados na Figura 8 ndo é possivel quantificar estes desvios da
composi¢do, no entanto, observou-se nos historicos da simulagdo que o maior desvio resultou em uma composicgao
de 0,99788 para o metanol, apds distlrbio positivo na vazao, ao atingir 50 horas de simulagao.

Ao avaliar as Figuras 8d, 8e e 8h observam-se réapidas respostas dos controladores, levando em média 3
horas para estabilizar os valores da variavel controlada. Contudo, ao observar a decomposicdo da variavel da
Figura 8e, representada nas Figuras 8f e 8g, nota-se uma compensacao entre ambas em malha fechada, onde uma
tende a reduzir seu valor para compensar o ganho de valor da outra parte. O objetivo da malha de controle que
gerou a Figura 8e é controlar o somatdrio das temperaturas dos estagios 8 e 31 da Coluna 2. Por este motivo,

observa-se offset, apos distdrbio em malha fechada, nas Figuras 8f e 8g.

A Estrutura de Controle 1 gerou resultados satisfatorios, atingindo o objetivo principal de manter as
composic¢des dos produtos proximos aos respectivos valores de referéncia.
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A Figura 9 apresenta as respostas dinamicas da Estrutura de Controle 1 ap6s disturbios na composicao de
alimentacdo do processo TCPSD. Ao avaliar as respostas dinamicas em malha aberta de temperatura, percebe-se
nitidamente a influéncia dos distGrbios de composicdo na pureza dos produtos. Percebe-se também que esta
influéncia diminui ao longo do processo, ou seja, a influéncia maior é observada na Coluna 1, na qual a composicéo
da acetonitrila cai para aproximadamente 0,70 molar, seguido da Coluna 2, onde a composic¢éo do metanol cai para
aproximadamente 0,91 molar, e finalmente, na Coluna 3, onde a composicdo cai para aproximadamente 0,97

molar. Esta mesma tendencia é observada na Figura 8, com a reducéo da influéncia do distarbio de vaz&o ao longo
do processo.

Figura 9: Respostas dinamicas ap6s distdrbios de composicao - Estrutura de Controle 1
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Avaliando os historicos das simulagdes referentes as Figuras 9a, 9b e 9c, observou-se, em malha fechada,

gue o menor valor encontrado, ap6s atingir novo estado estacionario, foi para 0 metanol com uma composicéo

0,998 molar, apés distlrbio negativo de composicdo. As composi¢des da acetonitrila e benzeno permaneceram
mais préximos dos valores da especificacdo (0,999). Estes resultados indicam que a Estrutura de Controle 1 é
capaz de realizar um bom controle por inferéncia da composicao dos produtos.

Avaliando as Figuras 9d, 9e e 9h, nota-se tempos de estabilizacdo inferiores a 3 horas, com um
comportamento de compensacao observado nas Figuras 9f e 9g, tal qual no distdrbio anterior (vazdo).

As repostas dinamicas das composicOes dos produtos e temperaturas dos pratos sensiveis, para o sistema
TCPSD utilizando a Estrutura de Controle 2, estdo apresentadas na Figura 10.
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Figura 10: Respostas dindmicas ap0s distdrbios de vazao - Estrutura de Controle 2
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Fonte: Proprio Autor

Ao avaliar as respostas dindmicas referentes as composicdes (Figuras 10a, 10b, e 10c¢) nota-se a ocorréncia
de pequenos overshoots, apds distdrbios em malha fechada de temperatura; em especial no distirbio negativo, na
composicdo de acetonitrila, e em ambos os distlrbios, na composicdo de benzeno. Este comportamento pode afetar
o valor final do ISE calculado, apesar de o menor valor de composic¢éo apresentado, apds atingir estado estacionario

em malha fechada, ter sido de 0,995656 para o metanol apds distdrbio positivo. Observou-se um comportamento
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semelhante nos distdrbios de malha aberta negativos no metanol e no benzeno, provavelmente causado pela
completa secagem do vaso de sump das colunas 1 e 3 observado durante a simulag&o.

No que diz respeito ao controle de temperatura, evidenciado nas Figuras 10d, 10e e 10f, observou-se um
tempo médio de 4,5 horas para a estabilizacdo, sendo um tempo médio superior ao observado na Estrutura de
Controle 1, ap6s aplicacdo do mesmo tipo de distirbio. Apds aplicacao de disturbios de composicdo no sistema
utilizando a Estrutura de Controle 2, foram geradas as respostas dindmicas apresentados na Figura 11.

Ao avaliar as curvas apresentadas na Figura 11 referentes a composicao dos produtos (Figuras 11a, 11b
e 11 c), observam-se desvios pequenos em relacdo os valores nominais. Analisando os histdricos das simulacoes,
a acetonitrila apresentou 0 menor desvio ap6s atingir estado estacionario, em malha fechada de temperatura, com
um valor de 0,993772 ap6s distUrbio positivo. Para malha fechada apds distirbio negativo, o metanol atingiu o
valor de 0,993829 em um tempo relativamente curto (aproximadamente 16 horas). O overshoot apresentado pela

composicdo de benzeno no distdrbio negativo em malha fechada pode ser considerado insignificante, contudo,
pode interferir no valor do ISE.

Figura 11: Respostas dindmicas apo6s distirbios de composicgao - Estrutura de Controle 2
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Ao avaliar as Figuras 11d, 11e e 11f, nota-se que em menos de 3 horas de simulagéo as temperaturas estéo
estabilizadas em malha fechada. Entretanto, no distirbio positivo em malha aberta, nas colunas 2 e 3, observou-se
um overshoot de temperatura anormal que pode ser explicado ao observar os graficos referentes as pressdes das
mesmas colunas, pois ha uma pequena instabilidade nas pressdes que ndo foi vista de forma tdo expressiva em
outros distdrbios em malha aberta.

Ao observar as respostas da Estrutura de Controle 1, no que diz respeito ao controle de temperatura da
coluna 2, observa-se, tanto no distlrbio de vazdo quanto no de composicao respostas mais suaves e com menos
oscilacBes em relacdo ao apresentado pela Estrutura de Controle 2 para 0 mesmo equipamento.

Ap0bs avaliar o desempenho das estruturas de controle, de forma qualitativa, a partir das respostas
dindmicas, o uso do ISE permite avaliar qual a melhor estrutura de controle de forma quantitativa. Os menores
valores de ISE ajudardo a decidir entre as duas Estruturas de Controle analisadas, a que tem o0 melhor desempenho
em termos de obtencdo dos produtos com composi¢fes proximas aos valores de referéncia. Para uma melhor
visualizagdo, os resultados de ISE obtidos estdo sumarizados na Tabela 9.

Tabela 9: Valores de ISE referentes as Estruturas de Controle 1 e 2.
Estrutura de Controle 1 Estrutura de controle 2

Distdrbio  Acetonit Metanol Benzeno  Acetonit Metanol  Benzeno
Malha Positivo 4,974 2,43E-06 0,047 11,762 0,217 4,62E-05
é 2 Aberta Negativo  2,63E-05 1,027383 0,0087 2,64E-05 1,925 5,395
E § Malha Positivo 167E-06 6,94E-05 2,17E-06 6,80E-06 4,27E-04 0,0011
a Fechada Negativo  6,18E-06 1,73E-06 1,10E-06 7,19E-04 1,54E-05 9,14E-04
v o Malha Positivo 2,59E-05 0,325 0,0017 2,59E-05 0,721 0,024
g z% Aberta Negativo 3,985 1,14E-05 0,025 4,351 5,66E-05 4,09E-05
E é Malha Positivo 1,84E-06 1,20E-06 4,75E-07 0,0018 2,37E-05 2,07E-06
Q8 Fechada Negativo  7,41E-07 1,34E-05 7,38E-07 1,71E-05 0,0011 5,75E-05

Fonte: Préprio Autor



84

Ao avaliar os dados apresentados na Tabela 9, observa-se que Estrutura de Controle 1 tem uma tendéncia
a gerar desvios menores em relacao a Estrutura de Controle 2, com excecdao do distirbio de composi¢do em malha
aberta negativo para o benzeno, disturbio negativo de vazdo em malha aberta de temperatura para a acetonitrila e
em distarbio positivo de composicdo positivo em malha aberta de temperatura para a acetonitrila. Entretanto, o
interesse principal é na resposta obtida em malha fechada de temperatura. De modo geral, ambas as Estruturas de
Controle apresentaram bons resultados.

E importante salientar que a presenca de overshoots, apds aplicagdo dos disturbios, pode interferir no
valor final do ISE. Sendo assim, os valores das composic@es, apos atingir novamente o estado estacionario, é um
parametro que também deve ser levado em consideracdo para se determinar qual a melhor estrutura de controle,
haja visto que o controle por inferéncia nao é capaz de eliminar o desvio da composigdo ap0s o distirbio. No
entanto, o tempo de simulacdo de 50 horas utilizado neste trabalho ajuda a minimizar a influéncia dos overshoots
nos valores de ISE. A Tabela 10 apresenta os valores finais das composi¢des dos produtos ao completar 50 horas

de simulagdo.

Tabela 10: Valores finais de composicdo dos produtos referentes as Estruturas de Controle 1 e 2

Estrutura de Controle 1 Estrutura de controle 2

Distirbio  Acetonit  Metanol Benzeno Acetonit Metanol Benzeno

Malha Positivo 0,66373 0,99876 0,9647 0,49148 0,92349 1

g g Aberta  Negativo 099999 084822 098214 099999 080115  0,66945
2 € Maha  Positivo 099903 099788 099882  0,99956  0,99566  0,9989
e Fechada  Negativo 099951  0,99912 099918  0,99943  0,99956  0,99915
_ Malha  Positivo 099998 001258 099043 099999 086853 099971
£ S Averta ~ Negativo 06913 099845 097349 067913 099776  0,99997
E é Malha  Positivo  0,99938 099913 099913 099377 099975  0,99917
© 8 Fechada ~ Negativo 009913 099854 099891 099985 099383  0,99888

Fonte: Préprio Autor.

Foram avaliadas duas estruturas de controle, contendo malhas de controle de composicéo por inferéncia,
com respostas satisfatdrias, tendo como o valor mais distante obtido das especificacdes, em malha fechada,
superior a 0,993 (base méssica), ou seja, bastante préximo do valor de referéncia que é 0,999.

Sendo assim, pode-se concluir que o controle de composicdo por inferéncia apresentou bom desempenho
guando aplicado ao sistema TCPSD em questdo. As demais malhas de controle (pressdo e nivel) também
apresentaram resultados satisfatorios.

Em relagdo a comparagéo entre as duas Estruturas de Controle avaliadas, conclui-se que a Estrutura de
Controle 1, que utiliza controle de soma de temperatura dual, gera melhores respostas, mediante distarbios na
vazdo e composicdo, quando comparados aos resultados da Estrutura de Controle 2, que utiliza controle de
temperatura manipulando diretamente a carga do refervedor.

O uso do ISE como pardmetro para avaliar a melhor estrutura de controle pode ser influenciado pela
ocorréncia de overshoots. Sendo assim, o mais indicado é avaliagdo dos valores de ISE juntamente com o valor da

composicdo dos produtos apés atingir novamente o estado estacionério.
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Como sugestdes para trabalhos futuros para esta area, sugere-se: a aplicacéo de técnicas como bombas de
calor, redes de trocadores de calor e integracdo térmica para avaliacdo econdmica e avaliagdo de emissdo de gases-
estufa, estudos da aplicacdo de redes neurais para este processo; e uso e metodologias como o kriging para avaliar

pontos-chave que ainda precisam de um melhor refino na literatura.

4. Considerac0es Finais

Foi possivel propor duas estruturas de controle, contendo malhas de controle de composi¢do por
inferéncia, com respostas satisfatorias, tendo como o valor mais distante obtido das especificages, em malha
fechada, superior a 0,993 (base massica), ou seja, bastante proximo do valor de referéncia que € 0,999.

Sendo assim, conclui-se que o controle de composicdo por inferéncia apresentou bom desempenho
guando aplicado ao sistema TCPSD em questdo. As demais malhas de controle (pressdo e nivel) também
apresentaram resultados satisfatorios.

Em relacdo a comparagéo entre as duas Estruturas de Controle avaliadas, conclui-se que a Estrutura de
Controle 1, que utiliza controle de soma de temperatura dual, gera melhores respostas, mediante disturbios na
vazdo e composicdo, quando comparados aos resultados da Estrutura de Controle 2, que utiliza controle de
temperatura cléssico baseado no trabalho de LUYBEN (2017).

O uso do ISE como parametro para avaliar a melhor estrutura de controle pode ser influenciado pela
ocorréncia de overshoots. Sendo assim, o mais indicado é avaliacdo dos valores de ISE juntamente com o valor da

composi¢do dos produtos ap0s atingir novamente o estado estacionario.
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