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Projeto de Estruturas de Controle Aplicadas a Processos Quimicos.

Helder de Carvalho da Silva Fernandes ', Antonio Carlos Brandao de Araujo 2
Resumo

De forma sucinta, o projeto de estruturas de controle estuda e analisa as decisbes estruturais
relacionadas ao projeto de sistema de controle aplicado a plantas quimicas, mais especificamente quais
variaveis podem e devem ser controladas, medidas, manipuladas e quais relagdes devem ser estabelecidas
entre elas. Um dos principais objetivos € determinar o conjunto de variaveis as quais, quando mantidas em
seus respectivos “set points”, indiretamente conduz a uma (quase) 6tima operacdo com uma perda
econdmica aceitavel, sem a necessidade de se re-otimizar o processo quando disturbios ocorrerem,
reduzindo a freqiiéncia com que otimizagdo em tempo real (RTO) que na maioria dos casos ndo é simples.

Este trabalho teve como objetivo compreender o funcionamento de uma planta de produgéo de acetato
de vinila além de uma otimizagéo para a produgao enfatizando a maximizagao de lucros com a redugéo de
uso de matérias-primas frente a distlrbios operacionais. Tal otimizagao foi efetuada utilizando-se de um
codigo feito em matlab por Michael Luyben, Thomas McAvoy, Rong Chen, e Kedar Dave que simula o
processo de produgdo do acetato em conjunto com algumas fungdes de otimizagéo do software.

Com os resultados obtidos pdde-se ver que as variaveis em estudo da planta de produgédo ja se
encontram em um valor muito préximo do estado de otimizagao.

Palavras-chave: Projeto de estruturas de controle; plantas de processo quimicos; controle de processos.

Project Control Structures Applied to Chemical Processes.
Abstract

In brief, the design of structures for control studies and analyzes the decisions related to the structural
design of control system applied to chemical plants, specifically what variables can and should be controlled,
measured, handled and what relations should be established between them. One of the main goals is to
determine the set of variables which, when kept in their respective set points, indirectly leads to a (almost)
optimal operation with acceptable economic loss without the need to re-optimize the process as disorders
occur, reducing the frequency with which real-time optimization (RTO) that in most cases is not simple.

This study aimed to understand the operation of a plant for production of vinyl acetate in addition to an
optimization for the production emphasizing the maximization of profits with a reduction in use of raw
materials front of operational disturbances. This optimization was performed using a Matlab code done by
Michael Luyben, Thomas McAvoy, Rong Chen, and Kedar Dave that simulates the process of production of
acetate together with some optimization functions of the software.

With the results we could see that the variables in the study of plant production are already at a value
very close to the state of optimization.

Keywords: Project structures of control, chemical process plants; process control.
Introdugéao

Para se modelar um sistema é necesséario conhecer o mesmo de forma a se montar um sistema de
equacgoes matematicas que representem o comportamento do processo. Basicamente, deve-se analisar o
processo o qual se vai controlar para se determinar que variaveis do sistema serdo controladas e quais
serdo medidas e comparadas com um valor de “set point” para que a agdo de controle seja acionada.

Mas apods todo o conhecimento matematico e de controle estar bem claro parte-se para o conhecimento
do processo em analise, no caso o processo do acetato de vinila que foi modelado matematicamente por
Michael Luyben, Thomas McAvoy, Rong Chen, e Kedar Dave no artigo “A Nonlinear Dynamic Modelo of a
Vinyl Acetate Process” que foi publicado em 2003. O modelo possui 246 estados, 26 variaveis manipuladas
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e 43 valores a serem medidos. Com base na modelagem os autores também disponibilizaram de forma
gratuita cédigos feitos em Matlab que simula uma estrutura de controle para tal processo funcionando de
forma normal ou sofrendo alguns tipos de disturbios.

Revisando-se os principais conceitos em controle de processos, o que representa um passo essencial
para a implantagdo da metodologia de projeto de estruturas de controle. O processo de producéo de acetato
de vinila é descrito e suas principais caracteristicas sdo apontadas.

Através de um cdodigo desenvolvido no Matlab pode-se otimizar o processo de produgédo do acetato de
vinila com a finalidade de se obter o produto final com o menor custo de produgao. Para isso € necessario
se determinar todos os custo de operagéo da planta e a receita produzida pelo processo a fim de se obter a
minimizagao.

Materiais e Métodos

Este trabalho foi desenvolvido no Laboratério de Experimentagdo Numerica de Processos do
Departamento de Engenharia Quimica no Centro de Ciéncias e Tecnologia da Universidade Federal de
Campina Grande — PB.

Estudo do Processo de Producgao de Acetato de Vinila (VAc).

No processo de produgdo de acetato de vinila (VAc) existem 10 unidades basicas de operagédo que
incluem um vaporizador, um reator catalitico do tipo “plug flow”, um trocador de calor de alimentagdo, um
separador, um compressor, uma absorvedor, um sistema de remogado de gas carbdnico, um sitema de
remogao de gas, um tanque para reciclo de liquido e uma coluna de destilagao azeotropica com decantador,
como pode ser observado na figura 6. Existem ainda 7 componentes quimicos no processo.

Etileno (C,H ), oxigénio puro(QO,), acido acético (HAc), agua (/,0), diéxido de carbono(CO,),
etano (C,H)que ¢é inerte na reagdo e o préprio acetato de vinila (VAc) como produto. A reagdo de
produgéo do VAc ocorre de acordo com as seguintes reagoes:

C,H, +CH,COOH + Y4 0, — CH, = CHOCOCH, + H,0  (Eq.01)
C,H, +30, —2CO, +2H,0 (Eq.02)

Para se fazer um modelo do processo primeiro deve-se considerar os seguintes pressupostos para o
processo geral:

1) N&o existem componentes leves (O,,CO,,C,H,,C,H ) na coluna de destilagdo. A raz&o para

este pressuposto é o de que, na realidade, os componentes leves possuem baixa concentragdo e que se
mantém essencialmente na fase vapor dentro da coluna. Os mesmos deixam a coluna através de um

sistema de ventilagdo no decantador. A corrente liquida que alimenta a coluna contem apenas VAc, H,0e

HAc. Ja a corrente gasosa contem os quarto componentes leves que sdo enviados de volta e combinados
com o vapor produzido pelo separador para formar o vapor que alimenta o absorvedor.

2) Para simplificar a modelagem do ciclo dindmico de gas, presume-se que toda a queda de pressao do
gas ocorre apenas no reator. Existem duas valvulas de vapor efluente no processo, uma no vaporizador e
outra no separador. De acordo com o pressuposto n&o ocorrem quedas de pressao nas valvulas.

3) A quantidade de gas circulando no processo é fixa.

4) A dindmica do compressor e da bomba s&o ignorados por ser muita rapida.

5) A temperatura da casca do reator perfeitamente controlada.

6) A temperatura da jaqueta de resfriamento do separador € uma variavel manipulavel.

7) Para simplificagdo um balango de energia em estado estacionario é aplicado nos aquecedores e
resfriadores para calcular a temperatura de corrente de saida. Para introduzir uma dindmica, dois minutos

de “delay” sdo adicionados na temperatura de saida de cada aquecedor e resfriador.

8) As unidades da taxa de fluxo molar, fluxo de calor, e temperatura sao respectivamente, kmol/min,
kcal/min e °C.



Uma vez aceitado estes pressupostos, parte-se entdo para uma analise fisica, especifica de cada
equipamento utilizado na modelagem do processo e as equagdes utilizadas em cada um deles. O sistema
como um todo pode ser observado na figura 1 abaixo.

Recycle G ®
Oxygen Feed a @ ‘ ecycle Gas E Birge
e €O, | | co,Purge
@ Compressor Removal
e , D steam | S Wash Acid
l i‘ﬂ Vent

0%

1aqiosqy

&

Organic
Product

Ethylene
Feed

} L} f
@ o}

Vaporizer Aqueous

Product

Scrub Stream | roduc

Acetic Acid 4 @ ﬁ
Recycle mHAC Tank @ |
=M

g O 4> Bottoms

Acetlc Acid
Feed

Figura 1 — Diagrama Esquematico do Processo de Producao de Acetato de Vinila
(Fonte: Luyben M.,McAvoy T. J., Dave K., Chen R. A Nonlinear Dynamic Model of a Vinyl Acetate Process
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Observando a figura 1, pode-se ver que o sistema € alimentado pelas correntes 11, 12 e 13 com acido
acético, etileno e oxigénio respectivamente. O corrente do etileno se mistura com uma corrente de gas de
reciclo que é utilizada para reaproveitar o calor perdido no trocador de calor, essa corrente resultante vai
para o vaporizador juntamente com a corrente de acido acético onde sdo vaporizados e seguem para o
reator onde acontece a formagéo do acetato de vinila seguindo as reagées mencionadas acima. Do reator
sai um produto misto liquido-gas que é separado no separador, a parte liquida vai direto para a coluna de
destilagdo e a parte gasosa segue para um absorvedor onde é lavado com acido acético para se retirar
quase que por completamente o acetato de vinila que ainda resta na mistura gasosa. Na base no
absorvedor sai acetato de vinila com o acido acético que foi utilizado na lavagem e estes segue para a
coluna de destilacdo, ja a saida do topo do absorvedor contem a apenas gases que serdo reciclados no
processo. Na coluna de destilagdo apds todos os estagios temos acido acético na base e uma mistura de
acetato de vinila e agua basicamente no topo, que sera condensada e em um decantador serdo separadas
a agua do produto orgénico (acetato de vinila).

a) Dados Termodinamicos e Propriedades Fisicas — O equilibrio liquido-vapor (ELV) é calculado
assumindo uma fase de vapor ideal e os parametros Wilson de coeficiente de atividade liquida. A pressao
de vapor dos componentes é feita utilizando a equagédo de Antoine. E 0 peso molecular dos componentes
utilizado possuem 3 casas decimais.

b) Vaporizador - O vaporizador é implementado como um sistema misto com sete componentes.

Possui uma entrada de fluxo de gas (F1), que ¢ uma mistura do fluxo de C,H, da alimentagdo e da

corrente efluente de vapor do absorvedor. Também possui um fluxo liquido de entrada (F2), que vem do
tanque de HAc. Ha oito variaveis de estado no vaporizador, incluindo o nivel de liquido e a fragado molar de

0,,COo,,C,H,,VAc,H20, HAc . Um balango de massa total, componentes e energia s&o feito para se
modelar a dindmica no equipamento:

ol VA = FP Mw ™ + BT MW" + FJE Mw) (Eq.03)

MVAP)'CLV”t.P zFVAP(xV. —XL, )+FVAP(x —XL, Py — FVAP(x —x'L/ﬁP) (Eq.04)

CpVA.PMVA.PTVAP FVAP (hVA.P _hVA.P)+F2VAP (thA.P _hZAP)_FVVAP (h;/AP _hZAP) +QVAP (Eq 05)
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No vaporizador existem 2 variaveis manipulaveis que sdoo Q" e F,,”" , o volume de liquido ;™ é

28 m’ ea temperatura de saida é especificada para ser 150°C.

c) Reator Catalitico do Tipo “Plug Flow” — E Implementado como sendo um sistema com 10 secdes
axiais aonde ocorrem as duas reagbes de producdo do VAc. Nao existem gradientes de velocidade,
concentracdo ou temperatura. A transferéncia de massa e calor entre o fluido e o catalisador € muito
rapida.A temperatura da casca é unifrome. A queda de presséo € linear ao longo do tubo e é independente
do tempo, representado pela equagao:

AP/AZ = fp" (v (Eq. 06)

Onde: AP/ AZ ¢é a queda de pressaoporunidade de comprimento
f ¢éaconstantefator de friccao

" & a denseidade da corrente de alimentacio

v & o fluxo volumetrico da corrente de alimentagio

O balango de massa e de energia é feito com base no modelo dindmico de reator tubular desenvolvido
por Reyes e Luyben.

5C.,  8(C,.v)
S V) 0,7, +0,,1,) (Eq.07)
7
, _ 5[V[Z(C1,k Cp;)T]
(e).C,.Cp,, + prph)T; S — = —® ,p,(r,E, +1,,E,) -0 (Eq.08)
K=1

Onde a indexagéo i representa o numero da secgédo e j o componente j. @ é a atividade do catalisador

na seccgéo i. 0, ; €6, ; s&o o coeficiente estequiométrico para o componente j nas duas reagdes. 7,; €1,,

~ ~ ~ s ~ ~ RCT .
sdo taxa de reagdo na secgdo i. E, € £, sdo os calores das reagdes. Q; “T'é o fluxo de calor externo por
unidade de volume na secgao i, que é obtida pela equagéao:

0" = UA(Ti - Ts) (Eq.09)

1

Onde Ts ¢ a temperatura da casca

A temperatura na saida do reator ao final do processo é 159,17°C.

d) Trocador de Calor de Alimentagdo — Nao é necessario um modelo rigoroso da dinamica do
processo no trocador de calor, tendo em vista que esta dindmica nao tem grande importancia na resposta
do sistema. Existe uma variavel manipulavel que é a razdo do “bypass” e a temperatura do efluente na
saida do trocador é 134°C.

e) Separador — O separador € modelado como um condensador parcial. Em cada ponto no tempo, um
estado estacionario equilibrio-flash & calculado para obter as taxas de fluxo e as propriedades da corrente
de vapor e liquido imediatamente apds a valvula de queda de pressao na corrente de alimentagéo do
separador. Em operacgio a pressao do separador € 84,25 psia e a temperatura da fase liquida é 40°C. As
variaveis manipuladas sao o fluxo da corrente de saida de liquido, o fluxo da corrente de saida de vapor, e a
temperatura da jaqueta de resfriamento.

f) Compressor — A pressdo aumenta no compressor de acordo com as equacoes:

PsOM = PO + AP (Eq.10)
AP = yp (Eq.11)

. . COM .
Onde y é o coeficiente do compressor, o~ € a densidade na corrente de entrada do compressor.

g) Absorvedor — E modelado de forma que é reapresentado por 8 estagios e em cada estagio a massa
transferida da fase vapor para a fase liquida é dado por:

N, =min[ N, (v, = yr W1/ 2F, ;] (Eq.12)

Onde N, é a taxa de fluxo molar do componente i, N,,, é o coeficiente de transferéncia de massa,

¥, € a fragdo molar do componente i da corrente de vapor, y,,, € a fragdo molar do componente i na



interface gas - liquido. F},; é o fluxo molar do componente i na corrente de vapor. Em operagéo o volume

de liquido € 0,25 m’ea temperatura da corrente de saida dos dois resfriadores é 25°C.
h) Sistema de Remocgao de Gas Carbdnico — Este sistema é modelado de forma que sua eficiéncia é
dada pela equacéo,

eff =0,995-3,14x10(Fp,, —6,4136)—32,5(x,, —0,01342) (Eq.13)

Onde F, ¢ ataxa de fluxo na corrente de entrada e x.,, € a fragéo molar de CO, na corrente de

entrada.

i) Sistema de Remogio de Gas — Este sistema é feito para remover todos os componentes leves na
corrente de alimentagédo da coluna antes que entre na mesma. Ele separa os sete componentes em duas
correntes destintas, uma de gés que volta e se combina com o vapor produzido pelo separador e uma
corrente liquida que alimenta a coluna.

j) Coluna de Destilagdo Azeotropica — Coluna de destilagdo que contem 20 estagios. A destilagédo
azeotropica que ocorre na coluna € um processo de separacao difusional realizado quando a mistura
contendo os componentes que precisam ser separados apresentam baixa volatilidade relativa. Nesta coluna
o coeficiente de eficiéncia de cada estado € de 50% e € modelada seguindo o modelo proposto por Luyben
e Tyreus no artigo “An Industrial Design/Control Study for the Vinyl Acetate Monomer Process”.

k) Tanque de HAc - E simplesmente usado para misturar o HAc das correntes de refluxo com o HAc
da corrente de alimentacéo e reenvia-lo para o processo.

E importante notar que o sistema possui limites de operagdo nos seguinte pontos:

e A composigao de oxigénio ndo pode ultrapassar 8% em mols no gas de reciclo.

e A pressédo do gas de reciclo ndo pode ultrapassar 140 psia

e A temperatura ao longo do reator ndo pode ultrapassar 200°C

¢ O nivel de liquido no vaporizador, separador, base do absorvedor, base da coluna e decantador
devem operar no intervalo de 10-90% de sua capacidade

A temperatura da alimentagao do reator deve ser maior que 130°C

A composigao de acido acético no decantador ndo deve superar 0,06% por mol

A composigao de acetato de vinila na base da coluna ndo deve superar 0,01% por mol

Estudo do Matlab.

Tanto em meios industriais quanto em meio académicos o Matlab € uma ferramenta computacional
bastante utilizada pois trata-se de um software de alta performance voltado para o calculo numérico. E
possivel a realizagéo de aplicagbes em varios niveis de abordagens que compreendem uma larga fatia dos
problemas cientificos e de engenharia, dentre eles:

e Analise Numérica
Analise de Dados
Calculo Matricial
Processamento de Sinais
Construgcao de Graficos

Dois fatores muito importantes na utilizagdo do software & que ele facilita a implementagdo dos
problemas, pois, sdo escritos ou implementados somente como s&o escritos matematicamente (grande
vantagem sobre a programagéo tradicional), tornando a obteng¢ao dos resultados muitos mais rapidas. E por
fim o fato de todos os dados (na parte interna processamento de e aquisicdo de dados) séo estruturados na
forma de matrizes, de onde vem o seu nome “Matlab — Matrix Laboratory”.

Um codigo de domino publico feito em MATLAB por McAvoy e Luyben foi feito utilizando esta
modelagem para se controlar o processo de producdo de acetato de vinila. A modelagem total é grande e
em parte altamente nao-linear. Obtendo resultados bastante satisfatérios se comparados a softwares ja
feitos para o mesmo processo.



Resultados e Discussodes.
Otimizacao.
Sendo desenvolvido um cédigo no Matlab utilizando fungbes proprias de otimizagdo aplicadas sobre a

fungao custo de operagéo da planta. A fungéo custo foi equacionada levando em conta os custos mostrados
na tabela 1 abaixo.

Item Custo
Acido Acético (C0) $0,596/kg
Oxigénio (C1) $0,044/kg
Etileno (C2) $0,442/kg
Acetato de Vinila (C3) $0,971/kg
Vapor a 200 psia (C4) $11/1000 kg
Vapor a 50 psia (C5) $8,8/1000 kg
Agua para refrigeragéo (C5) $0,02/1000 |
Agua de processo (C6) $0,15/1000 |
Refrigeracéo -25°C (C7) $0,12/1000 kg
Eletricidade (C8) $0,065/kWh

Tabela 1 - Custos

A equagéo custo apresenta tudo o que é gasto mais o que é gerado de receita pela produgéo do acetato
de vinila. Os seguintes pontos séo levados em consideracéo:

e Massa de vapor usada no ¢ Massa de Oxigénio usada (MO)
vaporizador (MV) e Massa de Etileno usada (ME)

e Massa de vapor usada no aquecedor e Massa de Acido Acético usada (MAC)
(MA) e Massa de Acetato de Vinila Produzida

e Agua de Processo Usada no BFW (MAV)
(BFW) ¢ Massa de saida do topo da coluna

e Agua utilizada nos 3 Coolers para ser condensada (MCON)
(Separador (CS), Scrub (CSC) , e Energia Elétrica gasta pelo
Absorvedor (CA)) compressor de 350Kw (ECOM)

e Massa de vapor utilizada no
refervedor (MR)

Através dos pontos mencionados acima e o custo de cada um dado na tabela 1, foi equacionada a
fungdo custo de operagdo da planta (as siglas utilizadas correspondem as mesmas utilizadas
anteriormente).

J = —((MV x8,47) + (MAx C5) + (BFW x C6) +(CS x C5) + (CSC x C5) + (CA x C5) +
(MR x8,51) + (MO x 32 x C1) + (MAC x 60,5 x C0) + (ME x 28,05x C2) + (ECOM x C8) +
(MCON x C7)) + (MAV x86,09 x C3) (Eq.14)

Observado-se que os valores 32, 60,5, 28,05 e 86,09 na equacao 14, sdo respectivamente a massa
molecular do termos ao qual se referem. E que a massa do vapor utilizada no vaporizador esta multiplicada
por $8,47/1000kg e a do refervedor por $8,51/1000kg pois a tabela de custo informa o valor para vapores a
uma pressao de 50 e 200 psia, no entanto, a presséo do vapor requerida nestes equipamentos séo 27,5 e
30 psia respectivamente. Os custos para tais pressdes foram calculados proporcionalmente tomando como
base os dois valores conhecidos.

E importante mencionar que a temperatura do vaporizador é de 119°C, logo a pressdo do vapor
utilizado é de 1,9 bar que é igual a 27,5 psia. E a presséo do vapor no referverdor é de 30 psia. Utilizando-
se de uma extrapolagdo simples para determinar o custo desse vapor a estas condigdes de pressdo com
base nos valores de 50 psia e 200 psia. O vapor utilizado no aquecedor pré-reator € a uma presséo de 50
psia.

Conhecendo a fungao custo, ela foi aplicada no codigo desenvolvido para otimizar o custo do processo.
Os codigos sao simples entretanto, se utilizam de fungdes do toolbox de otimizagdo do Matlab.



e Cadigo principal
clear all; clc

[

load nominal % y0 and u

options = optimset ('Diagnostics','on', 'Display', 'iter');

yopt = fmincon(@cost, [y0;ul, [1,[1,[1,[]1,[]1,[],@nonlcon,options);
e Funcéo Custo Utilizada Pelo Cddigo Principal

function £ = cost(y)

states = y(1:246);
MVs = y(247:end);

time = 0;

is _initial = 0;

disturbance ID = 0;

[ceq, x,u,ym] = VAModel (states,MVs,time,is initial,disturbance ID);

f = 32%0.044*u(l) + 28.05*0.442*u(2) + 60.5*0.596*u(3) + (1.715/100000)*u(4) +
(2.352/100000) *u(6) + ...
(1.715/100000) *u(11l) + (1.715/100000)*u(21) - 86.09*0.971*ym(17);

e Funcao das Restricdes Utilizada Pelo Cédigo Principal

function [c,ceq] = nonlcon (y)

states = y(1:2406);
MVs = y(247:end);

time = 0;

is _initial = 0;

disturbance ID = 0;

[ceq, x,u,ym] = VAModel (states,MVs,time,is initial,disturbance ID);

ceq = [ceqg; u(27) - 0.001];

lb = zeros(26,1); 1lb(7) = 110;
ub [2.268; 7.56; 4.536; 1433400; 50; 15000; 150, 4.536; 80; 30; 50000, 4.536;
50; 30000; 7.56; 5000;

22.68; 0.02268; 1; 7.56; 100000; 150000, 2.4; 2.4; 4.536; 4.5306];

c = -u(l:206) + 1lb;

c = [c; u(l:26) - ub];
c(53) = ym(30) - 0.08;
c(54) = ym(1) - 140;
c(55) = ym(1l2) - 140;
c(56) = ym(5) - 200;
c(57) = -ym(4) + 130;
c(58) = -ym(8) + 130;
c(59) = ym(26) - 0.06;
c(60) = ym(27) - 0.01;
c(6l) = -ym(17) + 0.829;
c(62) = -ym(24) + 0.95;



O cdédigo principal é utilizado para encontrar o minimo de uma fung¢do de custo. Os codigos trabalham
em conjunto com o cédigo desenvolvido por Michael Luyben, Thomas McAvoy, Rong Chen, e Kedar Dave,
0 qual pode-se alterar o funcionamento da planta de um estado normal para estados com disturbios
previamente selecionados.

A Tabela 2 apresenta os resultados da simulagao.

# Variavel Unidade | Otimizagao Referéncia Desvio % (erro)
1| Fresh 02 feed kmol/min 0.5229172 0.52343 3.7747
2 | Fresh C2H4 feed kmol/min 0.8343285 0.83522 0.1067
3 | Fresh HAc feed kmol/min 0.7885011 0.79003 0.1935
4 | Vaporizer steam duty kcal/min 21876.988 21877 0.0457
5 | Vaporizer vapor exit kmol/min 18.739766 18.728 0.0628
6 | Vaporizer heater duty kcal/min 9008.5408 9008.54 0.0000
7 | Reactor shell temperature °C 135.04738 135.02 0.0203
8 | Separator liquid exit kmol/min 2.7542668 2.7544 0.0048
9 | Separator jacket temperature °C 35.992238 36.001 0.0243

10 | Separator vapor exit kmol/min 16.114699 16.1026 0.0751
11 | Compressor heater duty kcal/min 27192.422 27192 0.0016
12 | Absorber liquid exit kmol/min 1.2132833 1.2137 0.0343
13 | Absorber recirculation flow kmol/min 15.123136 15.1198 0.0221

14 | Absorber recirculation cooler duty | kcal/min 10729.89 10730 0.0010

15 | Absorber scrub flow kmol/min 0.7562694 0.755 0.1681

16 | Scrub cooler duty kcal/min 2018.4301 2018.43 0.0000

17 | CO2 removal inlet kmol/min 6.5537058 6.5531 0.0092

18 | Purge kmol/min 0.0040259 0.004157 3.1537

19 | FEHE bypass ratio 0.3124497 0.31303 0.1854

20 | Column reflux kmol/min 4.9880123 4.9849 0.0624

21 | Column reboiler duty kcal/min 67178.858 67179 0.0002

22 | Column condenser duty kcal/min 60367.397 60366 0.0023

23 | Column organic exit kmol/min 0.8274344 0.8290 0.1889

24 | Column aqueous exit kmol/min 0.8347537 0.8361 0.1610

25 | Column bottom exit kmol/min 2.1607579 2.1584 0.1092

26 | Vaporizer liquid inlet kmol/min 2.1929896 2.1924 0.0269

Tabela 2 — Valores Otimizados e Valores de Referencia da Planta.

Conclusao.

Este trabalho discutiu a aplicagdo de parte de uma técnica de projeto de estruturas de controle para
plantas quimicas de larga escala. A otimizagdo da planta de acetato de vinila foi desenvolvida utilizando o
as funcgdes especificas para tais resultados do matlab executadas em conjunto com o cédigo feito por
Michael Luyben, Thomas McAvoy, Rong Chen, e Kedar Dave. Atraves do resultado obtido pode-se concluir
que a planta de produgéo em sua condigéo original ja encontra-se otimizada.
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