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R E S U M O 

Colunas de destilação, em geral, constituem uma fração significativa do 

investimento de capital e do custo de produção de plantas químicas. Portanto, necessitam ser 

projetadas e controladas para manterem-sc nas condições operacionais ótimas. Desenvolveu-se 

uma estratégia de controle de composição para uma coluna de destilação pertencente a uma 

planta comerciai de produção de cloreto de vinila. Algumas particularidades dessa coluna e dos 

requisitos do sistema de controle propiciam a este estudo de caso aspectos não usuais. Trata-se 

de destilação imilücomponente de alta pureza, com alta razão de refluxo, onde a mistura 

comporta-se de forma azcobópica. As respostas em malha aberta a uma perturbação na carga 

térmica do refervedor são caracterizadas por substancial sobrelevação c inversão. Os requisitos 

do sistema de controle são íncomuns por incluírem controle de concentração de dois 

componentes, em níveis de concentração de partes por milhão, em uma mesma corrente, sendo 

que um deles tem volatilidade intermediária na mistura. A coluna apresenta dificuldades de 

estabilização da concentração desse componente. Evidenciou-se esta dificuldade através da 

avaliação das condições operacionais atuais da coluna. O projeto de um sistema de controle para 

um processo com as características citadas representa um imenso desafio. Apresentou-se uma 

breve revisão da literal ura sobre as estruturas de controle em colunas de destilação e, através de 

decomposição por valores singulares e matriz de ganhos relativos, estabeleceu-se a segunda 

variável a ser controlada e definiu-se o emparelhamento que proporciona a melhor 

controlabilidade. Partindo-se de dados discretos, resultantes dc respostas em malha aberta do 

modelo rigoroso, obleve-se um modelo dinâmico linearizado, na forma de oito funções de 

transferência. Demonstrou-se que o ajuste das funções de transferencia proporcionou suficiente 

precisão, mesmo para a resposta que é intensamente inversa. A estratégia de controle por 

realitnentação descentralizado foi utilizada. Para fins de sintonia e síntese de controladores 

desacopladores e antecipatórios fisicamente realizáveis, reduziu-se a ordem de duas das funções 

de transferência. Para a sintonia dos controladores Proporcional-lntegral, comparou-se o 

desempenho de cinco métodos que se baseiam em modelos aproximados para primeira ordem 

mais tempo morto. No simulador Aspen Dynamics'", verificou-se o desempenho da sintonia 

obtida, frente a assimetria e a não linearidade do modelo rigoroso. Os casos simulados cora as 

duas malhas fechadas não apresentam resultados satisfatórios cm função do forte acoplamento. 

Avaliou-se o desempenho de controladores desacopladores com a finalidade de reduzir a 
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interação entre as malhas. Evidenciou-se que desacopladores explícitos não proporcionam 

respostas satisfatórias para este processo. O caso estudado enquadra-se na categoria daqueles que 

o emparelhamento de variáveis recomendado pelos métodos baseados em ganhos de estado 

estacionário não é adequado. Demonstrou-se que a implementação de controladores 

antecipatórios projetados individualmente leva o sistema à instabilidade c que a resposta 

apresenta desempenho muito superior se esses controladores forem projetados conjuntamente. 

Concluiu-se por recomendar a implementação da estratégia de controle de concentração apenas 

do principal componente de interesse, utilizando controladores por realimentação e 

antecipatórios. 
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A B S T R A C T 

Distillation columns usually constitute a significant fraction of capital investment 

and production cost in chemical plants. Therefore, they need to be properly designed and 

controlled to achieve optimum operating conditions. A composition control strategy for a 

Distillation column, which is part of a vinyl chloride commercial plant, was developed. Some 

special properties of this column and of its control system requirements make this case study 

exhibit unusual aspects. This process is a high purity multicomponenl distillation column, with a 

very high reflux ratio, where the mixture shows an azeolropie behavior. The open loop responses 

to a disturbance in reboiler heat duty are characterized by huge overshoot and inverse response. 

Control system requirements are uncommon for including two components concentration control 

in the same stream, where components concentration is in parts per million and one of the 

components has intermediate volatility in the mixture. The column has difficulties tor keeping 

key component concentration steady and this is shown through current operational conditions 

evaluation. Designing a control system I'or such a process may represents a huge challenge. A 

brief literature review on Distillation columns control structures is presented and, using singular 

values decomposition and relative gains matrix tools, it was established a second controlled 

variable and a pairing that provides best controllability. An eight transfer function linearized 

dynamic model was identified from a rigorous dynamic model open loop responses discrete data, 

it was demonstrated that transfer functions fitting provided accurate results when compared to 

rigorous model data, even for the strongly inverse response. Decentralized feedback control was 

used. For purpose of tunning and synthesis of physically realizable decoupling and feedforward 

controllers, two out of eight transfer functions had their order decreased. For Proporcional-

Integral controllers tunning, performance of five first order more dead time model based tunning 

methods were compared. Using a commercial simulator, performance of chose tuning parameters 

were checked against rigorous model asymmetry and non linearity in a very wide range of 

setpoint changes. Most cases simulated with both control loops closed do not show satisfactory 

responses due to very strong interaction. Explicit decouplers were evaluated to reduce the degree 

of interaction between the loops. They do not provide satisfactory performances for this process. 

This case study fits in the category of those processes where recommended pairing by methods 

based on steady-slate gains is not suitable. It was shown that use of individually designed 

feedforward controllers takes this process to instability, while jointly designed feedforward 
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controllers exhibit much superior performance responses. Finally, this case study conclude thai 

decentralized feedback control strategy do not perform well i f both loops are closed in this 

coiumn and recommends the use of composition control only for the key component, in a single 

loop fashion with feedback and feedforward controllers. 



NOMENCLATURA 

B vazão de produto de base (kg/h) 

C V variável controlada 

D vazão de destilado ou vazão de relirada de topo (kg/h') 

d vazão de retirada de água pelo decantador (kg/h) 

DV variável de distúrbio 

c erro ou diferença entre o ponto de referência e a variável de processo 

E erro quadrático 

ET erro quadrático total zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

m função de transferência no domínio do tempo 

F vazão de alimentação (kg/h) 

0Ki função de transferência do controlador por realimeníação 

Ga função de transferência do controlador aiUecipatórío 

G L 
função de transferência de distúrbio ou carga 

Gr função de transferência de processo 

G V função de transferência de processo desacoplado 

Kc ganho do controlador 

K c u 
ganho crítico ou ganho máximo do controlador 

K ' ganho de processo sem a aplicação dos fatores de escala 

K ganho de processo normalizado (após aplicação dos fatores de escala) (%/%) 

L vazão dc refluxo (kg/h) 

M B 
inventário ou nível da base da coluna 

Mo inventário ou nível do vaso de relluxo 

M V variável manipulada 

P u 
período crítico ou período correspondente a K c u 

Oc carga térmica do condensador (kcal/h) 

Qr carga térmica do refervedor (keal/h) 

R ponto de referência 

t tempo (h) 

U matriz que contém os vetores singulares esquerdos 

V vazão de vaporização ou matriz cuja transposta contém vetores singulares direito 
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X(t) perturbação aplicada, normalmente degrau 

composição da fase líquida da base (ppm ou % p/p, dependendo do componeníe) 

concentração de CCi.i (tetracloreto de carbono) na fase líquida da base (ppm p/p) 

Xü2b concentração dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CHCI3 (clorofórmio) na fase líquida da base (ppm p/p) 

*D composição da fase líquida do destilado (% p/p) 

Xi)2a concentração de 1,2-EDC (1,2 dícloroetano) na fase líquida do topo (% p/p) 

X M concentração de CCL* (tetracloreto de carbono) na alimentação (ppm p/p) 

concentração de 1,2-EDC (1 ,2 dicloroetano) na alimentação (% p/p) 

concentração de CHCI3 (clorofórmio) na alimentação (ppm p/p) 

concentração de benzeno na alimentação (ppm p/p) 

concentração de água na alimentação (ppm p/p) 

VMR ate valor previsto pelo modelo rigoroso (absoluto) 

YMU valor previsto pelo modelo rigoroso (desvio) 

YMI. valor previsto pelo modelo linear simplificado (funções de transferência) (desvio) 

Letras Gregas 

I matriz dos valores singulares 

A matriz de ganhos relativos (RGA) 

K elementos da matriz de ganhos relativos (RGA) 

A desvio ou diferença entre dois valores de uma mesma vuriávd 

X constante de tempo do processo (h) 

Tc constante de tempo desejada para a resposta em malha fechada (h) 

Ti) tempo derivativo (h) 

Tl tempo integral ou tempo de reinicio ("reset") (h) 

í) tempo morto ou atraso por transporte (h) 

0' fração de tempo morto ou atraso por transporte (h) 

Subscrito 

i 

j 

índice da variável controlada 

índice da variável manipulada 
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1. O B J E T I V O E M O T I V A Ç Ã O 

O objetivo deste trabalho é desenvolver e propor uma estratégia de controle de 

processo, preferencialmente utilizando a abordagem de controle clássico, para uma coluna de 

destilação mulíicomponenie de alta pureza, que apresenta um comportamento azeotrópíco. 

A referida coluna faz parte do sistema de purificação do 1,2-dicIoroetano' 

(1,2-EDC ouzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C2H4CI2) de uma planta comercial de produção de cloreto de vinila 2 (MVC ou 

C2H3CI). Cloreto de vinila é a principal matéria prima para a produção de policloreto de viníia 

(PVC), um dos termoplásticos mais consumidos no mundo. 

Os principais problemas relacionados à coluna em estudo são : 

• Dificuldade de estabilização da concentração de um dos componentes de 

interesse (de ponto de ebulição intermediário) no produto de base ; 

' Corrosão no corpo da torre, bandejas, condensador, vaso e tubulações de 

refluxo. 

Este estudo contempla o primeiro problema acima indicado e utiliza um modelo 

dinâmico rigoroso proposto em Siíva (2002). A motivação pela abordagem de controle clássico é 

decorrente do falo da planta onde a coluna estudada encontra-se instalada possuir um sistema 

digital de controle distribuído3 (SDCD) que suporta essas técnicas. 

' Peso molecular 99 ; Densidade 1,26 (20/20); 'temperatura de ebulição 83,7°C (1 atm). As propriedades físicas 
ciladas neste trabalho foram obtidas em Perry, R.H., Green, D.W.,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Chemical Engineers Handbook, 7 t h Ed., 
McGraw-Hill. 
1 Peso molecular 62,5 ; Densidade 0,91 (25/25); Temperatura de ebulição -12,9"C (1 atm). 
-1 O referido sistema digital possui limitada capacidade de programação em seu Fortran residente, o que impede a 
implementação de algoritmos mais elaborados rodando nele próprio. Seu protocolo de comunicação é proprietário c 
sua interlace para protocolos abertos teve a comercialização descontinuada, impedindo o uso de plataformas PC a 
ele acoplada. 
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2 ,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA INTRODUÇÃO 

Este capítulo apresenta corno esta dissertação encontra-se estruturada, bem como 

uma revisão bibliográfica introdutória sobre colunas de destilação e controle de processo por 

realimentação. 

2 . 1 . Estrutura do Trabalho 

Ao invés de dedicar um capítulo específico para a revisão da literatura, as citações 

ocorrem ao longo do desenvolvimento do trabalho. No Capítulo 3 o processo em estudo é 

descrito e as condições operacionais atuais da coluna são analisadas detalhadamente. Alguns 

aspectos incomuns são destacados, de forma a caracterizar adequadamente o problema e 

estabelecer os objetivos do sistema de controle. 

O Capítulo 4 concentra-se na escolha das variáveis controladas e manipuladas. 

Uma revisão da literatura sobre as estruturas de controle em colunas de destilação é apresentada. 

A redução da dimensão do sistema muíüvariãvel é realizada através de um julgamento de 

engenharia. Algumas técnicas quantitativas baseadas era dados da coluna em estado estacionário, 

tais como Decomposição por Valores Singulares e Matriz de Ganhos Relativos, são utilizadas 

para a escolha das variáveis e para o melhor emparelhamento. 

O modelo dinâmico da coluna de destilação em estudo é abordado no Capítulo 5, 

inicíando-se com uma breve descrição dos tipos mais freqüentes de simplificações e as respostas 

em malha aberta do modelo rigoroso. O modelo dinâmico linearizado, na forma de funções de 

transferência, e o procedimento utilizado para a obtenção das mesmas são também apresentados. 

A sintonia dos controladores por realimentação é vista em detalhes no Capítulo 6, 

assim como a visão geral das várias situações simuladas nos capítulos subseqüentes. Os capítulos 

7, 8 e 9 apresentam as respostas para os problemas servo e regulador para diversas situações e 

estratégias de controle, ou seja, com a presença ou ausência de controladores desacopladores e 
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controladores antccipatórios, controle de composição de um componente ou de dois 

componentes. 

Finalmente, um balanço entre os objetivos e os resultados alcançados, as 

principais conclusões deste trabalho, algumas recomendações para futuros estudos e as 

referências bibliográficas estão nos Capítulos 10, l i e 12, respectivamente. 

2 .2 .zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Destilação 

Apesar de muitas previsões contrárias ao longo dos anos, destilação permanece o 

método de separação mais importante na industria química e petroquímica (Luyben, 1992). 

Apesar de sua maturidade tecnológica, a diversidade de misturas, especificações e configurações 

encontradas na engenharia química tornam o processo de separação um problema específico para 

cada situação (Luyben ,1987). Talvez por esta razão, o número de publicações sobre colunas de 

destilação mantém-se elevado. Os artigos abrangem desde a modelagem matemática até o estudo 

de processos específicos. Entretanto, apenas uma pequena fração desses artigos trata de sistemas 

onde ocorre a presença de azeótropos. 

Na destilação azeotrópica convencional é adicionado um componente, chamado 

de agente de arraste, cuja finalidade é formar um novo azeótropo cora um dos componentes 

inicialmente presentes na mistura. Este novo azeótropo formado é removido como produto de 

topo ou de base, dependendo do tipo do azeótropo (de mínimo ou de máximo), enquanto que a 

outra mistura é removida na extremidade oposta. Em um grande número de situações, é 

conveniente que o novo azeótropo formado seja heterogêneo (duas fases líquidas) nas condições 

existentes no vaso de refluxo para que ocorra uma separação por decantação. Em geral, a 

utilização de uma segunda coluna faz-se necessária para proceder com a recuperação do agente 

de arraste, o qual retorna à primeira. Entretanto, em alguns processos o agente de arraste não é 

adicionado e o azeótropo (ou a mistura com comportamento azeotrópico) forma-se apenas no 

interior da coluna. 

Enquanto a formação de duas fases líquidas no tambor de refluxo ou decantador 

pode ser muito conveniente, o seu aparecimento no interior da coluna pode vir a ser um grande 
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problema , por reduzir drasticamente a eficiência dos pratos (DavieszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et ai, 1987). Todavia, esta 

posição é contestada por outros autores (Ashton et ai, 1987, Herran et ai., 1988, Davies et ai, 

1991) . As referências deste parágrafo foram citadas por Wídagdo c Seider (1996), em um artigo 

de revisão bibliográfica sobre destilação azcolrópica. 

Apesar de ser atrativa do ponto de vista energético, a destilação azeotrópíca pode 

apresentar alguns inconvenientes relacionados à operação, tais como múltiplos estados 

estacionários c alta instabilidade quando submetido a pequenas variações nas condições 

operacionais (Magnussen era/., 1979, Prokopakis e Seider, 1983, Rovaglio e Doherty, 1990). 

Colunas de destilação, em geral, constituem unia fração significativa do 

investimento de capital e do custo de produção dc plantas químicas c refinarias. A 

disponibilidade de técnicas práticas para auxílio ao desenvolvimento dc sistemas de controle 

eficazes e confiáveis para uma operação eficiente e segura é, portanto, muito importante. 

Colunas de destilação representam problemas dc controle desafiantes. Elas são altamente 

multivariáveis, usualmente muito não lineares, apresentam restrições e são sujeitas a muitos 

distúrbios. Portanto, o projeto de seus sistemas de controle não é uma tarefa trivial (Luyben, 

1992) . 

Destilação é uma operação unitária de alto consumo energético c necessita, 

portanto, alcançar e manter as condições operacionais ótimas. O objetivo do controle é cancelar 

ou minimizar os efeitos de distúrbios sobre as variáveis controladas através de variações 

mínimas nas variáveis manipuladas. Outras vezes esta operação tem sido considerada como 

desafiante aplicação de otimização e controle avançado, visto que o ponto de operação ótimo 

normalmente localiza-se próximo às restrições e a operação da coluna neste ponto é um objetivo 

importante. 

A necessidade de pesquisa percebida pela industria está mais relacionada à 

engenharia de controle do que simplesmente ao desenvolvimento de algoritmos. Geralmente os 

problemas encontrados são : definição das variáveis de controle, avaliação do modelo empírico a 

partir de identificação de sistemas, definição das fontes de um problema de Calhas dc controle, 

4 Coluna cora decantador interno não eslá sendo considerada. 
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projeto de ura sistema de controle para a planta inteira e estimativa quantitativa dos benefícios na 

implementação de um sistema de controle. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.3, Controle por Rtaümentação ("feedback") 

Exceto onde indicado o contrário, esta subseção baseou-se no artigo de Astrom e 

Hãgglund (2001). O controlador Proporeional-Iniegral-Derívativo (PID) é, de longe, a forma 

predominante de controle por realimentação em uso atualmente. Mais de 90 % de todas as 

malhas de controle são PÍD 5 . As ações de controle por realimentação proporcional, integrai e 

derivativa atestam que o algoritmo PID considera implicitamente os erros de controle do 

presente, passado e futuro. É a primeira solução a ser tentada quando controle por realimentação 

é usado e, se os requisitos de performance não forem extremos, é surpreendente o quanto pode 

ser obtido com uma estratégia tão simples. Muitas estratégias de controle mais elaboradas podem 

ser eliminadas se elas forem comparadas com PID bem sintonizados. 

A partir da década de 1980, a proliferação de computadores digitais cada vez mais 

poderosos e baratos, tanto na industria como para uso pessoal, vem permitindo o surgimento de 

técnicas mais sofisticadas de controle, tais como o controle preditívo e o controle com 

inteligência artificial. Todavia, na maioria das vezes, esses controladores são usados como uma 

camada supervisora, em uma estrutura cascata, estabelecendo pontos de referência ("selpoints") 

para controladores PID que constíuem uma camada mais inferior. Isto requer que esses blocos 

PID estejam bem sintonizados. Parte das melhorias creditadas a estratégias mais avançadas 

aplicadas na industria deve-se, de fato, à adequada sintoma das malhas básicas, à especificação e 

manutenção maís cuidadosas dc sensores e elementos finais de controle. 

Além do crescente interesse pelas técnicas mais elaboradas de controle, que 

demandam malhas básicas PID melhor projetadas e sintonizadas, o surgimento da sintonia 

automática tem renovado o interesse pelo controle PID nos últimos 10 anos. Controladores PID 

não são adequados para sistemas fortemente não lineares. No entanto, podem tornar-se atrativos 

quando usados em conjunto com procedimentos de auto-síntonia, reduzindo o esforço requerido 

para aplicação de ganho programável ("gain schedule"). 

A maioria dos contrai adores instaladoszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA é, na realidade, PI, porque a ação derivativa não é muito usada. 
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Em processos mulüvariávcis, tais como colunas de destilação, a utilização de 

controladores PID resulta uma estrutura descentralizada ou malhas múltiplas ("muiti-loop"). 

conforme exemplificado na Figura 1 para um sistema 2x2, onde G a representa os controladores 

PID, Gpíj as funções de transferência do processo e CV5 as variáveis controladas. 

Figura 1 - Controle por realinicntaçâo descentralizado (TITO 6 ) . 

A maioria das colunas de destilação na industria são controladas por sistemas 

deste tipo, que são mais fáceis de serem compreendidos e ressintonizados7. No entanto, implicam 

em correspondências fixas entre as variáveis controladas e manipuladas. Outro problema cora 

controle descentralizado c a falta de tratamento as restrições. Esses dois aspectos podem limitar o 

desempenho do sistema (Lundstrõm e Skogcstad, 1995). Todavia, mesmo que a aplicação de 

outras estratégias de controle cresça, o controle PID continuará, certamente, sendo usado. 

Este capítulo apresentou sucintamente como esta dissertação encontra-se 

estruturada, bem como revisões bibliográficas introdutórias sobre colunas de destilação c 

controie de processo por realimentação. No próximo capítulo o problema é caracterizado e os 

objetivos do sistema de controle são estabelecidos. 

TtTOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — "two inputs two outputs". 
1 O problema de sintonia representa uma dificuldade considerável em todas as estratégias de controle concorrentes 
do PID. 



7 

3. C A R A C T E R I Z A Ç Ã O 1 ) 0 P R O B L E M A 

Neste capítulo o processo de produção o qual a coluna em estudo esíã inserida é 

descrito, dados da operação atual da coluna são apresentados, o problema é caracterizado 

detalhadamente c os objetivos do sistema de controle são estabelecidos. 

Este trabalho aborda um estudo de caso de controle de composição não 

convencional de uma coluna de destilação de alta pureza que apresenta um comportamento 

azeotrópico. A referida coluna é parte de um trem de purificação de 1,2-EDC de uma planta 

comercial dc produção de MVC e é dita não convencional peio fato do comportamento 

azeótropo ocorrer sob condições não convencionais : 

• Nã^i há adição de um agente de arraste; 

• A mistura comporta-se como azeótropo, estando, porem, longe du ponto 

azeotrópico. 

Todos os componentes dessa mistura, a qual se comporia dc modo azeotrópico no 

interior da coluna, estão presentes na alimentação, que é constituída por 1,2-EDC c outras 

substâncias organocloradas saturadas com água. Para esta mistura, o ponto verdadeiramente 

azeotrópico c atingido com concentrações de água entre 2 e 9 %, porém a máxima concentração 

deste componente no interior da coluna é 0,4 %. Este comportamento azeotrópico é o 

responsável pela retirada de água pelo topo da coluna, por onde também são retirados os 

componentes organoclorados de alta volatilidade, enquanto o 1,2-EDC (T,.,, = H3°C), seco e com 

alta pureza, é retirado como produto de base. Os aspectos termodinâmicos desta coluna são 

abordados em detalhes cm Silva (2002) c os aspectos operacionais são tratados na seção 3.2. 

Na imensa maioria dos casos, o controle de composição em colunas de destilação 

de alta pureza refere-se ao controle do componente-chave leve no produto de base ou ao controle 

do componente-chave pesado no produto de topo, ou a ambos. O controle de composição, neste 

trabalho, é considerado não convencional pelo fato de : 

• O componente-chave pesado que se deseja controlar possuir ponto de ebulição 

intermediário em relação aos demais componentes presentes. 
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• O controle de composição que sc deseja obter ser duplo, mas poder estar no 

mesmo produto de base (controle de concentração de dois componentes cm 

uma mesma corrente). Na literatura consultada, não foi encontrada referencia 

a um problema similar. A seleção das variáveis a serem controladas ú 

abordada na seção 4.2. 

3 . 1 .zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Descrição do Processo 

Os processos industriais atuais de produção de MVC consistem na produção dc 

um intermediário, 1.2-EDC, através de uma reação de oxicloração, seguido da pirólise deste 

intermediário. A Figura 2 apresenta o diagrama de blocos da produção do \ 4 V C : etapas de 

síntese e purificação do 1,2-EDC. craqueamento térmico do 1,2-EDC, destilação Imeioiuida dos 

produtos da pirólise para separação do ácido clorídrico (MCI) e MVC, bem como do 1,2-EDC 

não convertido. 

GASES zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

L 

EDC-OXI 

OXIO-GR 

DESTL 1—-

EDC 

Pesados Secos zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

T 

Leves Úmidos 

ETENO 

AR 

HCL 

MVC 

Leves Secos 

Figura 2 - Dinoráni;i de blocos do processo dc prudução de MVC 

A reação de oxicloração ocorre na presença de um catalisador a base de cloreto 

cúprico. Dependendo da tecnologia utilizada, reatores dc leito fluidizado ou leito fixo são 

usados, onde, através de uma reação catalítica entre eteno, HC1 e oxigênio, é produzido o 

1,2-EDC, de acordo com a seguinte reação : 

CJ1, + 2HCJ + U)2 -> C\/i 4 C7, + H20 



Devido a inúmeras reações secundárias, dezenas de substâncias além do 1,2-EDC 

são formadas, sendo as maiszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA importantes : cloral, clorofórmio* (CHC13), tetracloreto de carbono4 

(CCI4) , tricloroeüleno, tricloroctano, tctraclorocttleno, tettacioroctano e 1,1-dicloroeíano. Esses 

contaminantes são nocivos ao processo de craqueamento térmico do 1,2-EDC e, portanto, 

necessitam ser removidos (Kirk-Othmcr, 1997). O 1,2-EDC a ser craqueado para cloreto de 

vinil a necessita estar seco (< 10 ppm de água) para prevenir corrosão excessiva c ter alta pureza 

{tipicamente maior que 99,5% p/p i 0), visto que o processo de craqueainento é altamente 

suscetível à inibição c deposição por traços de impurezas (McPhersonzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 1979). Os efeitos 

mais sentidos devido à presença de contaminantes são : 

• inibição parcial da reação, resultando em redução da conversão e instabilidade 

do processo a jusante; 

• aceleração da formação de coque sobre as paredes do tubo do forno, o que 

causa a parada prematura do equipamento para a remoção do coque por 

oxidação. 

A purificação do 1,2-EDC é realizada por destilação fracionada cm 3 etapas, 

conforme fluxograma da Figura 3. Na primeira coluna (torre de secagem ou de "lieads"), onde 

apenas o 1,2-EDC produzido por oxícloração é alimentado11, são removidas água e substâncias 

cloradas de baixo ponto de ebulição como produto de topo. Essa corrente de organociorados 

saturados com água é, posteriormente, incinerada. A torre cie secagem é a coluna em estudo neste 

trabalho. 

O 1,2-EDC, na base da torre dc secagem, bem como o 1,2-EDC produzido através 

de uma reação de cloração direta, isentos de leves e água, são enviados para a segunda coluna de 

destilação (torre úc pesados), onde os produtos de alio ponlo de ebulição separazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 111-se do 1,2-KDC 

que. saindo como produto de topo, puro e seco, está especificado para ser craqueado. Nesta torre 

também é alimentado o 1,2-EDC não convertido no processo dc craqueamento, sendo esta uma 

importante corrente de reciclo devido ao seu volume. 

* Peso molecular I l«í.4 : Densidade 1,49 {20/20) : Temperatura de ebulição f)l,2'C(l alm). 
'' Peso molecular 153.S ; Densidade i,59 (211/4); 'temperatura de ebulição 76,8"C (1 aloi). 
"' Todas as concentrações ciladas no texto são peso/peso. 
" Esta configuração pode variar conforme o grau de integração com ouiros processos. 
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Figura 3 - Fluxogramii simplificado para purificação do 1,2-EDC 

O produto de base da coluna de pesados, ainda muito rico em 1,2-EDC, é enviado 

para a torre a vácuo, onde o 1,2-EDC novamente purificado é separado como produto de topo, 

retornando à torre de pesados. Pela base da coluna a vácuo as substâncias cloradas de alto ponto 

de ebulição são removidas e enviadas para incineração. Uma revisão recente dos principais 

avanços tecnológicos ocorridos nos processos de produção de MVC e PVC pode ser encontrada 

em Saeki e Emura (2002). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.2. Descrição da Operação da Coluna de Secagem 

A corrente de alimentação ( F ) da coluna industrial em estudo (primeira torre da 

Figura 3) é composta por 98 azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 99% de 1,2-EDC saturado, além de outras substâncias 

organocloradas, sendo que CCI.[ e C H C I 3 são os componentes de interesse para fins desse estudo. 

A finalidade desta coluna é secar o 1,2-EDC e remover a maior parte dos componentes leves do 

produto de base (B). A coluna possui 70 pratos, um refervedor do tipo íermosifão, um 

condensador total e um tambor de decantação como vaso de refluxo. 

Apesar de ser menos volátil do que o 1,2-EDC, a água sai pelo destilado (D) 

devido à formação de uma mistura de comportamento azeotrópico dentro da coluna (Seção 3). O 

destilado, composto basicamente por CHCI3 , CCI4 e 1,2-EDC, é separado da água no vaso 

decantador de refluxo e é um resíduo industrial a ser incinerado. A presença do 1,2-EDC neste 



JL1 

resíduo representa um custo não apenas pela perda de matéria prima, como também pelo 

aumento do volume de resíduo a ser destruído. A água, saturada com contaminantes 

organoclorados, é enviada para a unidade de tratamento de efluentes líquidos onde os 

organoclorados são removidos em uma coluna de desorção. 

Caracterizada como uma coluna de destilação de alta pureza, o produto de base é 

essencialmente 1,2-EDC (99 % ) . Devido ao seu efeito catalítico em uma reação química que 

ocorre em uma etapa posterior do processo (pirólise de 1,2-EDC), a presença de uma 

determinada concentração de CCU, quando bem controlada, é desejável no produto de base da 

coluna (Kirk-Othmer, 1997). No entanto, a presença de CHCh não o é, visto o mesmo ser um 

inibidor de craqueamento de 1,2-EDC. Flutuações excessivas na concentração de CCU no 

produto de base causam variações no teor deste componente na alimentação dos fornos de 

craqueamento de 1,2-EDC provocando variações na taxa de conversão e afetando todo o 

processo a jusante. O adequado controle da composição de CCI4 na alimentação dos fornos 

estabiliza a conversão do 1,2-EDC c potencialmente reduz a formação de coque que leva ã 

parada prematura da planta. Para obtenção da concentração desejada de CCU no produto de base, 

a coluna opera, ocasionalmente, próxima dos limites quanto aos teores de C H C I 3 e sempre 

afastada dos limites que possam provocar a presença de água no produto de base. Portanto, a 

água não será objeto deste estudo. 

Em resumo, o teor de CCI4 no produto de basezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA é a principal variável a ser 

controlada. No entanto, o teor de C H C I 3 na base da coluna (ou o teor de 1,2-EDC no destilado) 

deve ser mantido em sua respectiva faixa de controle. Atualmente, a coluna em estudo tem a 

instrumentação e os controles indicados na Figura 4, ou seja : 

• Controle automático de nível da base e do vaso de refluxo, manipuíando-

se a vazão da base e a vazão de refluxo, respectivamente; 

• Controle de vazão de vapor para o refervedor; 

" Controle de razão de retirada de topo; 

" Indicadores de temperatura em 5 estágios (não representados); 

• Indicadores de pressão de topo e base (não representados). 
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Figura 4 - Instrumentação atual para controle da coluna dc secagem 

O controle de composição é manual. As composições da alimentação, do produto 

de topo e base são obtidas através de análises de laboratório, realizadas em uma freqüência 

conforme o ponto de amostragem. Na Tabela 1 está indicado como as composições de topo e 

base da coluna, em condições normais, são atualmente controladas (condições normais aqui 

referem-se à existência de pequenos desvios em relação aos valores ou faixas desejados, 

decorrentes de distúrbios pequenos ou moderados). 

Tabela 1 - Controle atual de composição da torre de secagem 

Componente Concentração Desejada Forma de Controle 

CCI 4 na base 3.000 ppm Vazão (ou razão 1 2) de retirada de topo 

CHCb na base < 400 ppm Vazão (ou razão) de vapor parazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 0 refervedor 

1,2-EDC no topo < 10% Vazão (ou razão) de retirada de topo 

Os teores de C H C I 3 na base e 1,2-EDC no topo são deixados variar dentro dos 

Emites indicados. Em situações de desvio elevado em relação aos valores desejados ou limites 

1 2 "Razão"zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA é definida como o quociente entre a vazão era questão c a vazão dc alimentação da coluna. 



estabelecidas paia CCU e CIlCI.i é utilizada a vazão íuii razão) de vapor para o reiérvedor comu 

uma forma de correção rápida. 

O operador também utiliza os resultados de um cromatógrafo de processo 

instalado no produto de topo da coluna de pesados (Figura 3), que indica, a cada dez minutos, a 

concentração de CCI4 e CHCI3 . O operador infere o teor destes componentes na base da coluna 

de secagem através deste analisador CG. embora a coluna de pesados receba outras alimentações 

além do produto de base da torre de secagem. A concentração de 1,2-EDC no topo é inferida 

através das temperai uras do tambor de refluxo, do topo e do décimo prato abaixo do topo. 

Devido à limitada freqüência de análises de laboratório, o cromatõgrafo de 

processo e o perfil de topo são verificados pelo operador, que os utiliza para aluar na vazão (ou 

razão) de retirada de topo ou de vapor para o refervedor em uma freqüência, se necessário, acima 

da freqüência de análises de laboratório. 

Como na maioria dos processos químicos sem otimização cm tempo real, a 

mudança de ponto de referência ("selpoint") ocorre ocasionalmente. O distúrbio mais freqüente 

nesLa coluna é a mudança em sua vazão de alimentação para administração dos inventários de 

1,2-EDC úmido e 1,2-EDC seco da planta onde está inserida. 

Para o processo de entqueamento dc 1,2-EDC. o objetivo final do controle de 

CCI4 é obter uma concentração deste componente de cerca de SUO ppm na alimentação dos 

fomos dc pirólise. Um balanço de CCL, na coluna de pesados, que aumenta os fornos, é mostrado 

na Figura 5 e indica que o produto de base da torre dc secagem deveria conter cerca de 

3.000 ppm. No entanto, a alimentação da coluna contém apenas 2.785 ppm de CCI4 e, levando-se 

em consideração as perdas deste componente pelo destilado, não é possível tecnicamente obter 

3.000 ppmzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 110 produto de base se a concentração média deste componente na alimentação situar-

se 110 valores constantes na Figura 6. De qualquer forma, a implementação de um controle mais 

eficaz reduzirá a variabilidade do CC14 na base e possibilitará um valor dc referência mais 

próximo de 3.000 ppm. 
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Figura S - Balanço de CCÍ̂  nas correntes de 1,2-EDC da torre de pesados 

O texto a seguir analisa os valores discretos das concentrações de CCU ,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CHCI3 e 

1,2-EDC na alimentação, CCI4 e CHCI3 na base e 1,2-EDC no destilado da coluna dc secagem 

em um período de 60 dias, correspondentes a resultados de cromatografia gasosa realizadas em 

laboratório. São analisadas 3 amostras por semana da alimentação e do destilado e 2 amostras 

por dia do produto dc base. Nos três gráficos que se seguem, a Unha cheia representa a média 

móvel de 5 valores. O limite superior de controle (ESC1 3) é calculado considerando-se um grau 

de confiança de 99,73%. Esta abordagem não tem o propósito de correlacionar os desvios com 

suas causas comuns ou especiais. Mesmo assim, ela é útil para verificar o desempenho da atual 

forma de controle da coluna frente aos requisitos ou especificações da planta constantes na 

Tabela 1, bem como gerar dados históricos para comparação futura, caso a estratégia de controle 

proposta neste trabalho venha a ser implementada. 

B O limite superior dc controle (LSC) normalmente é calculado como a média da amostra somada a duas ou três 
vezes o valor do desvio padrão, dependendo se deseja-se um grau de confiança de 95 ou de 99,73%. Para que um 
processo seja considerado estatisticamente controlado, o LSC deve apresentar-se menor ou igual ao LSE. 
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Na Figura 6 a concentração media calculada dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCU na base da coluna cie 

secagem é de 1.681 ppm, contra 2.785 ppm na alimentação, enquanto os desvios padrão são 

810 ppm e 355 ppm, respectivamente. A concentração de CCU está estatisticamente variando 

entre zero e 4.114 ppm. Quando confrontados com as especificações desejadas da Tabela 1, esses 

resultados atestam que a concentração de CCl4 no produto de base não está controlada 

satisfatoriamente. 
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Figura (i - Concentração de CCli na alimentação c na base da coluna de secagem. 
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Os valores da concentração de CHC13 são apresentados na Figura 7. A 

concentração média calculada na base da coluna é de apenas 26ppm } contra 1.891 ppm na 

alimentação. Os desvios padrão são 45 ppm e 436 ppm, respectivamente. O LSC desta amostra c 

161 ppm. Entre as 122 amostras, há 3 valores acima do LSC, mas nenhum deles ultrapassa o 

limite superior de especificação (LSE U ) , que é de 450 ppm. Esses resultados sugerem que a 

concentração de C H C I 3 no produto de base está controlada satisfatoriamente. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 7 - Concentração de CHCIj na alimentação e na base da coluna de secagem. 

' O limite superior de especificação (LSE) é uma restrição imposta pelo processo ou pela legislação. 
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Os resultados de concentração de 1,2-EDC na alimentação e no destilado da 

coluna de secagem são apresentados na Figura 8. A concentração no destilado varia 

estatisticamente entre zero e 24,4%, com uma média calculada de 11,2%. Mais de 50% dos 

pontos amostrados estão acima do LSE (10%). Esses resultados indicam que a concentração de 

1,2-EDC no destilado não está satisfatoriamente controlada. Este diagnóstico não muda mesmo 

se o grau de confiança for reduzido de 99,73 para 95%, que é o mínimo aceitável para os 

objetivos da planta. 
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Figura S - Concentração de 1,2-EDC na alimentação e no topo da coluna de secagem. 
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3.3, Especificação Preliminar dos Objetivos do Sistema de Controle 

Baseado nos requisitos de processo (Seção 3.1) e na operação atual da planta 

(Seção 3.2), o sistema de controle deve ter os seguintes objetivos, em ordem decrescente de 

prioridade: 

• Manter a concentração de CCU na base o mais próximo possível do seu ponto 

de referência ("selpoint"), demonstrando adequada capacidade de rejeitar 

distúrbios ("load rejection"), em especial quanto às alterações na vazão de 

alimentação da coluna; 

• Manter as concentrações dc C H C I 3 na base ou de 1,2-EDC no topo, ou ambas, 

abaixo de seus limites superiores de especificação; 

• Ser simples e, preferencialmente, descentralizado. 

Da forma como a coluna é operada atualmente, o C H C I 3 não é uma variável a ser 

controlada, e sim a ser mantida dentro de sua faixa de especificação (seção 4.3). Além disto, os 

resultados da Figura 7 podem sugerir ser desnecessário incluir o segundo requisito acima dentro 

dos objetivos do sistema de controle. No entanto, uma vez que a concentração dc C H C I 3 no 

produto de base ultrapasse o limite superior de especificação, uma ação de controle, seja manual 

ou automática, necessita ser tomada. Uma outra situação, potencialmente atrativa, em que a 

carga térmica seria usada como variável manipulada em uma estratégia de controle, é a 

otimização dos custos operacionais (custos com vapor utilizado no refervedor, perda dc 1,2-EDC 

no destilado e custo de destruição do destilado). Este aspecto sugere que o C H C I 3 poderia ter um 

ponto de referência determinado por uma rotina de otimização 1 5 de custo operacional. 

No capítulo que se encerra, através da descrição do processo e dos dados da 

operação atual da coluna, o problema foi devidamente caracterizado e os objetivos do sistema de 

controle foram estabelecidos. No capítulo subseqüente, é apresentada uma revisão bibliográfica 

das estruturas de controle mais usuais em colunas de destilação, bem como a utilização de 

algumas ferramentas para seleção das variáveis controladas e manipuladas. 

1 5 Quanto mais próximo do limite superior de especificação o CHCfj for mantido, menor a razão dc refluxo, menor o 
consumo dc vapor, porém maior a perda de 1,2-EDC e maior a vazão de destilado. Ou seja, o custo com vapor 
rediiz-se, mas o custo da perda de maléría prima e o custo dc destruição do destilado aumentam. 
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4. VARIÁVEIS CONTROLADASzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA E MANIPULADAS 

A seleção das variáveis controladas e manipuladas, bem como o melhor 

emparelhamento são apresentados neste capítulo, iniciando por uma revisão bibliográfica das 

estruturas de controle mais usuais em colunas de destilação, seguida da redução do sistema 

multivariável, determinação dos ganhos de processo em estado estacionário, aplicação de análise 

por decomposição por valores singulares e matriz de ganhos relativos. 

4.1. Estruturas de Controle de Colunas de Destilação 

Exceto onde indicado, o texto desta subseção é uma adaptação de Skogestad 

(1997), Waílcr (1992) e Shinskey (1984). Existem inúmeras estratégias de controle para colunas 

de destilação c as respostas em malha aberta são completamente diferentes para composição, 

especialmente se o interesse for pelo controle de qualidade de ambos os produtos. Não existe 

uma estratégia única que seja adequada a todo tipo de coluna. Em geral, a melhor estratégia é 

aquela que resulta em um adequado equilíbrio entre redução do acoplamento (entre as malhas de 

controle de composição), aumento da capacidade de rejeitar distúrbios"1, redução da 

não-linearidade do processo e simplicidade do sistema de controle. 

As composições dos produtos de uma coluna de destilação são afetadas por duas 

variáveis manipuladas fundamentais. A primeira é a divisão da alimentação ("íeed split"), 

representando a fração da alimentação que é retirada como produto de topo ou de base. A 

segunda variável é o fracionamento, que está relacionado à energia que é colocada na coluna 

para obter a separação. Em geral, a divisão da alimentação tem um impacto muito maior sobre a 

composição dos produtos que o fracionamento, exceto para colunas de baixa pureza. 

As diversas estruturas possíveis costumam ser representadas por siglas onde a 

primeira letra representa a variável que é manipulada para controle da composição do destilado e 

a segunda letra representa a variável que é manipulada para controle da composição do produto 

1 6 A capacidade de rejeitar distúrbios é função dos tipos de distúrbios considerados. Portanto, o üpo de distúrbio a 
ser considerado deve ser explicitado nos objetivos do sistema de controle. 
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da base. Tradicionalmente, a vazão de refluxo (L), a vazão de destilado (D) ou. a razão de refluxo 

(L/D) é usada para controle da composição, enquanto a carga térmica (Q r ou V ) 1 7 , a vazão de 

produto da base (B) ou mesmo a razão entre elas (V/B) c manipulada para controle da 

composição de base. 

A estrutura LV, apresentada na Figura 9, é conhecida como controle por balanço 

energético, enquanto as demais são variantes de controle por balanço material. A estrutura LV c 

a mais usual, especialmente quando é requerido controle de qualidade de apenas um dos 

produtos18. Tem a vantagem de ser simples e pouco suscetível à sintonia dos controladores de 

nível, mas é inadequada quando os fluxos internos são elevados, pois o controle dos inventários, 

utilizando D ou B, é difícil. A composição da base é controlada ajustando~se a vaporização 

("boiíup", V), via Q t , relativo a um refluxo constante. Para controle de composição em ambos os 

produtos, este esquema em geral não é adequado, pois permite que os fluxos de energia e massa 

interajam em detrimento da qualidade do produto. Ambos os produtos encontram-se sob controle 

de nível, influenciados por todos os distúrbios que possam afetar a coluna. Neste arranjo, 

alterações na vazão de vaporização causam a desejada alteração na composição da base, embora 

também causem alterações na vazão de destilado e de produto de base. Portanto, um ajuste na 

vazão de vaporização produz dois efeitos interativos. Para colunas de destilação de alta pureza, 

que normalmente são muito afetadas por pequenos desbalanceamentos, esta configuração 

costuma apresentar forte acoplamento, com elevados valores RGA ("Rclative Gain Array") em 

baixas freqüências, implicando na inviabilidade do uso de controladores desacopladores. 

Figura 9 - Esquema LV (Shmskev, 1984) 

1 7 Como a imensa maioria (tos modelos dinâmicos de colunas de destilação despreza a capacitaríeis do refervedor e 
as perdas de calor para o ambiente, é assumido que Qr o V são diretamente proporcionais e tem o mesmo 
comportamenle dinâmico (subseção 5.1), 
1 H O arranjo LV c usado na torre de pesados do trem de purificação de 1,2-EDC da planta de MVC que apoiou este 
irabaiho (Figura 3), onde apenas a composição de topo c de interesse. 
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Em um sistema de controle por balanço material, o fluxo de um produto é sempre 

manipulado para controle de composição. Em geral, o produto de menor vazão é usado como 

variável manipulada para controle de composição, enquanto a vazão do outro produto é 

manipuIadíE pelo controlador de nível, fechando o balanço material. No esquema DV, 

exemplificado na Figura 10, a vazão de destilado é manipulada para controle da composição de 

topo. Geralmente a composição controlada e o fluxo manipulado pertencem ao mesmo produto. 

Shínskey (1984), exemplifica um caso em que o controle por balanço material reduz a 

sensibilidade da coluna a distúrbios no balanço de energia por um fator de 20. Segundo Balchen 

e Mummé (1988), o esquema DV é muito mais estável que o LV se a vazão de refluxo for muito 

maior que a vazão de destilado. No entanto, este arranjo é suscetível à sintonia do controlador de 

nível do condensador, que, se não for bem ajustada, pode resultar em uma séria sobreievação 

("overshoot") na composição de produto de base quando uma perturbaçãozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA c aplicada em V. 

Outra variante é a estrutura VD, que é a inversão de malhas em relação à estrutura DV. 

Figura 10 - Esquema DV (Shínskey, 1984) 

Um outro esquema de controle por balanço material é o LB, apresentado na 

Figura l i , onde a vazão do produto de base é ajustada para controlar a sua composição. Este 

arranjo é usado quando a vazão da base é menor do que a de destilado e propicia uma menor 

sensibilidade da composição a distúrbios no balanço material1''. Todavia, segundo os autores 

Balchen e Mummé (1988) e Shinskey (1984), o controle cie nível da base pela carga térmica do 

,<J O arranjo LB é atualmcMc usado na torre a vacuo do irem de purificação de 1,2-EDC da plaina de MVCque 
apoiou este trabalho (Figura 3). 



refervedor é pouco utilizado visto que pode trazer problemas associados ã turbulência, 

ressonância hidráuíica c resposta inversa, tornando esta malha instável. 

Figura 1L - Fsquema Ut tSliiuskey, 1984) 

Nem sempre a composição a ser controlada e o fluxo manipulado pertencem ao 

mesmo produto. Sensibilidade em excesso à ação dc controle, por exemplo, pode forçar 

combinações alternativas. Como exemplo, quando a composição de produto de base necessita ser 

controlada mas D/F é menor que B/F, a melhor escolha pode recair sobre o esquema LD 

exemplificado na Figura 12. A carga térmica deve ser ajustada pelo controlador de nível do 

tambor de refluxo. 

Figura 12 - Esquema LD tom manipulando D (Shinskey, 1984) 
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Outra configuração convencional c a [D/L, V/B] , considerada uma boa escolha 

para altas vazões de refluxo, mas de difícil implementação. Ryskamp (1980) propõe o esquema 

[D/(L+D), V] da Figura 13, que mantém a razão de refluxo constante se a saída do controlador 

de composição de destilado for constante. Um aumento na carga térmica ocasionado pelo 

controlador de composição de base não resulta em uma alteração de qualidade do destilado de 

mesma magnitude como ocorre se o refluxo fosse mantido constante (esquema LV) ou se a 

vazão de destilado fosse mantida constante (esquema DV). Este esquema pode resultar em um 

desacoplamento implícito, o que permite sintonizar os controladores por métodos SISO 2 0. 

Figura 13 - Esquema [D/d-rf-D), Vj (Waller, 1992) 

TakamalsuzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et ai (1982) e Sbinskey (1984) estendem o esquema de Ryskamp 

(1980) e propõem o esquema [D/(L+D), V/B] da Figura 14. Em oito casos estudados o 

acoplamento entre as malhas de controle cie composição mostra-se ainda menor que no esquema 

]D/(L+D), V] . No entanto, o uso de V/B (ou Qr/'B) como variável manipulada resulta em um 

acoplamento entre o nível e a composição da base, tornando esta configuração difícil de 

implementar (Luyben, 1992), tal como no esquema LB da Figura 11. 

As estruturas mostradas anteriormente são ditas convencionais e aparecem, para 

melhor comparação, de forma consolidada na Figura 15. Hággblom e Walier (.1990), propõem 

um método não convencional que consiste na dedução de duas variáveis manipuladas que são 

combinações lineares de D, L, B e V. Este esquema (DRD, "disturbance rejection and 

SISO - "single input single output". 
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decoupling"), em estado estacionário, pode desacoplar não apenas as duas malhas de 

composição, mas também eliminar distúrbios na vazão e composição de alimentação. 

Figura 14 - Esquema [D/(L+DJ, V/BJ (Walter, 1992) 

Uma desvantagem do controle por balanço material é o atraso na correção das 

vazões de vapor e líquido internas, as quais são as determinantes das composições em uma 

coluna. No entanto, a adição dc controladores antecipaíórios ("feedforward") pode reduzir este 

inconveniente. 

Se o destilado é usado para controle de composição e o reíluxo manipulado para 

controle do nível do condensador conforme o esquema da Figura Í5-B, um controlador 

antecipatório pode reduzir o atraso na correção da vazão de reíluxo em até 10 vezes. Como o 

distúrbio mais freqüente em uma coluna de destilação é uma mudança na vazão de alimentação, 

um controle antecipatõrío entre esta variável e a vazão de retirada de produto poderá trazer 

grandes benefícios. 

Distúrbios na composição da alimentação normalmente não requerem controle 

antecipatório pois esta composição, cm geral, varia menos e de forma lenta, quando comparada à 

variação na vazão dc alimentação. A implementação deste controlador exige um analisador em 

linha na corrente de alimentação. Para garantir uma separação constante, a vaporização (se a 

vazão de destilado é manipulada para controlar a composição) ou o reíluxo (se a vazão do 

produto dc base é manipulada para controlar a composição) deve também ser manipulado por um 

controlador antecipatório. 
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Outras combinações são possíveis: as vazões de destilado e de refluxo podem 

estar em controle de razão com a alimentação, com a carga térmica manipulada pelo controle de 

nível do condensador. Esle arranjo, que é uma modificação da configuração apresentada na 

Figura 15-D, pode ser preferível quando a carga térmica não é mensurável ou quando a 

composição da base precisa ser controlada mani pui ando-se D/F. Ainda com o intuito de 

controlar as vazões internas de uma coluna, que são as responsáveis primárias pelo grau de 

separação obtido, Balchen e Mummé (1.988) sugerem a implementação de um controlador de 

eníalpia na alimentação e um esquema de compensação de temperatura de sub-resfriamento para 

o refluxo. 

( B ) Estrutura D, V 
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Figura 15 - Exemplos de esquemas de controle para colunas de destilação. 
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4.2. Estudo da Controlabil idade 

Os objetivos do sistema de controle foram expostos na seção 3.3. A principal 

variável a ser controlada é a concentração de CC14 no produto de base. O estudo de 

controlabiiidade permite determinar, através de técnicas que utilizam informações do processo 

em estado estacionário : 

• qual a outra variável a ser controlada, se a concentração de 1,2-EDC no 

destilado ou o teor de CHCh no produto de base ; 

* qual a melhor paridade enlrc variáveis controladas e manipuladas. 

A análise de controlabiiidade deve ser iniciada pelo julgamento de engenharia 

(Luyben, 1990). Neste trabalho, o julgamento de engenharia foi seguido pelo uso das técnicas de 

decomposição por valor singular ("Singular Valuc DecomposiÜon", SVD), RGA, MRi ("Morarí 

Resiiience Index" ou índice de Resiliència de Morari) e NI ("Nicderiinski Index" ou índice de 

Niederlínski). 

4.2.1. Julgamento de Engenharia 

Em colunas de destilação com uma alimentação e 2 produtos, o sistema de 

controle mais genérico é 5 x 5, ou seja, 5 variáveis controladas e 5 variáveis manipuladas, 

conforme esquematizado na Figura 16 : 

Variavas Controladas (CV) 

Composição de fundo XB 

Nível de fundo MB 

Composição de destilado xD 

Nível do vaso de refluxo MD 
Pressão de topo P 

Variáveis IVbnipuladas (MV) 
Carga térmica do refervecfar QrouV 
Vazão de fundo B 
Vazão de destilado D 
Vazão ou Razão de refluxo LouLÍD 
Carga térmica do condensador ou abertura válvula de yent Qc 

Figura 16 - Sistema de controle genérico 5x5 para destilação 

Na maioria dos sistemas, a composição da base ou o nível da base da coluna é 

controlado pela carga térmica do reíervcdor ou vazão de base, Da mesma forma, a composição 
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do destilado ou o nível do vaso de refluxo é controlado pela vazão de destilado ou vazão de 

refluxo (Seção 4.1). 

A utilização de Q c (carga térmica do condensador) como uma variável 

independente implica em assumir que o processo de condensação não é auto-regulado, ou seja, 

Qc não é afetado por variações de pressão e temperatura na coluna. Esta premissa não é adequada 

para a maioria dos processos, onde o condensador trabalha sem mudança de fase no fluido de 

resfriamento. Utilizar Q c como variável manipulada nesses casos leva a um comportamento irreal 

na resposta da pressão em malha aberta. Seria recomendável utilizar a vazão do fluído 

refrigerante como variável independente. Por esta razão, a maioria dos modelos de destilação 

assume pressão constante, resultando em sistemas 4x4 (Lundstrom e Skogestad, 1995). 

O julgamento de engenharia toma por base o entendimento, o conhecimento e a 

experiência existente sobre o sistema em estudo ou outros sistemas similares. Na coluna em 

questão, a ordem de grandeza da vazão de destilado (D) é cerca de 2 a 3 vezes menor que a 

ordem de grandeza da vazão de refluxo (L). Portanto, a única forma prática dc controlar o nível 

de vaso de refluxo é através da vazão de refluxo, visto que o nível é muito pouco sensível a 

variações na vazão de destilado (subseção 4.1). Como conseqüência, a vazão de base (B) 

obrigatoriamente deve ser usada para fechar o balanço de massa da coluna, ou seja, controlar o 

nível de base. À vazão de destilado (D) e à carga térmica do refervedor (Q,), restam controlar as 

composições de topo e/ou base, sendo que esta avaliação é realizada posteriormente neste 

trabalho utilizando-se as técnicas de SVD e RGA (subseções 4.2.3 e 4.2.4). 

A coluna opera a pressão próxima a atmosférica, sendo os Incondensáveis, em 

quantidade desprezível, direcionados para um sistema de purga ("vent") úmido. O condensador 

utiliza água para resfriamento. Portanto, é assumido que a pressão dc topo da coluna é auto-

regulada, varia muito pouco e não necessita ser controlada. Segundo Luyben (1992), em algumas 

colunas onde mudanças bruscas na pressão são pouco prováveis, a pressão é deixada flutuar de 

forma a ser a menor possível e reduzir o consumo energético, ou seja, nessas colunas não há 

controle de pressão. Este é o caso da coluna em estudo. 

Em geral, as constantes de tempo da dinâmica de controle dos inventários de topo 

e base são pequenas quando comparadas as constantes de tempo das malhas de controle de 



composição. Com o objetivo de reduzir a ordem do sistema e simplificar a solução do controle 

muítivariável, as duas malhas de controle de nível são assumidas como SISO. Portanto, o sistema 

MIMO 3 1 , referente ã composição, é limitado como 2x2, ou seja, TITO. Após a avaliação de 

engenharia, o sistema de controle fica assim definido : 

Variáveis Controladas (CV) Variáueis Manipuladas t Controle 
Nível de fundo MB Vazão de tundo B S ISO 

Nível do vaso de refluxo MD Vazão de refluxo L SISO 

Composição Vazão de desfilacfa e 
Carga térmica referverJor 

D eQr TITO 

Figura Í7 - Sistema de controle específico 2x2 proposto para a torre de secagem. 

As variáveis manipuladas selecionadas são às utilizadas atualmente na coluna 

industrial em estudo, ou seja, vazão de destilado e carga térmica do rcíervedor. As etapas 

seguintes permitem definir qual será a segunda variável controlada (xosa ouzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA xmb), bem como 

qual a melhor paridade entre as duas variáveis controladas de composição e as duas variáveis 

manipuladas. 

4.2.2. Determinação dos Ganhos do Processo 

Todas as ferramentas de análise de controlabílidade utilizadas adiante necessitam 

da matriz de ganhos de processo cm estado estacionário. Para a obtenção desses ganhos, a coluna 

é simulada em estado estacionário, utilizando-se o simulador comercial AspenPlus 10.2"". A 

coluna tem 71 estágios teóricos com eficiência global de 70%. A eficiência foi determinada 

utilizando-se, inicialmente, o bloco RateFrac™ de estágios de não~equilíbrio. A correlação 

NRTL-HOC foi utilizada como modelo para ELLV. Uma descrição complela do modelo e 

resultados encontra-se em Silva (20Ü2). O caso base e a nomenclatura utilizada enconíram-sc na 

Figura 18. Na Tabela 2 estão indicadas e classificadas as variáveis (tipo e índice) de controle, os 

valores de vazão, carga térmica e composição referentes ao caso base e a mais quatro estados 

estacionários (numerados de EE1 a EE4). 

2 1 MiMO - "inuitiple inputs muitípie outpuis". 
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$21 
F, x R — 

18 000 Kgjh 
3.0Ü0 ppm CCU 
2.0UÜppmCHCL3 
SOO ppm benzeno 
7 400 ppm água 
95.7% EDC 
30*C 2,2 sim 

O,—zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAmzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA4 
1,7 MM Kcalfli 1 

0,9 
aim 

1,5 

#1 

d 
água 

63KgJh 
8,2% EDC 

#70 
17337 Kgto 

1.623 ppm CCL4 
184 ppm CHCL3 

Figura 18 - Caso base para as simulações em estado estacionário. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA21 

Tabela 2 - Determinação dos ganhos de processo em estado estacionário no caso base 

ESTADOS ESTACIONÁRIOS 
VARIÁVEL DE 

CONTROLE 
VARIÁVEL DE 
PROCESSO 

CASO 
BASE 

UNID. EE1 EE2 EE3 EE4 

Variáveis MV, D 63 KgJh 60 
Manipuladas Qr 1,70 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- 1,75 

ov, F 1S.ÜÜC Kqjri zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- 19 000 
3,000 ppm -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - 2,850 

Variáveis 2.000 ppm - - - 2,150 
Distúrbio x e i BOO ppm -

x K 7.400 PRfn -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-

x«i 98,70 % - -

Variáveis 
Controladas 

CV, Xa, 1.S23 pprn 1.745 1.639 1.71 a 1.57S 
Variáveis 

Controladas 8,20 % 7,6 7,9 8,1 7,3 
Variáveis 

Controladas 
cv^ 184 ppm 197 159 257 201 

Ganhos de K, %/% -1,3S6 0,352 
Processo %l% 0,400 -0,396 

Acltmensionais Km %l% -1,444 -5,5 

Gsnrio cia válvula dt D = 
Ganho da válvula de F = 
Ganho da válvula de Qr = 
Alcance do anslisscfor de CCL4 = 
Alcance do analisador de EDC = 
Alcance cio analisador de CHCL3 ; 

2 
600 

0,086 
60 
1 
5 

ppm/% zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
%!% 

ppíriî A 

2 2 Propriedades tísicas principais do Benzeno : Peso molecular 7S; Densidade 0,8S (20/4); Temperai ura de ebulição 
80,1*0(1 aim). 
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Os estados estacionários correspondem as quatro alterações realizadas nas duas 

variáveis manipuladas (vazão de destilado e carga térmica, seção 4.2.1) e nas duas variáveis de 

distúrbio (vazão e composição da alimentação). As simulações estacionárias permitem calcular 

os ganhos de processo no estado estacionário. Algumas técnicas, como SVD, requerem que os 

ganhos estejam normalizados. No rodapé da Tabela 2 estão indicados os ganhos das válvulas e 

os alcances ("spans") dos analisadores, que são utilizados para o cálculo dos ganhos de processo 

adimensionais. 

Com base na Tabeia 2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA, a matriz de ganhos de processo adimensionais, em estado 

estacionário, para as duas variáveis manipuladas e as três variáveis controladas candidatas (uma 

a ser eliminada após as técnicas de análise de controlabil idade a seguir) é ; 

K -

.. AD ... AQr 

»1.356 0.332 ^ 

0.4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA -0396 

v -i .444 ~5.í 

... ACCL4 no produto 

... AEDC no destilado 

.,. ACHCL3 no produto 

onde 

AD 
AQr 

ACC14 

AEDC 
ACHC13 

é o desvio de D 
é o desvio Q r 

é o desvio de x b \ 
é o desvio dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA xms 

é o desvio de xnib 

4.2.3. Decomposição por Valores Singulares 

A técnica SVD ajuda a definir a melhor paridade entre variáveis manipuladas 

(entradas) e variáveis controladas (saídas). Quando o número de entradas e saídas é diferente 

(que é o presente caso), esta técnica auxilia na definição de quais variáveis devem ser 

desconsideradas. 

A técnica SVD é sensível às escalas das variáveis controladas e manipuladas 

(Deshpande, 1989 e Luyben, 1990). Portanto, são utilizados os ganhos adimensionais. Partindo 

da matriz de ganhos de estado estacionário (K), a decomposição por valores singulares gera três 

outras matrizes (U, V T e I) : 

K =Ü-2Z~V7 
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A matriz "U" contém colunas que são chamadas vetores singulares esquerdos. O 

elemento de maior valor absoluto do I o vetor desta matriz indica a variável mais sensível, ou 

seja, a mais fácil de ser controlada. O elemento de maior valor absoluto dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA T vetor indica a 2 a 

variável mais sensível, e assim por diante, A transposta da matriz "V" contém colunas que são 

chamadas vetores singulares direitos. O elemento de maior valor absoluto do I o vetor desta 

matriz indica a variável manipulada para a qual a I a variável controlada é mais afetada, ou seja, a 

melhor paridade. O elemento de maior valor absoluto dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 2a vetor indica a variável manipulada 

para a 2 a variável controlada, e assim por diante. A matriz I é diagonal e contém os valores 

singulares em ordem decrescente. O quociente entre o maior e o menor valor singular é chamado 

número de condição ("conditson number", CN) e é uma medida da dificuldade relativa do 

controle, ou do quanto mal condicionada é a matriz de ganhos K. O CN pode ser interpretado 

como um índice de controlabilidade (Moore, 1986). A SVD foi aplicada neste trabalho para 

apontar qual variável, entre a concentração de CHCI3 na base ou a de 1,2-EDC no topo, tem 

maior controlabilidade. A decomposição também recomenda a melhor paridade. Por requerer 

uma complexa álgebra matricial, o tratamento matemático para a decomposição não é tratado em 

detalhes peia imensa maioria dos textos sobre teoria de controle de processos. Neste trabalho, 

são utilizadas as funções residentes no aplicativo MathCad1" para tal. Os resultados estão 

indicados na Figura 19 : zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

í -0 0.945 ^ 

U= 0.03 -0.328 

[ _Û,999 0.017 j 

... ACCL4 no produto 

... AEDC no destilado 

... ACHCL3 no produto 

f  -Ü.25 ~Ù.m" \ ... AD no destilado 

V-0.96S 0.25 j AQr no produto 

i - í 5 ' 6 9 0 ] 
^ 0 1.42.; 

CH - 3.S4 

Figura 19 - Resultados da decomposição por valores singulares 

De acordo com a SVD, entre a s três candidatas a variável controlada, 

concentração de CHCI3 na base é a variável de maior controlabilidade, visto que 0.999, que é o 

maior valor absoluto do 1" vetor da matriz U, corresponde à linha do C H C I 3 . A concentração de 

CHCI3 no produto de base deve ser controlada manipulando-se a carga térmica do refervedor 

(Q r). visto que o módulo de -0,968 é o maior valor absoluto do I o vetor da matriz V, 

correspondente a Unha da carga térmica. A concentração de CCI4 na base deve ser controlada 
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manipuiando-se a vazão de destilado (D), visto que Ü5945 f que é o maior valor absoluto do 2U 

vetor da matriz U, corresponde à linha do CCU e o módulo de -0,968, que é o maior valor 

absoluto dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 2o vetor da matriz V, corresponde à linha da vazão de destilado. O teor de 1,2-EDC 

no destilado não tem boa controlabílidade, seja através da vazão de destilado (D), seja pela carga 

térmica do refervedor (Q r). O CN sugere que a concentração de CHCÍ3 na base será quase quatro 

vezes mais fácií de ser controlada do que a concentração de CC14 na base. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.2.4, Matriz de Ganhos Relativos 

A análise por RGA estacionária, também conhecida como Matriz de Bristol 

(Bristol. 1966), é, de longe, a técnica mais utilizada para indicar o grau de interação e qual o 

melhor casamento entre variável manipulada e controlada. A despeito de sua popularidade, 

vários autores2,1 (Skogestad, 1997. Seborg et ai., 1989) consideram RGA como uma ferramenta 

apenas para seleção preliminar, pelo fato desta técnica não levar em consideração qualquer 

informação sobre distúrbios e comportamento dinâmico. Luyben (1990) vai mais além e 

questiona a própria utilidade da RGA para processos químicos, onde o controle deve ser 

projetado para a rejeição a distúrbios prioritariamente, e nestes casos, o acoplamento não é, 

necessariamente, ruim. 

Normalmente esta técnica exige que as variáveis já estejam definidas. Portanto, 

para comparação com a técnica SVD, serão avaliados os dois sistemas possíveis : A I a variável 

controlada é a concentração dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCI4 no produto de base. A outra variável controlada será a 

concentração de 1,2-EDC no destilado ou a concentração de CHCI3 no produto de base. 

Ao contrário da SVD, a técnica RGA não é sensível às unidades dos ganhos de 

processo (SeborgzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 1989), porém como os ganhos de processo adimensionais já estão 

disponíveis, os mesmos serão utilizados. As matrizes calculadas para os dois casos estão 

simbolizadas como A na Figura 20 : 

3 RGÀ é as vezes cilada como não confiável, como para o caso da configuração DB, cujo X & infinito (Skogestad, 
1997), 
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.. AD . AQr zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

'-1356 

k 0.4 

.AD 

G3Í2 

-0.396 ) 

.. AQr 

... ACCL4 no produto 

.. AEDC no destilado 

( 1.36 
1 " 1,-0 3fi 

-0 

1.36zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA J 

K2-, 
,-1.444 

0.352 

-5.5 j 
.. ACCL4 no produto 

ACHCL3 no produto 

^0.94 

" 2 ~ 1.0.06 0.94 ) 

Figura 20 - Resultados da matriz RGA estacionária. 

A melhor paridade entre variável controlada e manipulada c aquela em que o 

correspondente elemento da matriz RGA é positivo e o mais próximo possível de 1. Quanto mais 

próximo a 1, menor o impacto gerado pelo fechamento da outra malha sobre a malha em 

questão. Shinskey (1984) considera que uma estratégia de controle pode gerar bons resultados 

quando o elemento RGA da diagonal situa-se entre 0,9 e 4. 

Na primeira opção, concentração de CCU no Produto de Base e 1,2-EDC no 

destilado, a melhor paridade é CCI4-D / EDC-Q r, mas há um grau de interação significativo entre 

essas 2 malhas. Na segunda opção, concentração de CCI4 e CHCÍ3 no produto de base, a melhor 

paridade é CCU-D / CHClrQ,, ou seja, a concentração de CCI4 no produto de base deve ser 

controlada manipulando-se a vazão de destilado, enquanto a concentração de CHCI3 nesta 

mesma corrente deve ser controlada manipulando-se a carga térmica do refervedor. Há um grau 

de interação desprezível entre essas duas malhas e isto é uma grande diferença em relação ã 

primeira opção. Portanto, as avaliações por RGA e SVD mostram-se consistentes entre si, no 

entanto, ambas carregam apenas informações de estado estacionário. 

Para contemplar efeitos dinâmicos neste tipo de análise, a matriz RGA pode ser 

calculada para várias freqüências, muito embora este procedimento não é cm nada tão popular 

quanto a matriz estacionária. De acordo com Skogestad (1997), plantas com elevados valores de 

elemento RGA na freqüência próxima ao tempo de resposta em malha fechada representam 

sérios problemas, sendo fundamentalmente difíceis de serem controladas. 
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4.2.5. índices MRI e NI 

O MRÍ - índice de resiiiência de Morari (Morari, 1983), fornece uma indicação da 

controlabilidade inerente de um processo. Este índice não é afetado peia paridade nem pela 

sintonia do controlador, mas sim pelas variáveis controladas e manipuladas envolvidas (Luyben, 

1990). O MRI é o menor valor singular da matriz das funções de transferência do processo em 

malha aberta. Quanto maior o MRI, mais controlável (resiliente) é o processo. Neste trabalho, é 

utilizado o MRI apenas para a frequência zero, utilizando o aplicativo MathCad®. Como as duas 

variáveis manipuladas e uma das variáveis controladas já foram estabelecidas no início deste 

trabalho, aqui o MRÍ serve para ajudar a selecionar a segunda variável controlada, entre as duas 

possíveis. Os resultados estão indicados na Figura 21. O segundo sistema, ou seja, 

CCU-D / CHCla-Qr , por ter o maior MRI , é mais fácil de controlar (mais resiliente) que o 

sistema CCU-D / EDC-Qr. Este resultado está em concordância com aqueles apresentados pelas 

técnicas SVD e RGA. 

MRI1 = 0.267 M R I 2 = 1.401 

Figura 2í - Resultados do índice de Resiiiência de Morari. 

Para ura sistema de controle 2x2, um índice de Niederlínski positivo é condição 

necessária mas não suficiente para que o sistema em malha fechada seja estável (Niederlinsky, 

1971). Abaixo é feita a verificação do 2 o sistema, ou seja, o sistema CCU-D / CHCIrGr,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA por ter 

sido apontado pelas técnicas de SVD, RGA e MRI como o de melhor controlabilidade. Os 

resultados encontram-se na Figura 22, Portanto, segundo o índice de Niederlínski, o sistema de 

controle 2x2 CCU-D / CHC13-Qr pode ser estável. 

... AD .. AQr 

'-1.356 0.352 > . ACCL4 no produto 
NI := — r ± ~ T ! N I ? = 1.068 

V-1.444 -5.5 f .. ACHCL3 no produto zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

n \ s 

j = i 

Figura 22 - Resultados do índice de Nierderlinski. 
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4.2.6. Emparelhamento das Variáveis 

Baseado nas técnicas de análise de controlabilidade anteriores, que utilizam 

apenas informações de estado estacionário, pode-se afirmar que : 

• O teor de 1.2-EDC no destilado não tem boa controlabilidade por qualquer das 

duas variáveis manipuladas escolhidas; 

• A melhor paridade corresponde ao sistema CC14-D / CHCVQ,; 

• Há concordância entre as 3 técnicas utilizadas; 

• O sistema CCLt-D / CHCb-G f pode ser estável, de acordo com o índice de 

Niederlinslri. 

As técnicas aqui utilizadas não levam em conta aspectos tais como existência de 

tempo morto, diferenças significativas entre constantes de tempo do processo e respostas 

inversas. A confirmação da melhor paridade deve ser obtida através de simulação dinâmica. 

4.3, Especificação dos Objetivos do Sistema de Controle 

Na seção 3.3 os objetivos do sistema de controle foram definidos 

preliminarmente. Com o conhecimento que é mais fácil controlar o CHGb na base do que o 

1,2-EDC no topo (de acordo com os resultados de SVD, RGA e MRI), as características 

desejadas ficam assim consolidadas, em ordem decrescente de prioridade : 

• Manter a concentração de CCI4 na base a mais próxima possível do seu ponto 

de referência, demonstrando adequada capacidade de rejeitar distúrbios, em 

especial quanto às alterações na vazão de alimentação da coluna. 

• Manter a concentração de CHCI3 na base abaixo de seu limite superior de 

especificação. 

• Ser simples e, preferencialmente, descentralizado. 

A seleção das variáveis controladas e manipuladas, o melhor emparelhamento e a 

especificação tina! dos objetivos do sistema de controle foram apresentados. Foram utilizadas 

ferramentas que se baseiam exclusivamente em informações de estado estacionário. O capítulo 

subseqüente concentra-se na obtenção do modelo dinâmico simplificado. 
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5. MODELO DINÂMICO 

Este capítulo concentra-se na obtenção do modelo dinâmico simplificado, 

inicíando-se por uma análise do impacto do ajustes dos controladores de inventário sobre as 

respostas em malha aberta do modelo dinâmico rigoroso desenvolvido em um trabalho anterior, 

seguida da determinação das funções de transferência. 

5 J . Modelo Dinâmico Rigoroso 

Em geral, ao modelar uma determinada coluna de destilação, as simplificações 

aceitáveis e, portanto, adotadas no modelo estacionário são estendidas ao modelo dinâmico. De 

acordo com Skogestad (1997). praticamente todos os modelos dinâmicos de colunas de 

destilação consideram algum tipo de simplificação adicional, referente aos aspectos transientes. 

Conforme o propósito do modelo, algumas das seguintes simplificações costumam estar 

presentes, em combinações variadas : 

• Quanto à dinâmica do vapor: 

o inventário ("holdup") do vapor negligenciado; 

o inventário do vapor negligenciado e pressão fixa; 

o pressão fixa. 

• Quanto ao balanço de energia : 

o mudanças no inventário de energia negligenciadas; 

o mudanças na entalpia do líquido negligenciadas; 

o fluxo molar constante; 

o capacMncia do refervedor desprezada. 

• Quanto ã dinâmica do fluxo de líquido : 

o inventário de líquido constante; 

o inventário de líquido no vertedor descendente ("downcomer") 

constante; 
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o inventário do refervedor e/ou condensador constante (controle 

perfeito24); 

o dinâmica do líquido linearizada. 

Modelos que assumem inventário de líquido constante não são recomendados para 

fins de controle, enquanto aqueles que assumem fluxo molar constante podem ser usados para 

misturas ideais. Ê freqüente desconsiderar o inventário da fase vapor para pressões baixas e 

assumir pressão constante (Skogestad, 1997). Outras simplificações são aceitáveis conforme o 

sistema em estudo. 

A simulação em regime transiente da coluna em estudo foi realizada utilízando-se 

o modelo rigoroso RadFrac™ (estágio de equilíbrio), presente no simulador comercial Aspen 

Dynamics™. A capacttância do refervedor é desprezada. A descrição detalhada do modelo 

rigoroso e da simulação encontra-se em Silva (2002). As duas variáveis manipuladas 

selecionadas para controle de composição correspondem às mesmas utilizadas por um esquema 

de controle DV (Figura 15-B), De acordo com Skogestad (1997), a sintonia dos controladores de 

nível pode afetar drasticamente os resultados do modelo e a escolha da configuração adequada, 

especialmente na configuração DV (o arranjo LV é pouco afetado pela sintonia desses 

controladores). Para avaliar o impacto da sintonia sobre os resultados gerados pela simulação, as 

respostas da concentração de CC14 e CHCb no produto de base a uma perturbação degrau de -5% 

na vazão de destilado e na carga térmica são obtidas para os controladores de nível sintonizados 

em valores extremos ; muito lentos e muito rápidos. Para uma redução de 5 % na carga térmica, 

os resultados encontram-se na Figura 23 e Figura 24 : zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

„ - - SÍ3BÍ3 3 II3S ,£.* f ! i*  - -Si Si zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
O,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA í 
E Í K 5 -
O. 
O. 

3 3 0 » zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
ü 
c 
<J , . 

S = ÍÊ T. 5S 

Tempo (h) 

Figura 23 - Impacto dos controladores de nível na resposta de CCI4 em malha aberta. 

Às leb de controle das malhas úe controle de rrívei são substituídas por valores de inventários constantes. 
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Figura 24 - impacto dos controladores de nível na resposta de CHCfe em malha aberta. 

Apesar de graficamente visível, os resultados são similares e mantém suas 

características determinantes, ou seja, forte sobrelevação, resposta inversa e elevadas constantes 

de tempo. Para uma perturbação degrau (-5zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA %) na vazão de destilado nenhuma diferença 

graficamente visível ocorre, por este motivo os resultados não estão apresentados. Com base 

nesta avaliação, para obtenção das respostas em malha aberta, os controladores de inventário 

foram ajustados para respostas mais lentas, por serem mais conservativas e refletirem mais 

fielmente as plantas comerciais. 

5.2. Respostas em Malha Aberta 

Foram obtidos resultados discretos para perturbações em forma de degrau nas 

duas variáveis manipuladas (vazão de destilado e carga térmica) e nas duas variáveis de distúrbio 

(vazão de alimentação e composição da alimentação). Os valores dos degraus são aqueles 

indicados na Tabela 2. Esses resultados, apresentados como variáveis desvio, encontram-se na 

Figura 25 e Figura 26. 

A simulação dinâmica da coluna em estudo mostra que as constantes de tempo do 

processo em malha aberta, tanto para variações nas variáveis manipuladas quanto para os 

distúrbios, são muito elevadas, da ordem de dezenas de horas. Este comportamento é típico de 

colunas de destilação de alta pureza, especialmente se ambos os produtos são puros (Stathaki et 

al, 1985, Luyben, 1992). Outra característica desta coluna, evidenciado em Silva (2002), é a não 

linearidade dos ganhos de estado estacionário e a dinâmica assimétrica, a qual, segundo 

Skogestad (3 997), é originada a partir do equilíbrio líquido-vapor. 
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Ctl, 

CHCIj 
(ppm) 

« x- as <o si so m zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

/  

•» a? s * s o 50 
Tempo (h! 

to IE 

Figura 26 - Respostas em malha aberta a um degrau nas variáveis de distúrbio. 
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A resposta de CCU a nm degrau em Q r é fortemente inversa (a magnitude da 

inversão é cerca de 30 vezes o ganho do estado estacionário), aponta a presença de um zero no 

semipiano direito (RHP, "right haif plane") e sugere uma possível inversão no sinal do ganho em 

outras regiões da janela operacional. Respostas inversas implicam em redução no desempenho 

do sistema de controle (Luyben, 1992), podem ser observadas em casos de destilação 

multicomponente quando se controla ura componente intermediário e é altamente indesejada 

para controle do tipo malha única ("single-loop") (Skogestad, 1997). Portanto, o comportamento 

do CCU frente a alterações na carga térmica pode limitar seriamente o atingimento de alguns 

objetivos do sistema de controle. A resposta de CCÍ4 a um degrau em F apresenta uma forte 

sobrelevação sem, todavia, ocorrer resposta inversa, ao menos em torno do caso base. 

5.3.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Obtenção das Funções de Transferência 

O modelo dinâmico linearizado simplificado, no domínio de Laplace, foi obtido 

através do ajuste dos parâmetros (ganho, constantes de tempo do processo e tempo morto) de 

funções de transferência a partir dos dados discretos resultante do modeio rigoroso RadFrac™, 

presente no simulador comercial Aspen Dynamics™ (subseção 5.1), apresentado em Silva 

(2002). O critério para o ajuste desses parâmetros foi a minimização do erro entre os valores 

oriundos do modelo rigoroso e aqueles preditos pelo modelo simplificado. A obtenção de cada 

função de transferência seguiu o procedimento descrito abaixo. Há várias ferramentas dedicadas 

que realizam a identificação do modelo de forma eficaz. Neste trabalho foi utilizado um 

aplicativo de planilha eletrônica não específico : 

a) A partir do modelo rigoroso, são gerados os dados discretos absolutos 

[YMRabs(t)] das respostas em malha aberta reproduzidas na Figura 25 e Figura 

26. 

b) Os dados discretos absolutos, YMIÍM«,(I), são convertidos para valores de 

desvio, Y M R ( 0 : 

Y M R(t) * YMR;fc{f) - YMiuhs(0) 

onde YMR a | ) S(0) é o valor no estado estacionário inicial (tzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - 0). 

c) O problema básico consiste em encontrar uma função de transferência G(s) 

cuja correspondente no domínio do tempo, f(t), melhor satisfaz a igualdade : 
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Y M R ( t ) = X(E) • f (t) 

onde X(í) é a perturbação aplicada, neste caso, ura degrau. 

d) A análise visual do gráfico de YMR(Í) permite, inicialmente, selecionar uma 

função de transferência G(s), cuja correspondente no domínio do tempo, f(t), 

pode ser uma das exemplificadas na Tabela 3. 

e) O ganho de processo é calculado diretamente das informações de estado 

estacionário, ou seja: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

„ . GanhoVãlvula 
K«K

m 

AkanceA naiisador 

W * / ) - 3 W ( 0 ) 
X 

Ym(0)zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA * 0 

onde K ! é o ganho de processo antes da aplicação dos fatores de escala dos 

sensores e elementos finais (rodapé da Tabela 2). 

f) Para um determinado conjunto de parâmetros (K, x; e 8), obtém-se YMI..(0> O 

valor previsto pela função de transferência para cada valor discreto de t. 

g) Para cada par Y M K ( I ) e Y M L ( 0 J é calculado um erro quadrático segundo a 

equação abaixo. Para a janela de tempo de interesse, é calculado o erro 

quadrático total: 

E <0 = ( y MRÍ e ) - Y M L < 9 ) 2 BrCO = ^ E W 

h) Utilizando-se a rotina de otimização Solver®, residente no aplicativo 

MS-Excel®, os parâmetros (t* e 0) da função de transferência (etapa " f ) " 

acima) são ajustados de forma a minimizar Er(t). 

i) Uma vez minimizado ET(Í), O gráfico de YMR(I) e Y M 1 , ( E ) contra t permite 

avaliar se a escolha de G(s) na etapa "d)" está apropriada. A função de 

transferência mais adequada é aquela que tem a menor ordem e representa o 

processo com a precisão requerida. Caso necessário, uma outra função de 

transferência de maior ordem é testada e os passos "d)" a " i ) " repetidos. 

A título de ilustração do procedimento anterior, na Figura 27 está indicada parte 

da planilha eletrônica para obtenção de GzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAp !2 (função de transferência que relaciona a 

concentração de CCU no produto de base com a carga térmica Q r ) . A qualidade do ajuste dessa 

função de transferência pode ser comprovada através do gráfico dessa figura. 
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Tabela 3 - Tipos de funçãozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA dc transferencia utilizados para os processos e os distúrbios 

D O M Í N I O D E L A P L A C E 

G(s) = 
K - e 

-Ü-s 

G(s) 

G(s) 

T -SzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- f 1 

K - e 
•8-s 

( t i . s+ l ) ( r 2 - s + l ) 

K - ( T 3 . S + l ) - e ~ 8 ' s 

D O M Í N I O D O T E M P O 

M ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

f ( t )=^-e 1 

T 

f(t) = 
K 

• (t-e) -ft-e)' 

f(t) = K . 

(tzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-o) 

1 M - T3zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA T ] 3 T 2 _ T 3 
„  e + _ 
T l T I ~ T 2 T 2 T 2 _ T 1 

t YMÍ Erro 
h ppm ppm ppm ppm2 

0 1.623 0 0 0 

0,1 1.550 -73 -70 10 

0,2 1.476 -147 -134 165 
0,3 1.426 -197 -192 34 
0,4 1.381 -242 -244 5 
0,5 1.340 -283 -291 62 
0,6 1.300 -323 •334 111 
0,7 1.261 -362 -372 115 

36 1.641 17.74 18 4 
TOTAL d 5.3S6 

50 1 

-50 f 

m -150 
o 
> 
m 

§ -250 

3 
O -350 
E o. 
a. 

-450 

-550 

-650 

10 

s s Ganhos 
K ' . X 17,74 

s s Ganhos 
K 0,39 

SOLVER 
Constantes de 

Tempo 

1,32 

SOLVER 
Constantes de 

Tempo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
12 5,50 

SOLVER 
Constantes de 

Tempo 
-302 

SOLVER 

Tempo morto 0 0 

SSzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - estado estacionário 
Degrau X = 
Ganfio válvula Qr -
Afeance analis. CCL4 = 

0,05 %/% 
0,065 MMkcai/h/% 

60 ppm/% 

1 5 ^ - ^ 20 25 30 

- Pianta (modelo rigoroso) 
FT (modelo simplificado) 

( i>l2 = ' 
0,39.(-302s+l) 

J.32s+l)Í5.5s + l) 

Tempo (h) 

35 

Figura 27 ~ Determinação dos parâmetros de G p l í . 
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5.4.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Modelo Dinâmico Linearizado 

O procedimento descrito na subseção 5.3 foi repetido para cada uma das oito 

respostas em malha aberta, gerando oito funções de transferência, que estão indicadas na Tabela 

4 e Tabela 5. De forma a simplificar as etapas posteriores desse trabalho, os ganhos dessas 

funções de transferência já incorporam os fatores de escala dos elementos primários (sensores) e 

elementos finais (válvulas), conforme indicado no rodapé da Tabela 2. O modelo linearizado 

despreza a dinâmica desses elementos, visto que suas constantes de tempo, neste caso, são 

desprezíveis quando comparadas às constantes da coluna, exceto no caso dos cromatógrafos de 

processo, os quais serão tratados na subseção 6.1. 

Tabela 4 - Funções de transferência de processo25 para a configuração DQ r modificada. 

-1,41 „ 0,39'(-302S-H) 
G P] [ ~ (1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA,98S + 1)(4,29S + t) 'Pl2 (1 >32S + 1)(5,5S + 1) 

-0,89 -5,88«(15,19S + 1) 
P2l" (0,855+ 1X7,735 + 1) ?22 (1.16S +t)(5,69S+ 1) 

Tabela 5 - Funções de transferência de distúrbio para a configuração DQ r modificada. 

1,35-(92.965* 1) G 0,32'(81,14S + 1) 

° L i 1 " (1,495 + 1)(14,46S + í) L i 2 " (4,98S + 1)(100S + 1) 

5,7 * (12,115 + 1) -1,61»(93,26S+1) 
L 2 i ~ (1,22S + 1)(6,24S + 1) (1,05S + 1)(3482S + 1) 

Também foram obtidas versões de primeira ordem das funções de transferência 

Gpíi e G P 23, para fins de sintonia dos controladores PI ou para a síntese de controladores 

desacopl adores e antecípatórios fisicamente realizáveis. Este assunto é abordado nos capítulos 

subseqüentes. 

Este capítulo concentrou-se na obtenção do modelo dinâmico simplificado na 

forma de funções de transferência. O próximo capítulo apresenta a sintonia dos controladores e a 

grade geral de simulações realizadas e apresentadas nos capítulos subseqüentes. 

^ Para efeito dc sintonia, acrescentar um lempo morto de 0,2 h em cada função de transferência da Tabela 4, de 
forma a refletir o tempo dc amostragem c processamento do cromatógrafo CG cm Hnha na base da coluna. 
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6. SIMULAÇÕES E M MALHA F E C H A D A 

Os critérios e as diversas correlações utilizadas para a sintonia dos controladores 

são mostradas neste capítulo. A redução da ordem de duas funções de transferência, para este 

propósito, é apresentada, bem como a grade de simulações realizadas e apresentadas nos 

capítulos subseqüentes. 

6.1. Sintonia SISO 

Exceto onde indicado ao contrário, todas as simulações em malha fechada 

baseiam-se na seguinte padronização : 

• As simulações são realizadas com o modelo simplificado linearizado, ou seja, 

com as funções de transferência, no ambiente Simuimk™ . 

• Os ganhos estão normalizados pelos alcances dos sensores e ganhos dos 

elementos finais de controle, conforme abordado na seção 4.2.2. Como 

conseqüência, o eixo da ordenada representa o percentual da escala das 

diversas variáveis, conforme rodapé da Tabela 2. 

" A janela de tempo total estudada é de 25 horas. As perturbações aplicadas são 

do tipo degrau unitário na 2 a hora. Como referência, um degrau unitário 

corresponde, nas diversas situações simuladas : 

PROBLEMA DEGRAU UNITÁRIO 

Servo CCL 60 ppm 

ServozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CHCI3 6 ppm 

Regulador Composição (x|.) 60 ppmcci.4 / 6 ppmc.HCL3 

Regulador Vazão (F) 600 kg/h 

* Todos os controladores implememados são do tipo PI, sendo esta a escolha 

mais usual para controle de composição (Buckiey, 1992). De acordo com 
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o 

Astrõra e Hâgglund (2001), apesar da ação derivativa gerar benefícios 

substanciais para sistemas com elevada constante de tempo, que é o caso da 

coluna em estudo, é difícil encontrar valores apropriados para seu ajuste, o que 

termina por aumentar consideravelmente a complexidade do projeto. Neste 

trabalho, devido à presença dos analisadores que geram resultados discretos de 

composição, a implementação da ação derivativa causa variações bruscas 

indesejáveis na variável manipulada, requerendo a implementação de filtros. 

* São testados seis métodos de sintonia ; Ziegler-Nkhols (Z-N) em malha 

fechada ("continuous cyding"), Cohen-Coon (C-C), I T A E L

2 6 , ÍTAE ( i

2 7 , 

1MC|*2S e Cianconei.. As correlações para os cinco primeiros foram obtidas de 

SeborgzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et ai. (1989), enquanto as correlações para o último são aproximações, 

realizadas especificamente para este trabalho, dos gráficos constantes em 

Mariin (.1995). Todas as correlações estão apresentadas na Tabela 7. 

• Os analisadores de CC14 e CHClr, são considerados como cromatógrafos de 

fase gasosa modelados como um bloco discretizador com tempo morto (0,2 h). 

" Como critérios de desempenho, são utilizadas as integrais do erro 1AE, ÍSE e 

1TAE (definidas segundo a Tabela 6), o valor absoluto da sobrelevação e o 

tempo de estabilização (ou de acomodação), definido como sendo o tempo 

requerido para que a resposta alcance e mantenha-se dentro de uma banda de 

± 5 % do valor final. Em algumas situações, quando a estabilização não pode 

ser evidenciada, é usado o valor do Desvio Final, definido como sendo o valor 

da variável controlada ao final da janela de tempo de interesse. 

Tabela 6 - Expressões para a integral do erro. 

Integral do Erro Absoluto Integral do Erro Quadrático Integral do Erro Ponderado '̂' 

IAE = jc(t)j dt 
0 

ISE = e(t) 2 dt 1TAE = t-|c(l)|dt 

3 6 ITAE - ''Integral of thc Tíme-weighted Absoluie Error". O subscrito L é orna referencia a distúrbio ("toad"), 
1 1 O subscrito R é uma referência a ponto de referência ("setpoint"). 
3 ! t ÍMC - "Imernal Modei Contrai". O subscrito I a

 é uma referência a uma resposta de I a ordem, em maiha fechada. 
2'3 Neste trabalho, o ITAE c calculado considerando-se que to=2h. 
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A partir desta subseção, as referências ao controle da concentração dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCI4 no 

produto de base da coluna são simplesmente denominadas CC1 4. Idem para o CHO3 . 

Tabela 7 - Correlações utilizadas para a busca da melhor sintonia dos controladores Pí. 

MÉTODO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAKc Ti REFERENC1A 

Z-N 0 , 4 5 ^ P u /1,2 
Ziegler e Nichols 

(1942) 

c-c l l [ O ( 9 + 0/12r] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
9 + 20(67/r) 

Cohen e Coon 
(1953) 

I T A E L 
0,859 M 7 7 

K 0,674 ; LopezzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA etal (1967) 
Murriil (1967) 

Roviraetal. (1969) 
I T A E R 

K 

r 

L03~0,ló5(é>/r) 

Lopez etal (1967) 
Murriil (1967) 

Roviraetal. (1969) 

IMCJ* 
1 T 

K0 + rt 

Tc Rivera etal. (1986) 

1,4/Kse6'<0,l 
0,23(0+ z) se8'<0,l 

Cianconei.30 

3f9'+l 1 
' se 0,ls8's0,2 

K 

0,0711-l,05961nf9' 

K 

se 6'>0,2 

onde &•= 
0 + T 

(2,75éí,-0,04)(é5 + r ) 

se0,U8's0,3 

(0,9374-0,4771í?')(i9-f r) 

se 8'>0,3 

onde 0'=*-^— 
0 + T 

Ciancone e Marlin 
(1992) 

6.1.1. Sintonia do Controlador de CCI4 

Para a sintonia do controlador de CClj no problema servo, a função de 

transferência de segunda ordem G p n foi aproximada para uma função de primeira ordem com 

tempo morto, conforme indicado no modelo A (ou G p l J a ) na Figura 28, através da mesma 

metodologia indicada na seção 5,3 . Este modelo ajusta-se perfeitamente ao modelo da planta 

após a 2 a hora de perturbação. O modelo B (ou G^ib), correspondente à função de transferência 

de I a ordem sem tempo morto que melhor representa a planta, é utilizado nas seções 

O menor coeficiente de regressão linear (R2) é 0.93 . aceitável para os propósitos deste írabaiho. 
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subseqüentes para a obtenção de controladores antecípaíórios e desacopladores fisicamente 

realizáveis. 

D 5zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ID IS 20  25 30 3 5  zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
Temps (h) 

Figura 2S - Determinação de modelos de I a ordem para sintonia do CCI 4 . 

Os 3 parâmetros de processo da função de transferência de primeira ordem mais 

tempo morto G p u a (Figura 28) foram alimentados na planilha eletrônica reproduzida na Figura 

29 e os valores de P e I , para cada método de sintonia31, usados no Símulink™ (Figura 33). 

Método Algoritmo 
PID Ideal Simulador Método Algoritmo 

K: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAfi P zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA1 0 
P -8,10 -8,10 
PI 723 -7,29 -2,13 Hlfe 

Üiegier-Nichols PID Oríqinal •9/2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAU,3J -9.72 -4,66 -4,86 
PIO Aiqum overshoot -535 2,00 1,33 -5,35 -2.67 -7,13 
PID Sem overshoot -3,24 2.0Ü 1.33 -3,24 -1,62 -4.32 
P •2,43 ÜÉiÉ -2,43 M R 

Cohen-Crjon PI -2,03 3,24 ii§§i -2,03 -0.63 iliiiíl 
PID •3.10 3.53 0.5S -3,10 •D.S8 -173 

fTAE Lo.id PI -1,34 3,45 -1,84 -0,53 Ü&Ü fTAE Lo.id 
PID -2,SO 2.59 -2.30 -1 ,GS -1.74 

ITAE Seípoint PI -1,17 5,13 •1,17 •0,23 ITAE Seípoint 
PID -1,73 6,69 : :•  -1,79 -0,27 -0.37 

IMC I a ordem PI 1.296 -1,22 5,01 -1,22 -0,24 IMC I a ordem 
PID (9 # OS 0,501 -1,98 5,82 0.70 -1.58 -0,34 

Cisricone Load P! 4,11 4.1S -1,11 -0,26 Cisricone Load 
PID 

Figura 29 - Parâmetros do controlador de CCIj obtidos por vários métodos de sintonia 

Este procedimento não se aplica para o método de Ziegler-Niehols, 
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É mostrado na Figura 30 o controle servo dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCh para as sintonias testadas, 

exceto para o método Zíegler-Nichols, por este ter apresentado resultados excessivamente 

oscilatórios. Esíe comportamento sc repetiu nas demais simulações. As regras Z-N para sintonia 

são conhecidas por gerarem resultados pobres em muitos casos. Segundo Âstrõm e Hãggíund 

(2001), métodos que se baseiam apenas em dois parâmetros de processo, tais como o Z~N ( K ^ e 

Pu), não geram boas regras de sintonia. O desempenho para cada método é confrontado (Tabela 

8) e a sintonia de melhor desempenho escolhida. Este procedimento é adotado para cada caso 

simulado em malha fechada, embora apenas o resultado com a melhor sintonia esteja 

apresentado neste trabalho. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 30 - Controle servo de CCU coin várias sintonias (Tabela 8), 

Tabelo 8 - Comparação de métodos de sintonia para o problema servo do CC14, 

SINTONIA C-C ÍTAEj. I T A E R IMCp Cianeoncj, 

P = K € -2,03 -1,84 -1,17 -1,22 -1,11 

I * KV T, -0,63 -0,53 -0,23 -0,24 -0,26 

Integral 
do Erro 

IAE 4,7 4,4 3,9 3,8 4,2 
Integral 
do Erro 

ISE 2,4 2,3 2,6 2,5 2,6 Integral 
do Erro 

ITAE 34,7 30,8 •20,3 20,2 24,1 

Sobrelevação (%) 1,42 1,37 1,09 1,11 1,15 

Estabilização (h) 19 15 11 11 12,5 

Métodos que resultam em resposta mais suaves são preferíveis para colunas de 

destilação, onde as condições não podem ser mudadas rapidamente. Mudanças bruscas na 
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vaporização, por exemplo, podem causar inundação ou gotejamento momentâneos (Buckley, 

1992). Ainda quanto a Figura 29, os métodos Cohen-Coon e ITAEi. resultam em, neste caso, 

sobrelevação e tempo de estabilização elevados. Os métodos de ITAE R e IMCi» geram 

desempenhos idênticos. O método Cianconej,, em todas as simulações testadas neste trabalho, 

confere desempenho ligeiramente inferior ao dois últimos métodos citados. Este método leva em 

conta, implicitamente, erros de até 25% no modelo do processo, o que, segundo os autores, lhe 

confere uma maior robustez em detrimento de uma pequena perda de desempenho (Marlin, 

1995). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

6.1.2. Sintonia do Controlador de C H C I 3 

A função de transferênciazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA GP22 não é apropriada para o projeto do controlador Pí 

utüfzando-se de métodos de sintonia que assumem que o processo pode ser aproximado para 

uma função de transferência de primeira ordem com tempo morto. Para efeito de sintonia, dois 

modelos de I a ordem + tempo morto foram obtidos, conforme apresentado na Figura 31. O 

modelo "A" (GzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAP2 2 a) foi obtido a partir do ajuste dos parâmetros K, r ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 0 de forma a obter-se o 

menor erro quadrático total entre os valores da planta e os calculados a partir do modelo, 

considerando o intervalo de tempo entre zero e 2,8 h 3 2 , ou seja, priorizando-se a dinâmica inicial 

deste processo. O modelo "B" (Gpiib) foi obtido a partir do ajuste dos parâmetros r e i ? , estando 

K fixado como igual ao ganho da planta (GP2 2 ) , de forma a obter-se o menor erro quadrático total 

entre os valores da planta e os calculados a partir do modelo, considerando toda a janela de 

tempo de interesse, ou seja, priorizando-se os valores de estado estacionário. 

Para cada um dos modelos A e B , foram determinados os parâmetros dc sintonia 

utilizando-se os métodos citados na seção 6.1. Os desempenhos dos controladores foram obtidos 

por simulação em malha fechada (com o controlador de CCÍ4 em malha aberta), para cada 

conjunto de parâmetros de sintonia e estão registrados nas Tabela 9 e Tabela 10. 

2,8 h corresponde ao tempo de resposta mínima, considerando que a perturbação ocorreu no instaníe zero. 
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-60 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tempo (h) 

Figura 31 - Determinação de. modelos de l 3 ordem para sintonia do CHCIj. 

Tabeía 9 - Comparação de métodos de sintonia para o problema servo do CHCIj-fniodelozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA A) 

S I N T O N I A C-C I T A E , . I T A E R 1MC,< Cianconei.. 
Tentativa 

e Erro 
P ^ K , -0,32 -0,29 -0,18 -0,1.9 - 0 , 1 3 -0,1 

I = KC/T, -0,71 -0,61 -0,21 -0,22 -0,26 -0,1 

Integral 
do Erro 

I A E 

Oscilatório 

1,0 3,0 1,1 1,4 
Integral 
do Erro 

ISE 
Oscilatório 

0.5 0,5 0,6 0,6 
Integral 
do Erro 

I T A E Oscilatório 5,6 5,4 5,6 10,5 
Sobrelevação {%) 

Oscilatório 
13 1,3 1,4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-

Estabilização (h) 

Oscilatório 

2 2 3 l.,5 

rabeia 10 - Comparação de métodos de sintonia para o problema servo do CHC1>(modelozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA B)  

S I N T O N I A C-C I T A E L I T A E R IMCj. CianconeL 

Tentativa 
e Erro 

P = K - 0 , 1 1 -0,09 -0,07 -0,06 -0,1 -0,1 

1 = K , / T , -0,48 -0,27 -0,29 -0,35 -0,35 -0,1 

Integral 
do Erro 

I A E 3,4 1,5 2,0 3,5 1,8 1,4 
Integral 
do Erro 

ISE 1,6 0,7 0,9 1,6 0,8 0,6 
Integral 
do Erro 

I T A E 21,8 7,1 10,0 24,0 - 8.3 10,5 
Sobrelevação {%) .1,9 1,5 1,6 1,8 1,6 -

Estabilização (h) 14,0 4,5 6,5 14,5 5.5 1.5 

Na Figura 32 é exibido o controle servo do CHCJ3 para a sintonia de melhor 

desempenho do modelo A ( I M C F , Tabela 9), para a sintonia de melhor desempenho do modelozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA B 
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(ITAEzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAlzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA , Tabela 10) e para uma sintonia obtida por tentativa e erro, que resulta cm menor tempo 

de estabilização e ausência de sobrelevação, embora apresente um erro integral 1TAE mais 

elevado, penalizado pela demora em atingir-se o ponto de referência. Como, para o caso 

específico da concentração de C H C I 3 no produto de base, não há a necessidade de um controle 

justo (seção 3.2), a sintonia obtida por tentativa e erro resulta em um desempenho mais 

satisfatório. A coluna em estudo apresenta tempos de resposta extremamente elevados, da ordem 

de dezenas de horas, como visto nas subseções 5.1 e 5.3. Esta característica inviabiliza a sintonia 

por tentativa e erro diretamente na planta. O controlador deve receber a sintonia determinada por 

simulação. A sintonia baseada no modelozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA A é adotada nas seções subseqüentes deste trabalho, 

por ter sido oriunda de uma metodologia consagrada. 

.'VrtGd, B 
I L 

• Modelo A 

— Modelo 8 

Tentativa e Erro 

D 5 10 15 20 25 

Tempo (h) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
. _ _ _ . _ _ 

Figura 32 - Controle servo de C H C i 3 para 3 sintonias. 

6.2. Grade de Simulações 

As simulações realizadas em malha fechada contemplam combinações de fatores 

e estratégias tais como controlador de C H C I 3 em automático ou manual e a presença ou ausência 

de controladores desacopiadores e antecipatórios. conforme a grade da Tabela 11. Algoritmos 

para tratamento de tempo morto, tais como "Smith predictor", não foram considerados em 

função de tempo mono ser quase inexistente neste trabalho (exceção aos cromatógrafos, com 

0,2 h). 
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Tabela 11 - Grade de simulações realizadas em malha fechada no Simulink™. 

CONTROLADOR 
PI Desaeoplador Antecipatório SUBSEÇÃO 

e c u CHClj r f li f fzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 12 

* zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 7.1 
• 7.2 

SERVO 
• zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAm 7.3 

SERVO 
* 1 • 

1 

* • • 
1 

7.5 

* • • • 

• 8.1 

R E G U L A D O R • • 8.2 

xF 

(Composição da 
Alimentação) 

* • • xF 

(Composição da 
Alimentação) • • * 8.3 

• ( • • 

* 9.1 

R E G U L A D O R 
F 

* . -.;•.» . 

R E G U L A D O R 
F • • 9.3 

(Vazão da 
Alimentação) 

• 
• (Vazão da 

Alimentação) - • 9.4 

- - • 9.5 

Legenda: 

Reçu 

Reçu 

ao utilizado na estratégia de controle da subseção, 

•so não utilizado. 

Na Figura 33 é apresentada a estratégia de controle geral utilizada no Simulink™, 

gerando as respostas ao problema servo e ao problema regulador constantes nas subseções 

seguintes deste trabalho. Em cada simulação que se segue, um diagrama específico, mais 

simplificado, é apresentado, onde apenas os blocos utilizados naquela simulação cm particular 

são evidenciados. 
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ESTRATÉGIA DE CONTROLE zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 33 - Diagrama de biocos global para simulação no Símuünk™ . 

Este capítulo apresentou os critérios de desempenho, as diversas correlações e a 

redução da ordem de duas funções de transferência, utilizadas para a sintonia dos controladores. 

Nas simulações seguintes, a sintonia utilizada foi a que gerou o melhor desempenho, segundo 

critérios estabelecidos na subseção 6.1. . Os parâmetros de sintonia utilizados estão indicados no 

rodapé da página onde o resultado da simulação é mostrado. O capítulo seguinte concentra-se 

nas respostas do sistema ao problema servo. 
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7. C O N T R O L E SERVO 

Este capítulo aborda as respostas dos sistemas SISO e TITO ao problema servo, 

tanto para o CCI 4 quanto para ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C H C I 3 , na ausência e na presença de controladores 

desacopladores. 

7.1. C C I 4 em Malha Fechada 

São exibidos, na Figura 34, o diagrama de controle e a resposta do teor de CCU no 

produto de base, ao ser aplicada uma perturbação em forma de degrau no ponto de referência, 

estando o CHCíj em malha aberta. O ambiente de simulação é o Simulmk™, tendo as funções de 

transferência como modelo dinâmico linearizado da planta. 

CCL 4 « 

PI O 

C C L S ( f í CCL 1 

A n a l i í J i l o r (t « C C L 4 

• õ p Î I zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1,5 

1 -

0.5 -

(O zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
•o 

- 0,5 -

-1 -

-1.6 

CCL 4 

15 

CH CL 3 

Qr 

D 

T e m p o (h ) 

20 25 

CC! 4 

D 
Qr 

CH CI 3 

Figura 34 - Controle servo de C Q 4 com CHCIj eni malha aberta. 3 3 

33 Kc = - U 7 %/%;-r t = 5,l31i. 
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Ocorre uma pequena sobrelevação de 1,1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA % da escala no CCIj . O novo estado 

estacionário é alcançado cerca de 11 h após, com os parâmetros do controlador PI obtidos pelas 

correlações que resultara nas respostas mais estáveis e de melhor desempenho, ou seja, ITAE R 

ou I M t > (Tabela 8). O CHCb f por estar em malha aberta, estabiliza-se em um valor 0,6 % da 

escala, acima do estado estacionário inicial. 

No entanto, partindo-se dos valores obtidos através dessas correlações, é possível 

chegar a ajustes que resultam em um melhor desempenho, através de tentativa e erro. No intuito 

de testar a sintonia com um modelo não linear, a resposta da concentração dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C C I 4 na base da 

coluna após uma perturbação degrau de 100 ppm no ponto de referência utilizando-se o 

simulador Aspen Dynamics™, com o C H C I 3 em malha aberta, é apresentada na Figura 35 : 

£"L \ T 1 ' ' 1 • 1 1 1 L L LzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA I I L J 1 1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 I l I I ' , ' zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
o  ú 1 2 3 4 S S 7 8 9 1C 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 51 52 23 24 25 
° Time Houts 

Figura 35 - Controle servo de CCI4 com CHCI3 em malha aberta no Aspen Dynamics™. 

Para avaliar os efeitos da não linearidade do processo observada em Silva (2002) 

sobre o desempenho do controlador de C C I 4 , mudanças de 1.000 ppm são aplicadas ao seu 

ponto de referência, com o C H C I 3 em malha aberta, utilizando-se o simulador Aspen 

Dynamics™ . Conforme apresentado na Figura 36, não há perda apreciável de desempenho, em 
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que pese a grande magnitude dos degraus aplicados, correspondentes a +50zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA % e -33 % , em 

relação ao valor de ponto de referência do estado estacionário inicial (1.987 ppm). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 36 - Efeitos da não linearidade sobre o desempenho do controlador de C C I j . 

Com base nas simulações realizadas, tanto no SirauLínk™ quanto no Aspen 

Dynamics™, este último em condições bastante severas, o controle servo da concentração de 

CCÍ4 na base da coluna, estando o controlador de C H C I 3 em manual, é considerado satisfatório. 

7.2. C H C I 3 em Malha Fechada 

A necessidade do controle da concentração de CHCI3 foi comentada na seção 3.3. 

Embora este componente esteja, atualmente, mantido dentro de sua especificação (Figura 7), é 

esperado que a implementação do controle da concentração de CCIj afete este quadro. Foi 

verificado o desempenho de uso de um controlador por reaíimentação para o CHCU c suas 

implicações no controle do CCl 4 . O diagrama de controle e a resposta do CHCI.3 a uma 

perturbação no ponto de referência, estando o CCl 4 em malha aberta, são apresentados na Figura 

37. A sintonia do controlador de CHCI3 utilizada em todas as simulações a partir deste ponto 

corresponde aquele obtida do modelozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA A da Figura 32, embora uma sintonia obtida por tentativa e 

erro tenha resultado em uma resposta mais suave (seção 6.1.2). 

Apesar da sobrelevação de quase 30 %, o C H C I 3 entra em controle cerca de 2 h 

após a perturbação. Há um acoplamento considerável entre as malhas, observado pela grande 

sobrelevação (acima mesmo daquela observada para o CHCb) e desvio no CCU dentro da janela 

de tempo. O comportamento da variável manipulada Q r mostra-se suave, sendo sua variação 
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máxima de 0,2zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA % apenas. Variações pequenas de Q r são vistas praticamente em todas as demais 

simulações deste trabalho, o que sugere que o ganho da válvula de vapor para o refervedor pode 

estar excessivamente elevado para os propósitos deste sistema de controle, requerendo a 

instalação de uma válvula de ajuste fino ("trim valve"). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 37 - Controle servo de CHClj com CCI 4 em malha aberta. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA34 

Com o intuito de verificar os efeitos da assimetria e não linearidade do processo, 

observadas em Silva (2002), e dos parâmetros da sintonia, sobre o desempenho do controlador 

de C H C I 3 , mudanças de grande magnitude (174 -> 74 -> 174 -> 374 ™> 174 ppm) são aplicadas 

ao seu ponto de referência, com o CC14 em malha aberta, utilizando-se o simulador Aspen 

Dynamics™ . Conforme apresentado na Figura 38, não há perda significativa de desempenho, 

em que pese a grande magnitude dos degraus aplicados, correspondentes a -57 % e +115 % , em 

A4 Kc = -0,18%/%; Ti = 0,88 h. 
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relação ao valor de ponto de referência do estado estacionário inicial. Todavia, é visível a 

diferença de resposta entre os casos de mudança simétrica no ponto de referência. 
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Figura 38 - Efeitos da assimetria e náo linearidade sobre o controle de C H C 1 5 . 

Com base nas simulações realizadas, tanto no SimuLink™ quanto no Aspen 

Dynamics™, este último em condições bastante severas, o controle servo da concentração de 

CHClj na base da coluna, estando o controlador de CCU em manual, é considerado satisfatório. 

A sobrelevação, provavelmente, pode ser reduzida pela determinação dos parâmetros do 

controlador PI através de métodos de sintonia mais elaborados, tendo em vista as características 

da resposta em malha aberta (Figura 31). 

7.3. C C I 4 e CHCIj em Malha Fechada 

0 diagrama de controle e a resposta a uma perturbação em degrau no ponto de 

referência do C C Í 4 , com o CHCb também em malha fechada, sem a implementação de 

controladores desacopíadores, estão indicados na Figura 39. Uma comparação entre esta figura e 
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a Figura 34 permite perceber, sem esforço, como o desempenho do controle servo de CCUzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA é 

severamente afetado : o tempo de ascensão aumenta de 6 para 11 horas e, ao término do tempo 

de simulação, ainda resta um desvio de +0,20 % . zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 39 - Controle servo de CCb, com CH CI 3 em malha fechada. 35 

Na Figura 40 são mostrados o diagrama de controie e a resposta do C H C I 3 e CCU 

a uma perturbação no ponto de referência do C H C I 3 , estando o controlador de CCU também em 

malha fechada : 

3S CCI 4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (Kc = -1,17%/%; T j = 5.13 h), CHCl, (K<: = -0,18 %/%;-t| = 0,88 h). 



60 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Qu t l l n l 4 -
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O - * PID 

Co n i r o l Jd o i 

Gp l i 

Se í p o JM 

CHcuä 

Pi D -*4 
az: 

Gp 13 

Gp 13 
3Zü| 

Cf aro 

Co n t r o l ad o r 

A n a J i f  

v er m el h o 

SH CL3 

^ 

Co n t r o l ad o r 

A n a J i f  

Oi r t f l n l 

v er m el h o 

SH CL3 

^ Oi r t f l n l 

Pltgkîtrjdui' 

2,5 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 

1.5 

n 

S 1 
Kl 
IS 

•a 
0.5 

-0,5 -

-1 J 

CHCL3 

S CCL4 
í 
tf  

Qr •15-

Tempo (h) 

•CCW 

• D 

Qr 

• CHCI3 

Figura 40 - Conlrolc servo de CHC1 3 com CCI 4 em malha fechada.'16 

A comparação entre a Figura 40 e a Figura 37 destaca que o desempenho do 

controle de C H C I 3 é pouco afetado pelo fato do CC14 estar em malha fechada. A sobrelevação 

mantém-se e a eliminação do desvio ocorre de forma mais lenta. Por outro lado, o controlador de 

C C I 4 não demonstra capacidade de reduzir o distúrbio causado pela alteração no valor do ponto 

CHCij ( K c = -0,18 % / % ; t , = 0,88 h), CCI, (K,. » -1,17 %!%; i , = 5,13 h). 
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de referência do CHCI 3 : a sobrelevação mantém-se em 1,5 %, e 23 horas após a aplicação da 

perturbação ainda resta um desvio de -0,25 %. Este desvio é o mesmo da Figura 37, porém com 

sinal invertido, demonstrando um processo mais oscilatório. 

O controle servo da concentração dos dois componentes no produto de base da 

coluna de secagem, com as respostas apresentadas na Figura 39 e na Figura 40, não atende aos 

objetivos do sistema de controle em função do desempenho insatisfatório da malha de CC14 . A 

implementação de controladores desacopladores para reduzir a forte interação da malha de 

CHCb sobre a de CCU é abordada nus subseções seguintes. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

7.4. Desacopladores 

Quando, apesar da aplicação do melhor emparelhamento entre variáveis 

manipuladas e variáveis controladas e sintonia, o desempenho de um sistema 2 x 2 não é 

satisfatório, devido a interações desfavoráveis, uma solução potencialzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA é o desacoplamento. Há 

três formas principais de desacoplamento (Marlín, 1995): 

• Alteração das variáveis manipuladas : consiste na manipulação de outras 

variáveis, geralmente combinações das variáveis manipuladas originais. Para o 

caso de colunas de destilação, alguns exemplos são representados na Figura 

15; 

• Alteração das variáveis controladas: altera as variáveis controladas 

substituindo variáveis medidas por variáveis calculadas. Esta forma de 

desacoplamento é bem menos utilizada que a anterior, pois requer que as 

variáveis de saída medidas respondam aos ajustes das variáveis manipuladas 

com aproximadamente a mesma dinâmica, de maneira que os cálculos 

mantenham-se sincronizados; 

• Desacoplamento explícito: mantém as mesmas variáveis manipuladas e 

controladas, implementando controladores chamados de desacopladores. 

O desacoplamento explícito é testado neste trabalho. Desacopladores são 

controladores adicionais cujo objetivo é reduzir a interação entre malhas de controle em uma 
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estratégia de controle clássico malha múltipla. Potencialmente, os desacopladores podem 

eliminar completamente a interação. Na prática, esta eliminação nunca é completa devido a 

imperfeições do modelo. Os desacopladores podem ser dinâmicos ou estáticos, total ou parcial. 

O esquema de desacoplamento, aqui implementado, é dinâmico simplificado, apresentado na 

Figura 41. por permitir que os controladores PI possam ser sintonizados por métodos padrões 

malha única e serem mais fáceis de ser entendidos pelo pessoal de operação. 

onde : 

Figura 41 - Sistema <!e controle 2 x 2 com desacopladores explícitos 

O controlador desacoplador para manipular a carga térmica do refervedor em 

função da ação de controle do controlador dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C C I 4 é obtido pelo quociente entre as funções de 

transferênciazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA G p z \ e GP22 (Tabela 4), conforme Eq. 1 : 

- G t 

D 2 1 = 

J 2 l 0,15 _ (1,16S+ Q(5,Ò9S + 1) 

G n " ( 1 5 . 1 9 S + 1 ) (0,85S+ 1)(7,73S+1) 
22 

Eq. 1 

O controlador desacoplador D n para manipular a vazão de destilado em função da 

ação de controle do controlador de C H C I 3 , calculado utilizando-se as funções de transferência 

exatas (GzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAp i 2 e G pn , Tabela 4), é fisicamente não realizável. A função de transferência de 

segunda ordem G p n pode ser razoavelmente bem representada pela função de transferência de 

primeira ordem Gpnb conforme indicado na Figura 28 (modelo B), resultando no desacoplador 

&m representado pela Eq. 2 : 
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p 1 2 _ 0 ; 2 8 - ( - 3 0 2 * S + l ) - ( 6 , 4 4 - S + l ) 

G p "zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ( 1 , 3 2 - S + 1 ) - ( 5 , 5 « S + 1 ) 

Com a incorporação dos desacopladores na estratégia de controle, o processo 

efetivo que passa a ser controlado é alterado c a sintonia dos controladores deve também ser 

alterada em relação aos valores anteriormente calculados considerando-se malha única. Se o 

desacoplamento for perfeito, as funções de transferência do processo modificado passam a ser 

(Marlin, 1995) : 

Tabela 12 - Funções de transferência modificadas por desacopladores perfeitos. 

PROCESSO 
ACOPLADO 

PROCESSO PERFEITAMENTE 
DESACOPLADO 

OBSERVAÇÕES 

Gpii zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
JLíl e são os elementos da diagonal da 
matriz RGA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Gp22 

JLíl e são os elementos da diagonal da 
matriz RGA 

No presente trabalho, a única aproximação relacionada aos desacopladores 

calculados envolve a substituição de G p n por Gpits> para obtenção de D i2 , ou melhor, D^h • 

Como Gpnb é a função de primeira ordem sem tempo morto que melhor representa o modelo do 

processo G p u (Figura 28). assumindo que esta representação é satisfatória, é válido assumir, 

também, que o desacoplamento resulta aproximadamente perfeito e, conseqüentemente, que a 

Tabela 12 aplica-se a esta situação. A matriz RGA está calculada na subseção 4.2.4. Como 

2 i j = A 2 1 = 0,94 (Figura 20), a sintonia dos controladores Gci e Ga , segundo este critério, sofre 

uma correção de apenas 6% no seu ganho proporcional e, portanto, não necessita ser modificada. 

7.5. C C L e CHCIj em Malha Fechada com Desacopladores 

Foram verificadas as respostas com a implementação individual dos 

desacopladores D21 c D?2b e- também de ambos simultaneamente, conforme o diagrama de 
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controle da Figura 42. A resposta a uma perturbação em degrau no ponto de referência do CC14 , 

com ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CH CI3 também em malha fechada e utilizando-se apenas o desacoplador D21 , está 

indicada na Figura 43-A. A comparação entre esta figura e a Figura 39 permite concluir que a 

implementação deste desacoplador não surte qualquer efeito apreciável na resposta do CC14 (a 

sobrelevação e o desvio final são os mesmos), embora cause uma discreta perda de desempenho 

na resposta do CHCfi. A resposta a uma perturbação em degrau no ponto de referência do CC1 4 , 

com o CH CI3 também em malha fechada e utilizando-se o desacoplador DX:b, está indicada na 

Figura 43-B. A comparação desta figura com a Figura 43-A destaca que a implementação de 

Dab torna o processo em malha fechada bastante oscilatório quanto à concentração de CCL- e a 

vazão de destilado. A resposta a uma perturbação em degrau no ponto de referência do CCU, 

com o CH CI3 também em malha fechada e utilizando-se ambos desacopladores D21 e D^t, 

simultaneamente, está indicada na Figura 43-C. A implementação simultânea desses 

desacopladores resulta em um processo em malha fechada ainda mais oscilatório do que quando 

do uso de apenas D i 2 b . zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 42 - Diagrama de blocos da estratégia dc eoutrolc servo com desacopladores. 
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(A) Controle Servo de CC14 (CHCI 3 em AUTO, corn D 2 1 ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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(C) Controle Seivo de CC14 (CHC13 em AUTO, com D 3 i+D 1 2b) 

Figura 43 - Controle Servo de CC1 4 (CHCI 3 em malha fechada, com desacopladores). 

AUTO = referc-sc ao controlador em modo automático, ou malha fechada, C C l 4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA {Kç = %/%;tj = 5,13 h), 

CHClj (Kc = -0,18 %/%; i t = 0,88 h) 
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7,6. Considerações Quanto aos Desacopladores 

Os desacopladores calculados na seção 7.4 foram tesíados no intuito de melhorar 

a resposta do CCI d no problema servo do CHC1 3 , com ambas as malhas fechadas. Na Tabela 13 

estão indicados o erro integral, a sobrelevação e o tempo decorrido para a estabilização nas 

configurações "sem" e "com" desacopladores. 

Tabela 13 - Desempenho dos desacopladores no controle servo do C H C l j . 

CONFIGURAÇÃO 
Sem Com zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

D21 
Com Com 

Variável CCU CHCls CCI4 CHCU CCU CHCI3 CCU CHCls 

ÍTAE 109 8 100 13 136 20 202 37 

Sobrelevação (%) 1,5 1,25 1,5 1,25 1,15 1,1 1,15 1,2 

Estabilização 3 8 (h) 8,5 10,5 14 ~1 oc 

O desacopladorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA D21 resulta em uma melhora desprezível da resposta. O 

desacopladorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA D í 2 b e a implementação de ambos desacopladores simultaneamente resultam em 

uma menor sobrelevação, mas um erro integral maior. Além dos esquemas indicados na Tabela 

13, também foram testados os respectivos desacopladores estáticos, ou seja, considerando-se 

apenas os ganhos das funções de transferência e desprezando-se a dinâmica. A implementação 

de todos esses desacopladores, individualmente ou simultaneamente, dinâmicos ou estáticos, não 

surte resultado satisfatório. 

O desacoplamento total é muito suscetível a erros de modelo, especialmente 

quando o ganho relativo é maior que 1 (Marlin, 1995). De acordo com Seborg et a l . (1989), para 

alguns sistemas, o desacoplamento pode até degradar o desempenho, mesmo se um bom modelo 

do processo estiver disponível. Weischedel e MeAvoy (1980) indicam que colunas de destilação 

de alta pureza com expressivos ganhos relativos são pobres candidatas â implementação de 

desacopladores convencionais. De acordo com Luyben (1990), outros tipos de desacopladores 

são possíveis, todavia, como os mesmos podem corromper a capacidade do sistema em rejeitar 

3 6 O símbolo "as" denota que a variável não se estabilizou ou não aLingíu o ponto de referência dentro da janela de 
tempo considerada. 
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8.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA DISTÚRBIOS NA COMPOSIÇÃO D E ALIMENTAÇÃOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (xv\ 

Neste capítulo são exibidas as respostas do sistema SISO e TITO ao problema 

regulador para distúrbios na composição da alimentação da coluna, na ausência e na presença de 

controladores desacopladores. 

8.1. CC1 4 em Malha Fechada 

A composição da alimentação não é conhecida em linha (';on-line"). portanto não 

é possível a implementação de controle antecipatórío. O diagrama de um sistema de controle 

utilizando apenas controladores por realímentação e a resposta da composição da base frente a 

um distúrbio na concentração dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCÍ4 na alimentação da coluna de secagem são mostrados na 

Figura 44, estando o CHCI3 em malha aberta: 
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Figura 44 - Controle ReguladorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA xr de C C b (CHC1 3 em MAN)." 

3 1) MAN = refere-se ao controlador em modo manual, o u malha aberta. K t : = -t,S4 %/%; i . } = 3,45 h 
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Para um degrau unitário na concentração de CC14 na alimentação, a variação 

máxima da concentração deste componente no produto de base é menor que 0,1% da escala. A 

resposta retorna para dentro da faixa aceitável cerca de 6 horas após a aplicação da perturbação. 

Este desempenho é satisfatório frente aos objetivos do sistema de controle. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

8.2. C C I 4 e CHCb em Malha Fechada 

O diagrama de controle e a resposta do CC14 frente a um distúrbio em forma de 

degrau unitário na composição de CCÍ4 na alimentação é exibido na Figura 45, utilizando-se 

apenas controle por realimentação, estando ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C H C I 3 em malha fechada e sem desacopladores. 
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Figura 45 - Controïe ïtegulador s F de C C I , tCHCf, em A U T O ) . 4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4Í) C O , (Kc = -1,84 %/%; t , = 3,45 h) ; CHCfe (Kc = -0,13 %/%; t, » 0,56 h). 
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Para um degrau unitário na concentração de CCU na alimentação, a variação 

máxima da concentração deste componente no produto de base é menor que 0,15 % da escala. 

Todavia, a resposta só retornou para dentro da banda cerca de 19 horas após a perturbação, um 

tempo de estabilização muito mais longo do que aquele observado quando a malha de CHCU 

encontra-se aberta (Figura 44). Este processo em malha fechada torna-se um tanto oscilante. É 

importante destacar que, na planta, dificilmente a composição sofre uma alteração em forma de 

degrau, ou seja, as condições simuladas acima são mais rigorosas que as observadas na planta. 

Portanto, o desempenho apresentado atende aos objetivos do sistema de controle. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

8.3.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCU e CHCli em Malha Fechada com Desacopladores 

Os desacopladores calculados na seção 7.4 são testados nesta subseção no intuito 

de melhorar o tempo de resposta do CCU no problema regulador de composição de alimentação 

da coluna, com a malha de controle dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C H C I 3 fechada. Da mesma forma como realizado para o 

controle servo, são simuladas 3 situações : utilizando-se D 2 1 e isoladamente e em conjunto, 

conforme o diagrama da Figura 46. As respostas encontram-se na Figura 47. 
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(B) Controle Regulador x F de CCI 4 ( C H C I 3 em AUTO, com D J 3 b ) 
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Figura 47 - Controle Regulador x t - de CCl i (CHClj em AUTO, com desacopladores).41 

41 CCI 4 (Kc = -1,84zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA %/%; T, = 3,45 h ) ; CHCl, (Kc = -0,13 %/%; t, = 0,56 h). 
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Comparando-se as Figura 47-A com a Figura 45 verifica-se que o uso do 

desacopladorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA D21 , neste caso? não é eficaz. A implementação do desacopladorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA D ] 2 b torna o 

sistema oscilatório, assim como a implementação de ambos, D21 -f D 1 2b , conforme apresentado 

nas Figura 47-B e Figura 47-C. O resultado da implementação dos desacopl adores para este 

problema regulador é frustante, assim como ocorre para o problema servo com controle 

simultâneo de CC14 e CHC13 . 

Neste capítulo foram exibidas as respostas do sistema SISO e TITO ao problema 

regulador para distúrbios na composição da alimentação da coluna, na ausência e na presença de 

controladores desacopl adores. Para o sistema TITO, o tempo de estabilização da concentração de 

C C I 4 mostrou-se muito longo. A implementação de desacopl adores não melhorou as respostas 

deste sistema. No próximo capítulo são exibidas as respostas do sistema SISO e TITO ao 

problema regulador para distúrbios na vazão de alimentação da coluna, na ausência e na presença 

de controladores antecipatórios. 
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9. DISTÚRBIOS NA VAZÃO DE ALIMENTAÇÃOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (F) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Este capítulo trata do problema regulador para distúrbios na vazão de alimentação 

da colima, para os sistemas SISO e TITO. Controladores antecipatórios são sintetizados de duas 

formas e implementados em cada variável manipulada independentemente e simultaneamente. 

9.1, CC1 4 em Malha Fechada 

O distúrbio mais freqüente na coluna de secagem é a mudança em sua vazão de 

alimentação para administração dos inventários de 1,2-EDC úmido e 1,2-EDC seco da planta 

onde está inserida. A alteração na vazão de alimentação pode ocorrer até 2 ou 3 vezes por 

semana. São apresentados na Figura 48 o diagrama de controle e a resposta dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C C I 4 após a 

perturbação na vazão de alimentação, com o C H C I 3 em malha aberta e sem a utilização de 

controle antecipatório: 
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Figura 48 - Controle Regulador F de C C I 4 (CHCI 3 em MAN, sem G f f ) . 

tóKc=-l,84%/ %;T, = 3,45h. 
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O sistema apresenta-se bastante oscilatório. Para nm distúrbio de apenas 1% da 

escala na vazão de alimentação, a concentração de CC14 na base da coluna resulta em uma 

sobrelevação e um desvio final de 5 e 0,2 % da escala, respectivamente. Por estar em malha 

aberta, ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C H C I 3 apresenta uma sobrelevação de 7,5zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA % e um desvio permanente de quase 4 % . A 

variável manipulada (D) estabiliza-se em 2 %, mas sua variação inicial é de aproximadamente 

14 %, aumentando a probabilidade de saturação. Por ser o distúrbio mais frequente, a adequada 

capacidade para rejeitá-lo é prioritáriozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA nos objetivos do sistema de controle, conforme 

explicitado na subseção 4.3. Portanto, a Tesposta apresentada na Figura 48 não atende aos 

requisitos do sistema de controle. 

9.2. Controladores Antecipatóríos 

Em algumas situações em que o controle por realimentação não apresenta 

resultados satisfatórios, benefícios podem ser obtidos pela adição de controle antecipatório para 

reduzir os efeitos de distúrbios que podem ser medidos. Na subseção 4.1 estão abordados alguns 

benefícios resultantes da implementação de controladores antecipatóríos em colunas de 

destilação. Segundo Shinskey (1984), embora o controle antecipatório tenha tido larga aceitação 

em colunas de destilação industriais devido à resposta lenta que tipicamente ocorre quando 

apenas controle por realimentação é utilizado, ainda é muito comum a implementação de 

controladores de razão, perdendo-se parte do benefício por não se aplicar a correção certa no 

momento certo, ou seja, não levando-se em consideração os aspectos dinâmicos do sistema. 

Os benefícios se reduzem à medida em que o modelo do processo torna-se menos 

preciso. Em aplicações práticas, o controle antecipatório é quase sempre utilizado em conjunto 

com controle por realimentação, onde este último compensa as incertezas do modelo do 

processo, os erros de medição e os distúrbios não mensuráveis. 

Conforme indicado na Figura 33, dois controladores antecipatóríos são avaliados 

neste trabalho, ambos para melhorar a resposta do CCU frente a distúrbios na vazão de 

alimentação. Um controlador manipula a vazão de destilado, enquanto o outro manipula a carga 

térmica do refervedor. 
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OzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA controlador antecípatório idealzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Gmi , para manipular a vazão de destilado em 

função da vazão de alimentação, é calculado através do quociente entre as funções de 

transferência exatas G L u e G p n (Tabela 5 e Tabela 4), mas é fisicamente não realizável. Para 

contornar esta inconveniência, a função de transferência de segunda ordem G p l ! é substituída, 

sem perda apreciável de exatidão, pela função de transferência de primeira ordem G p m, que 

melhor a representa, conforme indicado na Figura 28 (modelo B). Isto resulta no controlador 

antecípatório Gmm representado peia Eq. 3 : 

- G 
G. rffllb ; 

G 

H l - ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 06- ( 9 2 - 9 6 ' S + 1 ) - ( M 4 ' S * f ) 

'pllb (1 ,49- S+ 1)-( .14,46-S+ 1) 
Eq.3 

O controlador antecípatório ideal Gmi spara manipular a carga térmica em função 

da vazão de alimentação, é obtido pelo quociente entre as funções de transferência exatas GzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBALH e 

Gpt2 (Tabela 5 e Tabela 4), conforme Eq. 4 ; 

- G 
G 

L l l 
' f f l2 ! 

G 
-3,46* 

p!2 

(92,96* S + 1)-(1,32*S + l ) - ( 5 , 5 « S 4- 1) 

(1,49- S+ 1) • (14,46* S + l)-(-302 - S + 1) 
Eq.4 

9.3. CCU em Malha Fechada com Controladores Antecipatórios 

Controladores antecipatórios para manipular a vazão de destilado e a carga 

térmica, implantados isoladamente ou simultaneamente, são testados nesta subseção, de acordo 

com o diagrama da Figura 49. 

A n a I r as . l o i d * 

a* cct_t 

A - j l * O Í p # l £ i l e 

f l i í È. J r b t o 

A J i m 

r 

Figura 49 ~ Diagrama para Coatrofe Regulador F de C C i 4 (CHClj em MAN, com Ga). 
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A resposta dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCI4 a uma perturbação na vazão de alimentação, com o CHCI3 em 

malha aberta e o controlador antecipatório Gfnít. (Eq. 3) manipulando o destilado, é mostrada na 

Figura 50-A. A sobrelevação é de 2,5 % da escala e não há desvio permanente, mas a ação de 

controle, que estabiliza-se em 2 %, assume um valor inicial muito elevado (28%), podendo, na 

prática, levar a restrições físicas (saturação no elemento final de controle). A comparação entre 

esta figura e a Figura 48 (sem controle antecipatório) demonstra que, com a implementação de 

GffDb , a sobrelevação inicial e o erro ITAE são reduzidos a aproximadamente 50 e 75 %, 

respectivamente. 

Embora a implementação de Gmib represente um certo ganho de desempenho em 

relação ao controle por realímentação puro, uma estratégia de controle de composição de apenas 

um dos produtos da coluna ou de apenas um componente, como é o caso desta subseção, requer 

que a outra variável manipulada Q r seja utilizada. Do contrário, a carga térmica estará constante 

para qualquer valor de vazão de alimentação, alterando drasticamente o fracionamento, que é 

uma das duas variáveis manipuladas fundamentais responsáveis pelo controle de composição dos 

produtos de uma coluna de destilação (subseção 4.1). 

Quando a composição dos dois produtos da coluna é controlada ou quando dois 

componentes são controlados, em uma estratégia de controle do tipo malha múltipla, as duas 

variáveis manipuladas são utilizadas pelos controladores por realímentação. Neste caso. mesmo 

que não haja controladores antecípatórios, ambas as variáveis manipuladas mantêm uma certa 

relação com a vazão de alimentação através desses controladores de composição. 

Particularizando para o caso deste trabalho, em uma estratégia elaborada para 

rejeitar distúrbios na vazão de alimentação sem controle dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C H C I 3 , ao menos o controlador 

antecipatório que manipula a carga térmica do refervedor é requerido. O projeto deste segundo 

controlador antecipatório, ou melhor, o projeto do par de controladores antecípatórios é o assunto 

do restante desta subseção. 
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(A) Controle Regulador F de CCI 4 (CHC13 em MAN, com G f f 1 i b ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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(B) Controle Regulador F de CCl 4 (CHC13 em M A N , com G f f I 2 ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 50 - Controle Regulador F de C O 4 (CHCij em MAN, com G f f ) . 
43 

•o K c = 4,84 % / % ; T . | = 3,45 h. 
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Conforme apresentado na Figura 50-B, a implementação de um controlador 

antecipatório, manipulando a carga térmica do refervedor, utilizando a função de transferência 

exata GzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAf n 2 (Eq. 4), cancela completamente a perturbação aplicada (degrau unitário na vazão de 

alimentação), estando o CH CI3 em malha aberta. Nenhuma ação de controle oriunda do 

controlador por realímentação Ga é requerida, ou seja, a vazão de destilado não sofre alteração. 

Isto se explica pelo fato de nenliuma simplificação ser necessária na função de transferência do 

controlador Grm • í^ra verificar a sensibilidade desta estratégia frente a um a erro no modelo, o 

ganho do processo foi reduzido em 10 % e a resposta apresentada na Figura 50-C. Neste caso, 

uma ação de controle oriunda do controlador por realimeníaçào Gci ocorre, ou seja, a vazão de 

destilado é efetivamente manipulada, compensando a imperfeição imposta ao modelo. Do ponto 

de vista exclusivamente da variável controlada, a resposta da Figura 50-C apresenta melhor 

desempenho do que aquelas da Figura 48 e da Figura 50-A. Todavia, a variável manipulada (Q r) 

não se estabiliza e tende a saturação para um tempo mais longo, o que representa um sério 

problema para esta estratégia. Este comportamento é motivado pela presença de um pólo no 

semiplano direito na função de transferência do controladorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Gm2 (Eq.- 4). 

A implementação simultânea dos dois controladores antecipatóríos (Gmib e G m i , 

Eq. 3 e Eq. 4) é apresentada na Figura 51. 
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A sobrelevação e o desvio final são de -4,5 e +0,4 % da escala, respectivamente. 

Esta resposta é um pouco inferior, em desempenho, àquela proporcionada pela implementação 

de apenas Gmib (Figura 50-A). A ação de controle assume um valor inicial muito elevado (22%), 

podendo, na prática, levar a uma saturação na válvula. Mais grave do que isto, a variável 

manipulada (Q r) continua sem estabilizar-se, jã que apenaszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Gím a manipula (CHCI 3 encontra-se 

em malha aberta). Portanto, esta estratégia não é exeqüível. 

Como cada um dos dois controladores antecipatónos, Gmib ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Gm2, foi calculado 

de forma a, isoladamente, cancelar o efeito da perturbação sobre a concentração de CCU no 

produto de base, a resposta apresentada na Figura 51 sugere que a utilização de Gmjb ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Gsm > 

simultaneamente, causa uma ação de controle excessiva, resultando em um processo oscilante. 

Por outro lado, se apenas Gmib for utilizado e a malha de controle de CHClj estiver aberta, 

alterações na vazão de alimentação da coluna, sejam elas quais forem, não causam nenhuma 

modificação na carga térmica do refervedor, seja por ação antecipatória ou por reaUmentação, e 

ísto não soa nem um pouco sensato. 

Em função dessas constatações, o projeto dos controladores antecípatórios é 

modificado da forma descrita a seguir. O controle antecipatório, manipulando a carga térmica do 

refervedor, passa a ser do tipo controlador de razão utilizando o ganho inicial proporcionado por 

Gffi2, conforme indicado na Figura 52 e Eq. 5 : 

1.2 i -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

( ! , • » . 5zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA +  1).(14,4á*S +  l } í - 3 r a - SzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA+ 1) ' 
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* 0,6 
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0.4 -
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Te m p o (h) 

20 25 

Figura 52 - Cálculo do controlador de razão G m 2 a . 



so 

G m 2 a =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 0,359 Eq.5 

O controlador antecipatóno manipulando a vazão de destilado é calculado de 

forma a, juntamente com Gfn2a, cancelar o efeito de uma perturbação na vazão de alimentação 

sobre a concentração de CC!4 no produto de base da coluna. Para que isto ocorra, pelo diagrama 

de blocos da Figura 33 tem-se que : 

G L 1 1 + G f f l l c *zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA G p l í b +

 G f f i 2a* C p l 2 = 0 Eq.6 

onde Gui , Gpni>, Gfnia e Gpi2 são dados pelas Tabela 5, Figura 28 (modelo B), Eq. 5 e Tabela 4, 

respectivamente, e Grmc é o que se deseja obter : 

Eq, 7 

Após substituição das funções de transferencia, o novo controlador antecipatóno 

Gffuc para manipular a vazão de destilado é dado pela Eq. 8 : 

G m i c = 0 , 9 ó . 
(92,96* S + l ) - (6 ,44* S + 1) 

(1,49* S + 1)-(14,46* S+ 1) 
+ 0,1 

(-302* S+ l ) - (6 ,44* S + 1) 

(1,32*S + 1)(5,5*S+1) 
Eq. 8 

No Simulink™, este controlador pode ser implementado segundo o diagrama da 

Figura 53. A resposta desta função de transferência a uma perturbação em forma de degrau 

unitário em sua entrada também está mostrada naquela figura. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 53 - Implementação dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Gmic
 n i> Simulmk™ e sua resposta a um degrau imita rio. 
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A implementação simultânea dos dois controladores antecipatórios, Gmi c ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Gttm, 

calculados segundo as Eq. 8 e Eq. 5, respectivamente, é apresentada na Figura 54, onde constata-

se que a amplitude das oscilações está sensivelmente reduzida. Há uma sobrelevação de -0,8 % 

da escala e o CCl^ retorna ao ponto de referência cerca de 20 h após a perturbação. As duas 

variáveis manipuladas comportam-se de forma suave, sendo que a maior variação é de 6 % na 

vazão de destilado, bem inferior aos 22 % da Figura 51, longe, portanto, de restrições físicas. 

A metodologia descrita para o projeto desses dois controladores não reivindica a 

obtenção de controladores ótimos, mas a resposta é substancialmente superior, em desempenho, 

àquelas proporcionadas pela não implementação de controle antecipatório, pela implementação 

de apenas Gmib (Figura 50-A) ou mesmo pela implementação simultânea de Gfnib e- Gfm 

calculados independentemente (Figura 51). A comparação do desempenho dessas três estratégias 

é melhor visualizada pela Figura 55 e Tabela 14. A Figura 55 exibe a resposta da variável 

controlada em cada uma das três estratégias. A Tabela 14 apresenta os indicadores de 

desempenho. Adicionalmente, apesar dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CH CI3 encontrar-se em malha aberta, a variável 

manipulada (Q r) estabilizou-se, já que Gmia é um controlador de razão. Esta estratégia de 

controle é factível de ser implementada na coluna. 
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Figura 54 - Controle Regulador F de CCU (CHCI 3 em MAN, com G m v c + G<m*)-
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82 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A -

2 -
Tf zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
10 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
o 
in 
» D 
<* zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

d 
-2 J 

-4 -

-6 

Sem antecipatórios 

2S 

Corn Gff11tH-0#t2 

- -Sem antecipatórios 

- - C o m Gffltb + GfflS 

— ComGff11c + Gffl2a zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tempo (h) 

Figura 55 • Respostas de 3 estratégias para controle regulador F de C O * (CHCtj em MAN').' zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA46 

Tabela 14 - Desempenho dos controladores antecípatórios no controle regulador F dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCU. 

CONFIGURAÇÃO 
Sem 

Antecipatórios 
Com Antecipatórios 

Gffi!b+ Gífi2 

Com Antecipatórios 
Gffíic+ GfH2a 

1TAE 270 309 66 

Sobrelevação (%) 5,1 4,5 0,8 

Estabilização (h) cc 20 

Desvio Final (%) 0,20 0,35 0 

9.4. CCI 4 e CHCb em Malha Fechada 

A resposta do C C I 4 após a perturbação na vazão de alimentação, com o CHCb em 

malha aberta, sem a utilização de controlador antecipaíório foi mostrada anteriormente na Figura 

48. Com ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CHCI3 em malha fechada, o diagrama de controle e a resposta estão apresentados na 

Figura 56. Ocorre uma sobrelevação de -4% e a variável controlada CCI 4 apresenta um desvio 

permanente significativo {-\% da escala). A comparação das duas figuras permite ratificar, mais 

uma vez, a queda de desempenho do controle de CCI4 quando o CHCI3 é posto em malha 

fechada. Esta estratégia não atende aos objetivos do sistema de controle. 

ill K c = - 1 . 8 4 « / % ; ti = 3,45 h. 
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Figura 56 - Controle Regulador F de CCU (CHCIj em A U T O , sem Ga): 
47 

9.5. CCU e C H C I 3 em Malha Fechada com Controladores Antecipa tórios 

Os dois controladores aniecipatórios Gtuu e Gm2a > sintetizados na subseção 9.2, 

foram implementados no intuito de verificar se os mesmos poderiam promover uma melhora 

substancialmente na resposta do CCU quando o CHC1 3 também está em malha fechada. A Figura 

CCU (Kc = -1,84 %/%; T, = 3,45 h ) ; CHCIj ( K c = -0,13 %f%; t, = Üf5ó h). 
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57 apresenta o diagrama de controle e a resposta a uma perturbação na vazão de alimentação da 

coluna.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA A comparação desta figura com a Figura 56 indica que não há melhoria de desempenho 

com a implementação dos controladores antecipatónos quando o CHC15 está em malha fechada. 

Esta estratégia não atende aos objetivos do sistema de controle. 

Figura 57 - Controle Regulador F dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCl4 (CHCb em AUTO, com GzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAmw. + Gm^. ' 

* C O , (Kc = -1,84 %/%:zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA T , =  3,45 h); CHClj ( K t = -0,13 i , = 0,56 h). 
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Neste capítulo foram exibidas as respostas do sistema SISO e TITO ao problema 

regulador para distúrbios na vazão de alimentação da coluna. A resposta para o sistema SISO foi 

plenamente satisfatória apenas quando dois controladores antecipatórios, calculados 

conjuntamente, são implementados atuando nas duas variáveis manipuladas. A resposta para o 

sistema TITO não foi satisfatória, mesmo na presença desses controladores antecipatórios. Com 

este capítulo são encerradas as simulações realizadas neste trabalho, de acordo com a grade de 

simulações apresentada na Tabela 11, Os dois próximos capítulos tratam das conclusões e 

sugestões para trabalhos futuros. 
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10, CONCLUSÕES 

Este capítulo trata das conclusões obtidas através das simulações apresentadas nos 

capítulos anteriores. Inicialmente, os resultados de cada simulação são apresentados de uma 

forma consolidada. Em uma segunda etapa, os objetivos do sistema de controle são confrontados 

com os resultados obtidos. Finalmente, em uma terceira etapa, as razões pelas quais alguns 

objetivos do sistema de controle não foram atendidos são abordadas. 

A Tabela 15 apresenta, de forma resumida, o resultado final das principais 

estratégias de controle testadas neste trabalho. 

Tabela IS - Grade com os resultados das estratégias de controle simuladas. 

C O N T R O L A D O R E S 

R E S U L T A D O PI 
Desacopladores Anteeipatórios R E S U L T A D O 

C C L C H C b 
Desacopladores Anteeipatórios R E S U L T A D O 

SERVO 

• Satisfatório 

SERVO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
• Satisfatório 

SERVO 
• • Insatisfatório 

SERVO 

• • • Insatisfatório 

R E G U L A D O R 
x F 

(Composição da 
Alimentação) 

* Satisfatório R E G U L A D O R 
x F 

(Composição da 
Alimentação) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

* • Satisfatório 

R E G U L A D O R 
x F 

(Composição da 
Alimentação) * • • Insatisfatório 

REGULADOR 
F 

(Vazão da 
Alimentação) 

• Insatisfatório 
REGULADOR 

F 
(Vazão da 

Alimentação) 

• . • Satisfatório 
REGULADOR 

F 
(Vazão da 

Alimentação) 
• • Insatisfatório 

REGULADOR 
F 

(Vazão da 
Alimentação) 

• Insatisfatório 

Legenda : 
I • I Recurso utilizado na esiratégis de contrate. 

Recurso não utilizado. 

A Tabela 16 apresenta um balanço entre esses objetivos, relacionados em ordem 

decrescente de prioridade, e os resultados obtidos : 
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Tabela 16 - Comparação entre os objetivos c os resultados alcançados. 

OBJETIVOS (subseção 4.3) RESULTADOS ALCANÇADOS 

Manter o valor da concentração de 

CCIs na base da coluna a mais 

próxima possível do seu ponto de 

referência, demonstrando adequada 

capacidade de rejeitar distúrbios, em 

especial quanto às alterações na 

vazão de alimentação da coluna. 

É possível controlarzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 0 CC14 e 0 CHCL 3 no problema 

servo SISO. As sintonias obtidas demonstram robustez 

em simulações com modelo não linear. Os menores 

tempos de resposta são 6 h e 2 h para 0 CC14 ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CHCI3, 

respectivamente. Não é possível controlar 0 CCI4 no 

problema servo TITO. 

No problema regulador SISO para distúrbios na vazão de 

alimentação, 0 CCI4 é satisfatoriamente controlado com a 

incorporação de controladores antecipa tórios. A estratégia 

testadazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ê adequada para implementação na planta. 

0 problema regulador para distúrbios na composição da 

alimentação é 0 único em que a resposta é satisfatória 

com 0 CHCI3 em malha fechada. 

Manter a concentração de CHCI3 na 

base abaixo de seu limite superior de 

especificação. 

Utilizando-se 0 esquema de controle DV modificado e 

controle descentralizado, não é possível controlar 0 CCU 

com a malha de CHCI3 fechada, exceto no problema 

regulador para distúrbios na composição da alimentação. 

Ser simples e, preferencialmente, 

descentralizado. 

A estratégia de malha múltipla é descentralizada. Neste 

trabalho, desacopiadores não são factíveis, mas os 

controladores antecipatórios são os grandes responsáveis 

pelo alcance do objetivo mais prioritário. Todavia, a 

incorporação de muitos blocos na estratégia de controle, 

tais como desacopiadores, controladores antecipatórios e 

outros algoritmos torna 0 sistema potencialmente 

complexo e de difícil entendimento para os operadores. 

O objetivo mais prioritário do sistema de controle, rejeitar distúrbios no teor de 

CCÍ4 na base da coluna provocados por variações na vazão de alimentação, foi atingido. O 

diagrama de blocos da estratégia de controle proposta é o da Figura 49. O fluxograma com a 
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instrumentação correspondente é apresentado na Figura 58, em contraposição a instrumentação 

atual indicada na Figura 4. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 58 - Instrumentação proposta para controle da coluna de secagem 

Em novembro de 2002, as respostas em malha aberta do modelo rigoroso (Síiva, 

2002) e os ganhos de processo dimensionais (Tabela 2) foram divulgados para os operadores e 

gestores da planta. A resposta do CCU a uma perturbação na carga térmica do refervedor (Figura 

27), serviu para abolir, de uma vez por todas, o uso desta variável manipulada49 para controle do 

CCU • Os ganhos de processo estão sendo utilizados para balizar, de forma quantitativa, as 

correções aplicadas manualmente. O maior conhecimento quanto ao comportamento da coluna 

vem permitindo melhorias visíveis na estabilidade da concentração dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CCI4 na base e 

manutenção do teor de 1.2-EDCzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 110 destilado, resultando em desempenhos superiores àqueles 

mostrados na Figura 6 e Figura 8, apesar de não haver ainda controle automático de composição 

instalado. 

O fato da carga térmica ter um extraordinário impacto sobre o CC1 4 , no início do transiente, era de domínio, mas 
o fato da mesma não ter efeito duradouro sobre o mesmo não era inequívoco, visto que a ocorrência de outras 
perturbações e ruídos na coluna e na planta não permitem enxergar o fenómeno com clareza, reforçado pelo fato do 
analisador atual amostrar o produto de topo da coluna de pesados e não o produto de base da coluna de secagem. 



Do ponto de vista académico, esse trabalho contribui pelo fato do processo 

estudado apresentar aspectos não usuais : controle de concentração de dois componentes em uma 

mesma corrente, resposta extremamente inversa e forte acoplamento. A contribuição também é 

advinda pela forma infrequente com que os controladores antecipatórios foram sintetizados. Por 

fim, este trabalho contribui para redução da lacuna entre a teoria de controle e sua aplicação 

prática. 

As dificuldades para o alcance dos demais objetivos do sistema de controle estão, 

possivelmente, associadas a dois fatores principais atuando de forma sinérgica : a) características 

intrínsecas da coluna de destilação em estudo ; b) estratégia de controle adotada para o caso. 

Algumas considerações a respeito verificadas na literatura : 

• O produto da base da coluna em estudo é de alta pureza e a razão de refluxo, é 

da ordem de 200, a 300 : colunas de destilação de alta pureza são sempre mal 

condicionadas, sensíveis a pequenos desbalanceamentos e erros de modelo. 

Colunas de alta pureza com altíssima razão de refluxo são consideradas as 

mais difíceis de serem controladas (Skogestad, 1997). 

• A mistura na coluna em estudo apresenta um .comportamento azeotrópico : 

AndersenzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et ai (1991) apresentam os resultados do comportamento dinâmico 

de uma coluna de destilação azeotrópica em que a operação é quase 

impossível em certas regiões devido a sérias respostas inversas. 

* As concentrações de,,,dois componentes na mesma corrente são controladas e 

um dos componentes tem volatilidade intermediária: não foi encontrada 

referência na literatura consultada para esta particularidade. A imensa maioria 

dos estudos de controle de composição em colunas de destilação aborda o 

controle de concentração de apenas um componente da mistura em um dos 

produtos ou o controle de concentração de dois componentes, um em cada 

produto da coluna. 

• Resposta fortemente inversa: os processos que apresentam este 

comportamento são bastante desfavoráveis ã implementação de controladores 

P1D, os quais são adequados para processos com interação modesta. Nos casos 

de acoplamento significativo, um controle multivariável, e não controladores 
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descentralizados, deve ser usado (WangzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et ai, 1997, Hang et ai, 2002, 

Skogestad, 1997); 

• Acoplamento dinâmico:zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA é muito forte e o uso de desacopladores não se 

mostra eficaz neste caso. Skogestad e Morari (1987) recomendam não utilizar 

desacopladores quando o modelo tem valores de RGA muito maiores que um. 

• Sintonia : o processo representado por GzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAP22 não pode ser aproximado para I a 

ordem mais tempo morto, inviabilizando o uso dos métodos mais simples para 

a sintonia do controlador Ges - A sintonia de controladores em processos 

multivariáveis com forte interação, como é o caso do presente trabalho, é uma 

tarefa complexa. 
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11. SUGESTÕES PARA FUTUROS TRABALHOS zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

As sugestões para trabalhos futuros são apresentadas em dois tipos. O primeiro 

grupo concentra aspectos relacionados à implementação, a curto prazo, da estratégia de controle 

recomendada por este trabalho (SISO) na planta de forma concisa : 

• Avaliar a possibilidade de simplificação da função de transferência do 

controlador antecipatório Gmic? de forma a facilitar sua implementação no 

SDCD. 

» Implementar, no Aspen Dynamics*", a estratégia de controle regulador contra 

variações na vazão de alimentação com os controladores antecipatóríos, com o 

intuito de avaliar o impacto do modelo rigoroso sobre o desempenho dos 

mesmos. 

O segundo grupo trata de aspectos relacionados â otimização da estratégia SISO e 

da viabilização do sistema de controle TITO : 

• Projetar o par ótimo de controladores antecipatóríos, de forma a minimizar o 

erro ÍTAE da resposta do controle regulador contra variações na vazão de 

alimentação, levando em consideração as limitações práticas de velocidade de 

alteração de carga térmica do refervedor (SISO). 

• Sintonizar o controlador de CHzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.CI3 , Ge; , pelo método de ÍMC de 2" ordem 

(RiverazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et ai, 1986). 

» Desenvolver um analisador virtual ("soft sensor") com o objetivo de evitar a 

aquisição do cromatógrafo de processo para CCU e C H C I 3. 

• Sintonizar o sistema de controle TITO utilizando uma metodologia própria 

para sistemas multivariável. 

• Avaliar se outras estruturas de controle, tais como [D/(L+D), (V ou V/B)], 

tornam o sistema menos acoplado dinamicamente. Avaliar a matriz RGA no 

domínio da freqüência (a abordagem dinâmica demonstrou que a matriz RGA, 

erroneamente, apontou não existir acoplamento entre as malhas). 
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• Desenvolver e implementar no SímuLink™ uma estratégia baseada em 1MC 

para o sistema TITO. Comparar com a estratégia PID desenvolvida neste 

trabalho, Implementar no Aspen Dynamics™ caso se mostre superior. 

• Desenvolver e implementar uma estratégia de controle do tipo preditivo 

multivariável (controle centralizado) para o sistema TITO. Comparar com a 

estratégia PID desenvolvida neste trabalho e com a estratégia baseada em 

1MC. 

Outras sugestões para trabalhos futuros, voltadas para aspectos termodinâmicos e 

de otimização em estado estacionário, foram listadas em Silva (2002) e não devem ser deixadas 

sair da memória. 
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