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RESUMO

Para que uma planta industrial opere de forma a reduzir perdas, garantir o atendimento as
especificagdes e em segurancga € necessario utilizar sistemas controladores com capacidade
de conduzir as varidveis de processo para os valores determinados, conhecidos como set
points. Uma das etapas mais importantes na definicdo de um sistema de controle aplicado a
processos industriais trata de escolher a estrutura de controle, em que a definicdo dos pares
de varidveis de processo (PV — Process Variable) com varidveis manipuladas (MV —
Manipulated Variable) é de fundamental importancia. A técnica Singular Value
Decomposition proposta por Moore (1986), objetiva determinar o emparelhamento PV/MV,
no qual as varidveis de controle respondem com maior intensidade aos estimulos aplicados
pelas varidveis manipuladas deste processo, através de uma transformacdo linear aplicada
sobre a matriz de ganho estatico do processo. No entanto, esta técnica utiliza a matriz de
ganho estdtico para avaliar o direcionamento do sistema e, portanto, definir o
emparelhamento, sem considerar a informagdo acerca da dinamica do processo. Dessa
forma, visando utilizar a informacdo dindmica como parte componente da defini¢do do
emparelhamento entre as varidveis, este trabalho se propde inserir na técnica de
Decomposi¢do em Valor Singular cldssica a informac¢do que contempla a contribui¢io
dindmica para definicdo dos pares de varidveis, resultando na técnica Dynamic Singular
Value Decomposition. O parametro de informagao dindmica considerado nesse estudo foi a
razdo de tempo relativo, correspondente ao tempo necessario para 95 % de modificacdo da
varidvel de processo apds o distirbio degrau na MV. A técnica proposta nesse trabalho foi
avaliada para o projeto de controladores aplicados ao modelo do processo de destilagio
extrativa para producgdo de etanol anidro a partir do ponto de azedtropo. Verificou-se que o
sistema de controle utilizando os emparelhamentos fornecidos pela técnica D-SVD, teve um
desempenho dindmico superior quando comparado com o sistema de controle fornecido pela
técnica SVD cldssica e, portanto, a técnica proposta nesse trabalho apresentou uma
contribuicdo significativa quanto aos projetos de controladores com a inser¢ao da

informacao dinadmica do processo.

Palavras-chave: Controle de Processos, Emparelhamento de Varidveis, Técnica SVD,

Contribui¢do Dindmica
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1 INTRODUCAO

A operacdo adequada de processos industriais s6 é possivel com a utilizagdo de
controladores de processo e de operadores treinados para garantir o funcionamento dos
sistemas de controle. Parametros como elevado grau de pureza, adequagdo com as normas
ambientais, menor custo energético, seguranca e operacionalidade sdo algumas das
caracteristicas basicas desejadas em processos industriais. Além do projeto de equipamentos
para trabalhar nas condi¢des ideais, devido a presenca de disturbios e a natureza dindmica
dos processos, existe ainda a necessidade da instalacio de um sistema de controle para
assegurar que esses objetivos sejam alcancgados.

Em unidades de processos industriais, a defini¢do de estrutura de controle € a
principal etapa no projeto de um sistema de controle (LUYBEN et al., 1998; LARSSON E
SKOGESTAD, 2000), e parte fundamental desta defini¢do compreende o emparelhamento
entre MV (Manipulated variable — varidvel manipulada) e PV (Process variable — varidvel
de processo), que deve ser realizado de forma a garantir as seguintes caracteristicas: a
rejeicdo aos distdrbios (caracteristica regulatdria) e boa resposta as mudancas no ponto de
operacdo (caracteristica servo).

Algumas das técnicas utilizadas para o emparelhamento entre as varidveis sdo a
Matriz de Ganho Relativo (RGA - Matrix Relative Gain) e a Decomposi¢do em Valor
Singular (SVD — Singular Value Decomposition), onde a primeira relaciona o ganho do
processo em malha aberta com o ganho em malha fechada, sendo o mesmo definido como a
razdo entre as variagdes da PV e da MV quando esta é submetida a um distirbio do tipo
degrau. Enquanto a técnica SVD proposta por Moore (1986) utiliza os ganhos do processo
em malha aberta, sendo capaz de determinar quais varidveis de processo sao mais sensiveis
a mudancas nas varidveis manipuladas do processo, bem como quais varidveis manipuladas
representam maior impacto sobre o processo € qual o grau de dificuldade de satisfazer os
objetivos de controle como funcio da quantidade de pares utilizados.

Uma das limitagdes das técnicas de emparelhamento de varidveis mais utilizadas
encontra-se no fato de, em geral, ndo ha consideracdo sobre as caracteristicas dinamicas do
processo. Para contornar tal deficiéncia, Alvarez e Espinosa (2012) utilizaram a matriz
Henkel, que contém a informag¢ao dindmica do processo, ao aplicarem o SVD e Mc Avoy et

al. (2003) propuseram modificacdo na técnica RGA através de modelos de estado-espaco.



Em processos industriais, diversas varidveis de entrada (manipuladas e disttrbios)
agem sobre o processo, influenciando no estado final das varidveis de saida. Para uma
estrutura de controle ideal cada varidvel manipulada atuaria apenas em uma PV, resultando
em um processo completamente desacoplado, mas de maneira geral essa estrutura é bem
diferente daquela encontrada na pratica. O grau de acoplamento entre as varidveis pode
resultar em instabilidades no controle ou até impossibilitar que o processo satisfaca um ou
mais dos objetivos para o qual foi projetado.

Colunas de destilagdo sdo equipamentos com ampla gama de utilidades, compondo
parte da cadeia produtiva de diversas indudstrias como petroleiras, sucroalcooleiras, entre
outras. Estima-se que cerca de 3% do consumo energético do planeta é resultante da
operacao de torres de destilacao (SOAVE e FELIU, 2002), o que torna esta operacao unitdria
objeto constante de estudos visando sua operacdo 6tima e reducao do consumo energético.
Além disso, a elevada interacdo entre as varidveis faz com que o controle de colunas
desponte como um desafio a ser superado.

Dificuldade extra surge em processos de destilacio onde a mistura apresenta ponto
de azeotropia, ou seja, composi¢oes das fases vapor e liquido iguais. Em geral quando isto
acontece ¢ necessario fazer uso de um dos seguintes expedientes: destilacdo azeotrdpica,
destilacdo extrativa, pressure swing, entre outros. Para o caso da destilacdo extrativa é
comum considerar que o processo € dividido em duas etapas, realizadas em colunas de
destilacdo diferentes. A primeira € a extrativa, em que devido a adi¢do do solvente pode-se
eliminar o ponto de azedtropo e obter como produto de topo 0 componente mais leve. E a
segunda, de recuperagdo, que tem como objetivo recuperar o solvente como produto de base
para ser reciclado de volta a primeira coluna. Ao utilizar essa forma de separacdo de
azeOtropo, além da influéncia esperada da primeira coluna na segunda, surge também uma
forte influéncia da segunda sobre a primeira, devido a corrente de reciclo de solvente.

O uso da SVD, proposto por Moore (1986), permite conhecer em que direcdo o
sistema possui maior potencial de ganhos, além de indicar quais das varidveis manipuladas
tém maior influéncia sobre as mudangas no processo e qual o grau de dificuldade de controle
do sistema para a configuracdo escolhida. No entanto devido a a¢@o de distirbios, bem como
a propria natureza estocdstica dos processos, vé-se que o estado estaciondrio tende a se
deteriorar.

Dessa forma, faz-se necessdrio o desenvolvimento de uma técnica de projeto de
malhas de controle que permita considerar ndo somente o ganho do processo no estado

estaciondrio, mas também a diferenca entre os tempos de acomodacao das varidveis quando



submetidas a um distdrbio. Em diversos processos observa-se que existe uma diferenca entre
os tempos de estabilizacdo das diferentes varidveis de processo, apontando que este tempo
de estabilizagcao pode ser utilizado como critério a definicdo do melhor emparelhamento.
Utilizando o tempo relativo de estabilizacao ou de acomodagao, que ¢é a relagdo entre
o tempo de estabilizacdo da varidvel em questdo e o tempo médximo de estabilizacdo de uma

varidvel sob efeito do mesmo distdrbio, pode-se elevar a performance da técnica SVD.



1.1 OBJETIVOS

1.1.1 Objetivo Geral

Propor e avaliar a metodologia para emparelhamento de varidveis de controle
utilizando o método SVD modificado, que leva em consideracio a contribui¢iao dindmica do

Processo.

1.1.2 Objetivos Especificos

Implementar o modelo do processo de destilagdo extrativa para obtencao de etanol
anidro em ambiente Aspen®, e obtencio dos pontos de operagdo do modelo do processo;

Avaliar a informac¢@o dinamica do processo baseada na razio de tempo relativo de
acomodacao da varidvel de processo a partir da variagdo degrau nas varidveis manipuladas;

Aplicar a metodologia SVD modificada com a inser¢do da razdo de tempo relativo
para a determina¢do do melhor emparelhamento entre as PV’s e MV'’s;

Avaliar os pares de controle obtidos pelo método SVD cléassico e o método SVD
dindmico proposto nesse estudo;

Simular o processo dindmico com as malhas propostas pelos métodos SVD’s em
ASPEN®,

Avaliar os pares com o método RGA assim como o desempenho das estratégias

utilizadas.



2 REVISAO

2.1 Controle de Processos

Os sistemas automdticos de controle feedback utilizados extensivamente em
industrias s@o ferramentas de grande utilidade originados hd mais de 2000 anos. Segundo
Bennett (1996) e Silva (2003), reldgios d’agua descritos por Vitruvius e atribuidos a
Ktesibios (cerca de 270 a.c.) ja utilizavam mecanismos com o intuito de controlar o nivel e
garantir uma vazao constante. Usualmente divide-se o controle de processos em 4 fases de
desenvolvimento a saber:

i.  Controle Primitivo: até 1900

ii.  Periodo pré-classico: 1900 - 1940
.  Periodo Cléssico: 1935 - 1960
iv.  Controle moderno: apos 1955

Durante o século XVIII vérias aplicagdes dessa estratégia surgiram, com destaque
para os dispositivos para controle de temperatura em incubadoras apresentados por René
Antoine Ferchault de Réamur. Os sistemas de controle térmico aplicados em fornalhas
sofreram grandes avancos com a substitui¢@o dos tradicionais tubos em U contendo mercirio
por sensores e atuadores utilizando a diferenca na expansao de dois metais submetidos a uma
diferenca de temperatura proposta por Bonnemain (BENNETT, 1996).

No inicio do século XX um dos grandes problemas da humanidade era a comunicacao
a longa distincia o que levou ao desenvolvimento de técnicas no dominio da frequéncia para
o reforco de sinais através de amplificadores. Vdrias dessas técnicas foram desenvolvidas
pelos engenheiros dos laboratérios Bell, a exemplo de Nyquist e Bode, e posteriormente
foram utilizadas para projeto de sistemas de controle (SILVA, 2013).

De acordo com Bennett (1996), em 1922 Nicholas Minorsky realizou uma analise de
sistema de controle de posicdo com o algoritmo que veio a ser conhecido como controle de
trés termos ou proporcional, integral e derivativo, porém apenas em 1935, Ralph Clarridge
da Taylor Instrument Companies apresentou o controlador Proporcional, Integral e
Derivativo (PID) antecipando a variacdo do sinal de erro para solucionar o problema de
oscilacdo de malhas de controle de temperatura em uma inddstria de celulose (SILVA,
2011).

Em 1942, J.G. Ziegler e N.B. Nichols também da Taylor Instrument Companies

publicaram artigos onde foram descritas as técnicas para a obtencdo dos parametros de



sintonia de controladores Pl e PID, o famoso método de sintonia Ziegler-Nichols
(BENNETT, 1966).

Assim, no final dos anos 1950 o controle se apresentava como uma drea de
conhecimento consolidada, de um lado as cartas de Nyquist, Bode, Nichols no dominio da
frequéncia, utilizavam caracteristicas como ressonancia, largura de banda e margens de fase
e de ganho como pardmetros para determinar a performance de um sistema de controle; do
outro, no dominio do tempo, a solu¢ao das equacdes diferenciais com o uso da transformada
de Laplace e utilizando o tempo de resposta, amortecimento e erro no estado estacionario
como parametros para robustez e performance do sistema (BENNETT, 1996). Porém essas
abordagens nao foram suficientes, sobretudo em sistemas com multiplas entradas e multiplas
saidas (MIMO) o que impulsionou o desenvolvimento do chamado controle moderno
retornando a diversos dos métodos de Lyapunov, com técnicas no dominio do tempo
(SILVA, 2003).

Segundo Bennett (1996), a partir de entdo vdrias técnicas de controle visando o
tratamento de sistemas MIMO surgiram, com destaque para a utilizagdo da abordagem em
estado-espaco, que surgiu no setor aeroespacial e transforma as equagdes diferenciais de
ordem elevada que descrevem o comportamento de um dado sistema em um sistema de
equacgdes de primeira ordem e a utilizacdo de filtros como maneira de eliminar ou ao menos
reduzir a influéncia de uma varidvel nas demais, a exemplo do filtro de Kalman-Bucy.

Com a diversidade de abordagens e técnicas de controle, parte da dificuldade na
elaboracdo de um sistema automatico de controle reside na definicdo da estrutura a ser
utilizada, a qual corresponde a melhor performance, ou seja, a relacdo entre estabilidade e
robustez (BENNETT 1996). Assim, de forma geral, o projeto de uma estrutura de controle
deve responder as seguintes questdes (STEPHANOPOULOS, 1984; SKOGESTAD E
POSTLETHWAITE, 1996; LARSSON E SKOGESTAD, 2000):

1. Quais os objetivos do controle? Ou seja, quantas e quais das possiveis
varidveis devem ser mantidas em um determinado valor a fim de que o processo realize seu
objetivo?

2. Quais as saidas de processo que necessitam ser medidas? Uma vez definidos
os objetivos do controle, as medi¢des sdo necessdrias para comprovacio de que o processo
estd operando em sua condi¢ao de especifica¢ao ou ainda indicam quao longe estd o processo
do objetivo para que o controle possa atuar. Assim, define-se medi¢des primdrias aquelas
que correspondem a varidveis controladas e medi¢Oes secunddrias aquelas utilizadas em

controles em cascata ou inferencial.



3. Quais varidveis de entrada no processo podem ser medidas? Além da
necessidade de conhecer como cada varidvel de entrada influencia nas varidveis de saida,
em que tal influéncia pode ser expressa na forma de fung¢des de transferéncia, a medicao de
variaveis de entrada permite a detec¢ao de distirbios antes que estes venham a perturbar o
sistema, possibilitando a aplicacdo de estrutura de controle em feedforward.

4. Quais varidveis manipuladas devem ser utilizadas? Diversas caracteristicas
como a facilidade de realizar modificacdes, a velocidade de reacdo do sistema ao estimulo
realizado sobre a varidvel manipulada e a intensidade da resposta devem ser levadas em
consideragdo na defini¢do de quais varidveis manipuladas utilizar.

5. Qual a configuracdo de controle adequada ao problema? Uma vez que as
varidveis manipuladas e controladas estejam identificadas deve-se proceder com a defini¢ao
do melhor emparelhamento entre elas, bem como a ado¢do de uma estratégia de controle
adequada ao problema.

Ou ainda, utilizando as palavras de Foss (1973):

“A principal questdo a ser resolvida pelas novas teorias € a determinacao da estrutura
de controle. Quais varidveis devem ser medidas, quais entradas devem ser
manipuladas e quais conexdes devem ser estabelecidas entre esses dois grupos. ... A
lacuna existe de fato, mas ao contrario da visdo de muitos, sdo os teéricos que devem
fecha-la”.

Dentre os principais desafios para a elaboracdo de uma malha de controle estd a
dificuldade na definicao do emparelhamento das varidveis, justificada pela forte correlacio
entre elas, dessa forma a defini¢do da estratégia de controle € a etapa mais importante na

concepg¢do de uma malha (LUYBEN et al., 1998; LARSSON E SKOGESTAD, 2000).

2.2 Destilacao Extrativa

A destilacdo € um dos processos de separa¢do mais utilizados nas industrias quimicas,
consistindo em adicionar calor a uma mistura liquida ou remover de uma mistura de vapores
de modo a promover a divisdo da corrente em duas fases que é alimentada em uma coluna
em que componentes com alto ponto de ebulicdo, ditos pesados, tendem a se concentrar na
fase liquida, compondo o produto de base, e os componentes com baixo ponto de ebulicao
ou leves tendem a ter maior concentragcdo na fase gasosa, deixando a coluna pelo topo.

Tal coluna pode apresentar saidas intermedidrias bem como alimentacio em
diferentes pontos, dependendo da aplicacdo e das condi¢cdes operacionais que se deseja

promover. A operacdo de uma coluna de destilacao s6 € possivel devido a diferencga entre os



pontos de ebulicdo dos diversos compostos que sdao alimentados. Chama-se de volatilidade
relativa a razdo entre a pressdo de vapor do componente mais pesado que se deseja
concentrar na fase vapor (também conhecido como componente chave leve) e a pressao de
vapor do componente mais leve que se deseja concentrar na fase liquida (chamado de
componente chave pesado).

A volatilidade relativa ¢ uma medida da facilidade de separar uma mistura através de
destilacdo, assim, quanto maior a volatilidade relativa, mais facilmente se da a separacao.
Quando numa mistura a condi¢ao termodindmica faz com que a composig¢ado das fases liquida
€ vapor tornem-se iguais, ou muito proximas, essa mistura € dita em seu ponto de aze6tropo,
neste ponto a técnica de destilacdo convencional torna-se inadequada, sendo, portanto,
necessario o uso de artificios que venham a “quebrar” o azedtropo permitindo a separagao.

Algumas das técnicas utilizadas para viabilizar tecnicamente a separa¢do de misturas
em seu ponto de azedtropo sdo: destilagdo azeotrdpica, pervaporacdo, destilacdo pressure
swing e a destilacdo extrativa (KISS, 2013), que consiste na adicio de um terceiro
componente que altera a composi¢do e consequentemente a interacao entre os componentes

que compdem 0 azedtropo.

2.3 Técnica SVD

A técnica SVD apresenta aplicacdes em diversas dreas, dentre elas se destaca seu uso
em telecomunicacdes, em que a aplicacdo da decomposicao em valores singulares resulta
em uma reducdo da dimensionalidade dos dados a serem transmitidos e separacdo da
informacdo entre a dependéncia com o tempo e a amplitude dos sinais (VRABIE, et al.,
2003). Bai et al. (2008) utilizaram a técnica SVD para tratamento de imagens utilizadas em
JMRI (functional Magnetic Resonance Imaging) juntamente com a técnica ICA (Independent
Componente Analysis) de modo a reduzir a dimensionalidade dos sinais.

Na defini¢do da estrutura de controle a ser empregada em determinado sistema deve-
se, inicialmente, optar por quais varidveis deseja-se controlar, bem como quais as medigdes
que devem ser empregadas para que o processo atinja sua meta e as varidveis que tém
capacidade para alterar o estado do processo. Porém processos industriais em geral
apresentam diversas varidveis que podem satisfazer tais caracteristicas, de forma que a
escolha ndo € algo trivial. Segundo Banerjee e Arkun (1995), se uma planta possui 10
varidveis manipuladas e 10 medicdes, aproximadamente 185 mil diferentes configuragdes

sa0 possiveis.



A técnica SVD apresentada por Moore (1986) € uma ferramenta de grande utilidade
que pode ser utilizada tanto em plantas em operacdo quanto na fase de concepc¢ao de um
processo industrial, dentre outras aplicagdes, esta técnica pode ser utilizada para a definicao
da melhor localizacdo dos sensores utilizados em controle de processos, bem como na
definicdo do melhor emparelhamento entre varidvel manipulada e varidvel controlada,
apontando inclusive o grau de dificuldade de controle para as estruturas determinadas.

Tendo em vista a necessidade de um baixo grau de interacdo entre os sensores para
processos com multiplas entradas e saidas, Moore, Hackney e Canter (1986) utilizaram
técnicas baseadas na SVD para a determinacao da localizacdo dos sensores e escolha do tipo
de sensor a ser utilizado na separacdo de etanol e dgua via coluna de destilacdo. Com a
aplicacdo da técnica, os vetores singulares esquerdos, que contém a informacdo sobre a
direcdo de maior sensibilidade dos sensores, sendo, portanto, efetivas na combinacdo entre
independéncia dos sinais com sensibilidade.

Bristol (1966) propde que a escolha do emparelhamento entre as varidveis
manipuladas e controladas deve ser feita levando em consideragdo o grau de desacoplamento
entre as diversas PV’s, através da elaboracdo da RGA que relaciona a constante de ganho do
processo em malha aberta com a constante para o processo em malha fechada. Em ambos os
casos o ganho € definido como a razdo entre a variacdo sofrida pela varidvel de processo
dado um distdrbio degrau na varidvel manipulada, porém para a determinagdo do ganho em
malha fechada deve-se manter todos demais controladores, exceto aquele que age sobre a
PV de interesse. Na escolha do emparelhamento deve-se priorizar aquele que apresenta
valores préximos a unidade, que implicam em menor grau de acoplamento entre as varidveis,
evitando-se aqueles que diferem fortemente de um, sobretudo valores negativos, que
significam dire¢Oes opostas de reacdo ao disturbio (ANJOS, 2014).

Contudo a técnica RGA proposta por Bristol (1966) ndo contempla caracteristicas
dinamicas do processo, deixando de lado a influéncia de distirbios bem como a deterioragio
dos estados estaciondrios. Visando adicionar a contribui¢ao dos distirbios para a defini¢ao
do emparelhamento que melhor reduz a interac@o entre as varidveis de processo, Mc Avoy
et al. (2003) propde a utilizacdo de modelo em state space na concep¢ao da RGA dindmica
(DRGA) obtendo melhor emparelhamento para os casos estudados.

Utilizando a técnica proposta por Moore (1986) para defini¢dao dos pares de varidveis
utilizados na estratégia de controle, Luyben (2016) definiu o controle a ser utilizada no
processo de destilacdo extrativa do azedtropo formado pelo élcool isopropilico e a dgua

tendo o dimetilsulféxido (DMSO) como solvente. Devido ao elevado nimero de correntes
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de reciclo, a configuracdo de colunas proposta por An et al. (2016) para esta separacio se
mostra como um desafio no tocante a definicao do melhor emparelhamento entre as varidveis
manipuladas e controladas.

Alvarez e Espinosa (2012) propuseram uma modificag@o na aplicacdo da técnica SVD
ao utilizar a matriz Hankel, que carrega consigo importante informagdo sobre a dindmica do
processo. Ao utilizar um indice capaz de medir o impacto dindmico da varidvel manipulada
sobre as varidaveis de processo, foi observado que caso o processo possua dindmica com
elevada diferencga, a técnica pode realizar um emparelhamento equivocado devido a baixa
qualidade da informacao disponivel na matriz de Hankel. Uma das limita¢des € que a técnica
apresentada ndo leva em consideracdo parametros de estabilidade, sendo, portanto,
necessdrio realizar uma andlise de estabilidade antes de utilizar os pares definidos na
estrutura de controle.

Resultados j4 publicados por esse estudo, Macedo et al. (2015) avaliou a aplicacao
SVD modificada em coluna de destilacdo, depentanizadora, responsavel pela separacdo entre
compostos com 5 carbonos ou menos e compostos com mais de 5 carbonos, conhecida como
coluna depentanizadora, determinando um novo emparelhamento para o controle da coluna.
Foi observado que o novo emparelhamento quando submetido a um distdrbio na vazao de
alimentacdo da coluna apresentou resultado superiores que o obtido pela metodologia

classica.
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3 FUNDAMENTACAO TEORICA

3.1 Técnica SVD

A técnica SVD, denotada como decomposicdo em valor singular, € utilizada para
definicdo dos pares de varidveis manipuladas e controladas de processos com maiores
relacdes de sensibilidades. Por sua vez tais pares podem apresentar um grau de acoplamento
entre as varidveis que impossibilita tal decis@o de maneira direta e a aplicagdo da técnica
permite que o controle de tal processo aja de maneira mais eficiente, assegurando produtos
de qualidade com menor risco operacional.

Para o melhor entendimento matematico do método, considere-se A uma matriz mxn

real, com posto (rank) r, onde r = min(m,n). Se existe A tal que

Au = Au (3.1a)

sendo o vetor coluna u chamado autovetor de A associado ao autovalor A. Assim, em nota¢ao

matricial, tem-se que:

(Al =Au=0 (3.1b)
em que I € a matriz identidade. Tal equacdo possui solucdo nao trivial se e somente se:
det(AI —A)=0 (3.2)

onde det(1l —A)=0 ¢é chamado de polindmio caracteristico e a matriz (11 —A) €

conhecida como matriz caracteristica de A. Uma matriz A é dita simétrica se A=AT, e

ortogonal se e somente se ATA = I. Pode-se afirmar que existe uma matriz diagonal tal que:
P"AP=D (3.3)

sendo P uma matriz ortogonal, D é uma matriz diagonal e existe base ortonormal em R"
formada por autovetores linearmente independentes de A.
Assim, sabendo que a matriz ATA € auto adjunta com autovalores positivos ou nulos,

pode-se obter que:
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h2h2A2.4 20 (3.4)

Dessa forma, existe uma base V ortonormal de R" composta pelos autovetores de

ATA, em que cada coluna de V corresponde a um autovetor vi de ATA associado a ao

autovalor A;:

V=[v,.v ] (3.5)
Assim:
ATAV =VD (3.6)

em que D € a matriz diagonal quadrada nxn com autovalores de ATA na diagonal principal.
De maneira andloga, existe uma base U ortonormal de R™ cujas colunas u; sdo os autovetores
de AAT associados ao autovalor A, de forma que

AA'U =UD 3.7

em que D é a matriz diagonal quadrada mxm com autovalores de AAT na diagonal principal.

As matrizes ATA e AAT sdo ditas simétricas, de onde conclui-se ambas possuem autovalores

ﬂ,l. com i=1,...,r ,dessa forma pode-se definir valor singular como sendo:

o, =% (3.8)

Sabe-se que:
=0 ,=..=0 =0 (3.9)

em que se pode calcular cada vetor u; como sendo:
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1
u;=—Av, para i=1,....r (3.10)

1
1

Pode-se, portanto, determinar que a matriz A pode ser escrita de forma que:
A=USV", (3.11)

onde: U é uma base ortonormal de A formada pelos autovetores de A.AT, S contém os
valores singulares G1, 2...., 6r, definidos como as raizes quadradas dos autovalores de A.AT
e V é uma base ortonormal de A formada pelos autovetores de AT.A.

O Engenheiro Quimico Charlie Moore (1986) apresentou a técnica cldssica em seu
artigo Application of Singular Value Decomposition to the Design, Analysis, and Control of
Industrial Processes, onde apresentou a técnica SVD a determinagdo dos pares MV-PV,
como também uma anélise prévia do grau de dificuldade de controle com a utiliza¢do dos
pares obtidos, utilizando o nimero condicional da decomposi¢@o. Escrevendo a Matriz de

Ganho Estaciondrio, que relaciona a variagdo sofrida pela PV; dado um disturbio na MV;,

tem-se:
[ APV, APV, ]
v AMV.
K, =| : o i=l.,ne j=1..,m (3.12)
APV, APV,
v AMV.

Pode-se aplicar a técnica SVD de forma que os vetores coluna da matriz U, ortonormal
com dimensdes nxn, apontam a direcao na qual o processo apresenta maior sensibilidade.
Assim, o vetor u; € indica a direcao em que as PV’s variam mais facilmente. Os vetores uo,
us, ..., Uy apresentam direcdes cada vez menos sensiveis.

A matriz V, ortonormal com dimensdes mxm, apresenta em que sentido as MV'’s
afetam o sistema de forma mais efetiva. Portanto o vetor vi € aquele em cuja diregdo as MV’s
influenciam mais o processo, v2 € mostra a segunda dire¢do mais forte de mudanca das
varidveis manipuladas e assim sucessivamente.

Os componentes da diagonal principal sdo os valores singulares em ordem

decrescente. A razdo O,/ 0, ¢ definido como ndmero condicional e mede o grau de
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dificuldade de controle para cada configuragdo. Além disso, uma vez que os vetores u e v
sdo ortonormais, o valor singular esta diretamente relacionado ao ganho do processo em uma

determinada dire¢cao (SKOGESTAD E POSTLETHWAITE, 1996), através de:

I Kv, |
o =l Ky, ll,=—22 (3.13)
v, 1,

3.2 Técnica SVD dinamica (D-SVD)

A técnica SVD classica realiza o emparelhamento entre PV e MV usando como base
a informagdo do ganho do processo para um disturbio do tipo degrau. Assim, para um
processo genérico apresentado na Figura 1, com as varidveis de entrada e saida, que por sua
vez as MV’s sdo as varidveis manipuladas e as PV’s sdo as varidveis candidatas a controladas.

Figura I - Fluxograma genérico de processo

MV, PV,
—_— —
MV, PV,
Processo :
MV, PV,
—_— —_—

(Fonte: autoria prépria)

O ponto de partida para obtencdo da matriz de ganho estitico é a aplicacdo de um
disturbio do tipo degrau em cada varidvel manipulada, armazenando o efeito gerado sobre a
varidvel de processo através da matriz K, como apresenta a Figura 2. A partir dessa matriz
de ganho utilizagdo o SVD, no intuito de identificar quais os pares das variaveis de MV-PV
sdo0 mais sensiveis.

Figura 2 — Identificacdo do processo

) A APV

M7, |7 MV, PV, | )

- MYV, PV, [ apv

AMV, > — 2
‘ —l— : Processo :
MV, PV,

amv, |7 —_— —= |/ | 4PV,

(Fonte: autoria prépria)
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A técnica D-SVD (Dynamic Singular Value Decomposition) proposta nesse trabalho
consiste em realizar o emparelhamento entre PV e MV usando como base a informacio do
ganho do processo para um distdrbio do tipo degrau adicionando a informacao dindmica do
efeito da perturbagdo da varidvel manipulada. A informagao dindmica pode ser obtida pelo
tempo relativo de acomodacdo da varidvel de processo ao efeito da varidvel manipulada,
como ilustra a Figura 3. O tempo de acomodacdo pode ser estabelecido como aquele
necessario para a variavel de processo estacionar dentro de uma faixa de variabilidade menor
que 5 % da referéncia média da resposta.

Figura 3 - Resposta genérica de varidveis de processo

MV,%
B
S
;ﬁ‘
S

(Fonte: autoria prépria)

A informacdo pode ser armazenada em uma matriz Trel que representa o tempo de
acomodacao da varidvel de processo como efeito da perturbacdo da varidvel manipulada,

como mostra a Equacio 16.

Tll IAPV1 Tl2 |APV2 "'Tlm IAPVm
Tvrel = 2-21 | APV, T22 |APV2 "'T2m IAPVm (316)
AMV, AMV, AMV,
Tnl I APV, Tn2 | APV, "'Tnm |APVm
AMY, AMY, AMY,
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Ap6s o armazenamento do tempo relativo individual para cada varidvel de processo
a matriz de Razdo de Tempo Relativo Tryrel, definido por trelij = Tij/ max(Tie), que
relaciona o tempo de acomodagdo da PV com o tempo maximo para que uma PV atinja seu
novo estacionario, dado o distirbio na MV. Portanto definido na forma de matriz de acordo

com a Equacdo 3.14.

T |APVl T2 IAPV2 T |APVm
AMV, AMV; AMV,
I I 1
TR,rel = 2-21 |APVl 122 |APV2 "’TZm |APVm , T . T , T
AMV, AMV, AMV, max( l,rel) ma.X( 2,rel) ma‘x( n,re])
Tl IAPV, Th2 |APV2 “Tom |APVm
AMV, AMV, AMV,
(3.14)

Definida a matriz de razdo de ganho relativo, a matriz de ganho estdtico proposto pelo
método original de Moore (1986) pode ser substituida pela nova matriz de ganho, como

apresenta a Equacdo 3.15.

K®T,,, =K, =USV" (3.15)

rel

onde a matriz K € a matriz de ganho relativo original, ® o operador matricial ponto a ponto,
a matriz U é uma base ortonormal de K, formada pelos autovetores de (Kgel).(Krrel )', S
contém os valores singulares Gi, G2,..., or, definidos como as raizes quadradas dos
autovalores de (Krye).(Krre)' € V é uma base ortonormal de Kgryi formada pelos
autovetores de (Krrel )T(KRrel).

Por sua vez, a matriz U é uma matriz ortonormal, n X n, tem seus elementos das
colunas mais a esquerda mais sensiveis do processo, indicando que as varidveis de saida, ou
varidveis de processos, mudam mais facilmente com as varidveis de entrada. Dessa forma, a
relagdo com a matriz VT, para cada coluna, permite combinar a a¢do das varidveis
manipuladas que tem maior efeito no sistema. A definicio da combinacdo dos pares de
varidveis manipuladas e de processo podem ser observadas na Figura 4.

Dessa forma, a defini¢do dos pares PV-MV pode ser especificada pelo cruzamento
dos valores absolutos das colunas das matrizes U e V. Podendo ser generalizado da seguinte

forma:



17

P‘/’ max (abs(u; A J e
(abs(u; ;) max (abs(v; ;) (3 16)

onde PVilnaxabswik) representa a varidvel de processo i que tem o maior valor absoluto da
linha i e coluna k da matriz U, € MVjlmax@bs(vj.k)), representa a varidvel j manipulada que tem

maior valor absoluto da linha j e coluna k da matriz V.

Figura 4 - Defini¢do dos pares PV-MV a partir das matrizes U e V

T ’IO)PVJ' ‘mciv(abs(un))@ MV:r |mciv(abs("_f1)) 777777
I . .
PVIW ”115 5”12 u; Uy, MV 1’115 Evu Vi Vim
U = Pl [ HZ‘E Euzz Uyj U pT - My, 11’215 Evzz Vai - Vam
PV, uné gufz Uy Uy MVJ vﬂé Evﬂ Vi Vim
PV, | _“'mé Ui Uy Uy, MV, 1m Vol Vi Vi

e > 2° )P V; |mcix’(abs(ud » = MV; |mdx(abs (20 oo

(Fonte: autoria prépria)

A matriz S é uma matriz diagonal nxm, caracterizada pelos valores singulares, que
sdo as raizes quadradas dos autovalores A da matriz Kz, que por sua vez, organizados em
ordem decrescente, isto é, 61 > 62 >...om > 0 que fornece o ganho ideal dissociado do processo
em malha aberta. A razdo do maior valor singular pelo o menor (Gma/omin) € 0 chamado
Numero Condicional (NC) da matriz de ganho e é uma medida da dificuldade do problema
do controle multivariavel (RANGEL, 2010, MACEDO et al, 2015).

A partir da insercio da informacdo dindmica, baseada no tempo reativo de
acomodacao, a técnica de emparelhamento de varidveis poderd ter um ganho significativo
quanto a especificacdo dos pares de varidveis, podendo ser definida como uma nova técnica

denominada de D-SVD.

3.3 Modelagem Matematica do Equilibrio de Fases

A avaliagdo default do bloco RADFRAC considera como hipétese o equilibrio de

estagios ao longo da coluna. Assim cada estagio da coluna hd um equilibrio entre as fases
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liquida e vapor. O equilibrio diz respeito a distribuicdo das espécies em duas fases e, para
entender a sua importancia, o conceito da energia livre de Gibbs € o ponto de partida. No

caso de um equilibrio liquido-vapor:

= (3.17)

. . . I . .
onde: f é a fugacidade do componente i na fase vapor; f; é a fugacidade do componente i

i i
na fase liquido;

A fugacidade representa o quao distante da idealidade um determinado componente
encontra-se devido a interagdo com os demais componentes da mistura, sendo para a fase

vapor definida por:

fi=8yP (3.18)

v, .. . . , - .
onde: @ é o coeficiente de fugacidade de i na fase vapor; Y; é a fracdo molar de i na fase

vapor; e P € a pressdo total do sistema.

Para pressoes baixas e moderadas (até 10 atm), os desvios da idealidade sdo pequenos
e pode-se considerar a fase vapor como ideal, dessa forma o coeficiente de fugacidade torna-
se igual a unidade e a fugacidade equivale a pressao parcial do componente. Pode-se calcular

a fugacidade da fase liquida através de:

fl=yxp® (3.19)

em que: Y; é o coeficiente de atividade do componente i; X; € a fracdo molar de i no liquido

vap , - . .
e P ¢ a pressdo de vapor de i na temperatura do sistema.

A escolha do modelo termodinamico a ser utilizado deve ser feita criteriosamente,
tendo por parametro os componentes do sistema e a natureza de sua interacdo. Portanto a

equacdo de equilibrio de fases serd:

yP=yxP" (3.20)
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em que a pressao de vapor € calculada pela equacdo de Antoine estendida na forma:

InP”=C,+ +C,T+C;,InT+C, T (3.21)

T +C,

para C8i <T< C9i .

Definindo o valor-K como sendo a relagao:

K =7 (3.22)

Observa-se que K varia proporcionalmente a volatilidade do componente. E comum
0 uso equivocado do termo “constante de equilibrio” ao se referir ao valor-K, porém devido
a forte dependéncia desse termo com a temperatura, pressdo e composicao do sistema o uso
da expressao “constante” deve ser evitado. Nesse ponto, vale observar que a razao entre os
valores-K de dois componentes resulta na volatilidade relativa das espécies, sendo um

importante parametro para avaliar a facilidade de separacdo entre tais componentes via

destilacdo.

Yi
o =LY% K (3.23)
T K

X

A varidvel K € de grande importancia para a resolucao do modelo computacional do
bloco RADFRAC, sendo uma das principais varidveis de iteracdo da estratégia Inside-Out.

Foi adotado o modelo termodindmico Non-Random Two Liquids (NRTL) para a
formulacao da fase liquida, visando representar de maneira adequada a nao-idealidade da

fase. Este modelo avalia o coeficiente de atividade do componente i pela seguinte equagao:

Z x] ]’ Z x G Z ‘mem]G
T, — 3.24
Z %Gy Z %G ki ! Z %G ki ( :
f %

ln7i:
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onde:

G, =exp(-a,7;) (3.25)
bij

7; =al.j+?+el.j lnT—I—fUT (3.26)

a; =c; +dij(T—273.15) (3.27)

r.=0 (3.28)

G, =1 (3.29)

em que: a, b, e, f, G e t sdo parametros de intera¢do bindria. Sendo Cl,-j,bij,eij, fij parametros

bindrios assimétricos, portanto d; pode nao ser igual a d,

0o que implica que os
componentes ndo se distribuem de forma uniforme, seguindo a teoria de composigao local.
Os parametros bindrios calculados para cada espécie utilizam o banco de dados do Aspen®
que usa como base os dados do National Institute of Standards and Technology (NIST).

A coluna de destilacdo é o equipamento mais utilizado industrialmente quando se
deseja separar fluidos utilizando a diferenca entre as volatilidades dos componentes da
mistura. O encontro em contracorrente entre a fase liquida que escorre para baixo e a fase
vapor que se desloca para cima proporciona um contato intimo entre elas, resultando em
elevados coeficientes de troca tanto térmica quando de massa.

Os estagios sao enumerados a partir do topo da coluna, e em cada estagio considera-
se que o equilibrio liquido-vapor € atingido, consideracdo que ndo € verificada na pratica
sendo, portanto necessdria a utilizagdo de um critério de eficiéncia. O célculo da coluna de

destilacao utilizando o bloco RADFRAC resolve simultaneamente o sistema de equacdes

composto por:

. Equagdes de balango de massa (M);
. Relacdes de equilibrio (E);
. Equagdes de somatorio (S);
. Equacao de balanco de energia (H).

Estas equacdes sdo avaliadas em cada estdgio por vez, de forma que o resultado de

um estdgio € o valor alimentado no estdgio seguinte. Para um prato genérico j tem-se as

seguintes possibilidades de trocas globais: F ;€ a entrada de alimentagéo, U ; € aretirada
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lateral de liquido e Wj ¢ aretirada lateral na forma de vapor. Entre os estdgios que encontram-
se na mesma vizinhanca de j, os seguintes fluxos podem ocorrer: Lj,l ¢ a corrente de liquido
que vem do estdgio j-1 acima do estdgio j e Vj ¢ a corrente de vapor que sai do estdgio j para
o estdgio j-1; da mesma forma Lj € o fluxo de liquido deixando o estdgio j em direcdo ao

estigio j+1 e Vj ,1 representa a vazao de vapor que sai do estdgio j+1 em direcdo ao estigio
J- Considera-se também que cada estdgio pode realizar troca de energia na forma de calor,
representado por Qj. Que pode ser positivo ou negativo. Figura 5 apresenta os possiveis

mecanismos de troca em um estdgio genérico j de uma coluna de destilacdo:

Figura 5 - Representacdo do balanco em um estdgio genérico

W

L

-1

W «

F; > Estigio I Q

Pode-se, portanto, escrever as equacdes que configuram o modelo para o estagio
genérico j na forma:

i. Balango de massa para cada componente i no estagio j
M ;=L X 0+ Vit Fiz — L+ U)x =V +W))y, ;=0 (3.30)
ii. Relacdes de equilibrio para cada componente i no estagio j

E'j = yi,j :K.’JC . :0 (331)

iii. Somatorio das fracdes molares no estagio |
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C
(8,); =2y, ~1=0 (3.32)
i=1

C
(8),=2.%,-1=0 (3.33)
i=1

iv. Balanco de energia no estagio |

H =L h, +V, h  +Fh  —(L+U)h -V, +W)h, . +0;=0 (3.34)

-1, j-1 JHL j

A priori, duas sdo as abordagens que podem ser utilizadas para a resolucio do sistema
de equagdes acima: a primeira, baseada no desacoplamento entre as varidveis, particiona a
equacgdes de forma a resolver o sistema por etapas, porém ndo apresenta bons resultados
quando aplicada em processos com componentes com pontos de ebuli¢do muito préximos.

A segunda abordagem € aquela composta por métodos que realizam a solucdo
simultanea das equagdes. O método de Newton € talvez o mais conhecido para esse tipo de
abordagem, podendo ser utilizado para misturas ndo ideais. No entanto, a forte dependéncia
desse método com a estimativa inicial reduz sua aplicabilidade.

O método Inside-Out apresenta bons resultados inclusive para o tratamento de
misturas ndo ideais, reduzindo a dependéncia com a estimativa inicial. Este método é
composto por dois loops de resolucdo em qué: o loop externo (Outside loop) resolve as
propriedades fisicas tais como constantes de equilibrio por um método aproximado e envia
para o loop interno (Inside loop), que utiliza a solucido do loop externo como estimativa
inicial para solu¢do das equacdes de Balanco de Massa, relagcdes de Equilibrio, Somatério
das facdes molares e Balan¢o Energético (MESH) por método rigoroso. O resultado obtido
pelo loop interno é enviado de volta ao loop externo repetidamente até que ambos os métodos
atinjam a convergéncia.

Ao adicionar a ferramenta Design Specification do Aspen®, surge um loop
intermedidrio que tem fun¢ao de minimizar a funcio objetivo. Esta ferramenta ¢ utilizada
para ajustar determinada varidvel através da modificacdo de uma varidvel de entrada no
bloco ou de corrente de alimentagdo do processo. Uma vez configurada a Design

Specification o programa utiliza a seguinte fun¢@o a ser minimizada:
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p=>w, Gu=G (3.35)

onde: m é o ndmero da design specification; G é o valor desejado; G ¢é o valor calculado;
G é o fator de escala; e w € o fator de ponderacio.

Pode se utilizar quantas Design Specification forem necessdrias, enquanto que as
varidveis manipuladas (Vary) poderao ser em mesmo nimero ou numa quantidade inferior.
Caso a quantidade de varidveis manipuladas seja inferior a quantidade de especificacdes a
serem atendidas, o algoritmo atribui um fator de ponderagdo para decisdo. Quanto maior
fator de ponderagdo, menor serd o erro entre o valor calculado e o valor desejado. Dessa
forma, apos adicdo da Design Specification, o algoritmo de resolu¢do ficard conforme
apresentado na Figura 6.

Figura 6 - Algoritmo de Resolucdo Interna do Aspen®

Outside Loop

Converge parametros de propriedades fisicas
utilizando uma combinagdo entre os métodos
de Wegstein e Broyden.

Middle Loop
——————————— Minimiza a funcao objetivo definida no
Design Specification usando o método de Broyden

I

1

1

1 Inside Loop

: Resolve as equagdes descritas para temperatura (T),

————————— composicdo da fase liquida (x) e do vapor (y) e vazdes de
liquido (L) e de vapor (V) usando o método de Broyden
ou o método da secante

Fonte: Aspen® (2000)
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4 METODOLOGIA

4.1 Definicao de pares de controle

No intuito de avaliar a Técnica SVD dinamica (D-SVD) apresentada no item 3.2, um
modelo da planta da destilacdo extrativa para obten¢do de etanol anidro em ambiente
Aspen® Dynamic foi considerada para determinacdo dos pares de controle e defini¢ao do
projeto de controladores.

Para a avaliacdo da informac¢d@o dindmica do processo, o pardmetro considerado foi a
razdo de tempo relativo de acomodacdo da varidvel de processo em até 5 % do valor
estaciondrio, tendo como base uma varia¢cdo degrau adequada nas varidveis manipuladas.

A técnica dinamica de emparelhamento foi comparada com os pares de controle
obtidos pelo método SVD classico com o intuito de avaliar a contribuicdo dinamica da
técnica proposta.

Para a avaliacdo do desempenho dos projetos dos controladores, foram avaliadas o
grau de dificuldade das estruturas propostas utilizando o método RGA, assim como o
desempenho das mesmas a partir do indice de desempenho baseado na integral do erro

absoluto para o tempo adequado de acomodacio de cada controlador.

4.2 Estudo de Caso

O modelo do processo proposto diz respeito ao processo de obtencao do etanol anidro
via destilagc@o extrativa em plataforma Aspen®, como apresentado no fluxograma da Figura
7. Considerando o ponto de azeotropia com a dgua, foram utilizados o modelo de coluna do
tipo RADFRAC para estruturar o modelo da coluna extrativa e coluna de recuperagdo de
solvente, tal modelo consiste de um modelo matematico rigoroso para o cdlculo de operacoes
multi-estdgios de fracionamento liquido-vapor. Para fins de controle utilizou-se
condensadores desacoplados do modelo da coluna com o intuito de obter um maior grau de
liberdade e adequada representacdo do processo.

Na estruturacio dos modelos dos vasos condensadores foram utilizados para
representacao do processo, as seguintes consideragdes: para o modelo de trocadores de calor
foi utilizado o tipo HEATER, nos quais considerou-se condensacao total; para os tanques de

niveis foi utilizada a rotina do tipo MIXER, substituindo a rotina DRUM, onde apenas a fase
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liquida foi admitida; para as bombas, utiliza-se 0 modelo PUMP; para o divisor o modelo

SPLIT e valvulas utilizando o modelo VALVE.

Figura 7 - Diagrama do processo de obtencdo do etanol anidro

(Fonte: autoria propria)

A coluna extrativa C101 apresenta 23 estagios de equilibrio e a coluna de recuperacao
de solvente C102 € composta por 9 estagios, conforme Ramos (2016), utilizando-se uma
Design Specification para assegurar a composicao do solvente no seu prato de alimentacao,
conforme metodologia proposta por Figueiredo (2014). A vazao de make-up de solvente foi
calculada através da Flowsheet Option: Calculator, assegurando que apenas 0 necessario
para repor as perdas pelo topo de ambas as colunas seja adicionado ao processo.

Cada tanque de refluxo e vaso sump foi dimensionado tendo em vista um tempo de
residéncia de 5 minutos no estado estaciondrio para cada uma das fases liquido e vapor,
conforme indicado por Coker (2007). Foram inseridas valvulas nas alimentagdes, assim
como nas saidas e entre os principais equipamentos do processo, para garantir o sentido do
fluxo e permitir a simulacdo no Aspen Dynamics®.

No simulador dinamico, controladores de fluxo assegurando que o erro de
convergéncia numérica nao afete significativamente o processo foram inseridos, bem como
controladores proporcionais de nivel para evitar o efeito integrador que essas varidveis
apresentam quando submetidos a um distirbio degrau. Utilizou-se ainda ruidos nas leituras

dos sensores, com intuito de tornar o processo ainda mais realistico.
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5 RESULTADOS

5.1 Modelo do Processo

O fluxograma do modelo da planta de processo de obtencdo do etanol anidro em
ambiente Aspen Plus® estd representado na
Figura 8. O processo tem como funcionalidade principal a destilagdo de uma solucao

de etanol no seu ponto de azedtropo a 85% molar para a producdo de etanol anidro a uma
pureza de 99,5%, que corresponde a solugdo comercialmente utilizada em laboratérios como
padrdao analitico (PA). Dois outros objetivos secunddrios, mas também de grande
importancia, sdo: assegurar a pureza da dgua no destilado da coluna C102, para reduzir a
perda de etileno-glicol e garantir uma pureza elevada de etileno-glicol na base da coluna
C102, para evitar gastos energéticos desnecessarios.

Para o modelo do sistema proposto implementado na plataforma Aspen® foi utilizado
a estratégia para o sistema de destilacdo o desacoplamento do condensador, ao qual retrata
de forma mais adequada as condicdes hidraulicas do topo da coluna, onde foi utilizado
modelo da rotina RADFRAC, possibilitando uma melhor representacdo da dinamica do

processo. As condicdes operacionais do processo estdo descritas na Tabela 1.

Tabela 1 — Condicoes operacionais e pardmetros do modelo do processo

Parametro Abreviacio Valor Unidade
Carga de alimentacao FEED 100,00 kmol.h™!
Refluxo da coluna 1 RR1 282,50 kmol.h!
Carga do condensador 1 QC1 -4001,07 kW
Carga do reboiler 1 QRI1 4573,27 kW
Refluxo da coluna 2 RR2 71,93 kmol.h™!
Carga do condensador 2 QC2 -995,05 kW
Carga do reboiler 2 QR2 1076,50 kW
Nuimero de e.staglos da NC1 3 )
coluna extrativa
Numero de estdgios ~da NC2 9 i
coluna de recuperacao
Temperatura de alimentagao TF 40 °C
Temperatura do solvente TS 80 °C
Vazio de destilado da C1 VD1 84,91 kmol.h!
Vazdo de destilado da C2 VD2 15,09 kmol.h!

Vazdo de reciclo VR 108 kmol.h!
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A carga da mistura azeotropica que alimenta no estidgio 18 da coluna CI101,
correspondendo a uma vazio molar 100 kmol.h! a uma temperatura de 40°C, com fracdo
molar de 85% de etanol. O solvente, etileno-glicol, é inserido na coluna no estigio 4 e
encontra-se numa temperatura de 80°C. Apds sair da coluna, o produto de topo, rico em
etanol, é totalmente condensado e dividido em duas correntes, onde a primeira retorna a
coluna como vazio de refluxo, enquanto a outra deixa o processo na forma de corrente de
destilado.

Pela base da primeira coluna sai uma mistura rica em 4gua e etileno-glicol que é
alimentada no 5° estdgio da coluna C102, a qual realiza a purificagdo e recuperacdo do
solvente. O produto de topo € dividido em duas correntes, sendo elas uma corrente de refluxo
e outra corrente de destilado, composto por dgua com elevada pureza (97,5%) enquanto que
o produto da base com cerca de 99% do solvente. A corrente de base da coluna C102 €
reciclada para a coluna de destilacdo extrativa, C101, passando por um trocador de calor,
H103, para assegurar o condicionamento térmico de acordo com a especificacdo de
alimentacao do solvente da coluna C101.

As cargas térmicas dos condensadores em estado estaciondrio sdo definidas para
condensar a saida de topo de ambas as colunas de destilacdo. As temperaturas da corrente
de saida dos condensadores, H101 e H102, foram de 78°C e 90°C respectivamente.

Os objetivos que o sistema de controle deve satisfazer sdo: assegurar a pureza do
etanol no topo da primeira coluna, visando produzir etanol anidro (99,5%), proporcionar
minima perda de solvente pelo topo da segunda coluna, uma vez que o etileno-glicol € uma
matéria prima de elevado valor, deve-se reduzir as perdas desse componente e, por fim, a
pureza do etileno-glicol na base da segunda coluna deve ser respeitada.

A utilizacdo do trocador de calor com funcio de condensar todo o vapor de saida do
topo da coluna de destilacdo, permitiu utilizar as varidveis carga térmica, tanto do
condensador como do reboiler, e abertura da valvula de ambas correntes de refluxo como
possiveis varidveis manipuladas. As varidveis de processo que foram medidas, consideradas
candidatas a varidveis controladas foram as temperaturas dos estdgios e as fracdes molares
nas correntes de topo das colunas, dessa forma, em ambas as colunas, extrativa e de

recuperagdo de solvente, estes parametros foram avaliados como possiveis MV’s e PV's.
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Figura 8 - Fluxograma do Processo em Estado Estaciondrio
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Os tanques de refluxo, D101 e D102, tem como principal func¢do absorver os
distdrbios do processo, garantindo a vazao de refluxo de acordo com as especificacdes. As
bombas P101 e P102 e os divisores SP101 e SP102 sdo associados a um grupo de vélvulas
que permitem a representacdo da dindmico do processo para as colunas extrativa e de
recuperacgdo de solvente.

A Figura 9 mostra o modelo do processo do estudo de caso na plataforma Aspen®
Dyanamic. Nesse modelo foram adicionados controladores para assegurar as vazdes de
alimentacdo, tanto do azedtropo quanto do solvente, bem como controladores de nivel nos
vasos de refluxo e sump’s das colunas, a fim de tornar o modelo dindmico mais aproximado
do sistema real.

A 1inser¢do dos controladores de nivel € justificada pela manuten¢do da dindmica do
sistema a modificacdes regulatdrias, uma vez que uma acao de perturbac@o no processo leva
a uma resposta integradora. Por menor que seja a perturbacdo, os vasos de refluxo e sump'’s
da coluna tem potencial para encher ou secar. Além disso, foram adicionados ruidos nos
sensores dos niveis dos tanques, com propésito de reproduzir o comportamento observado

na prética para esse tipo de medicao.

Figura 9 — Configuracdo regulatoria para realizagcdo dos testes dinamicos

(Fonte: autoria propria)

A partir do modelo dinamico, com os controladores de ajuste do efeito integrador do

sistema, os testes para avaliagdo das respostas a variagdo degrau nas variaveis manipuladas
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foram realizadas de acordo com a Tabela 2. Foram selecionadas as cargas térmicas dos
condensadores e dos reboiler’s, bem como a abertura nas valvulas de refluxo como varidveis
manipuladas do processo. As perturbacdes foram realizadas para as 6 MV ’s entre 0,01 % a
0,5%. Tais valores foram considerados baseados na convergéncia do modelo durante a

simulacdo das variacdes degraus.

Tabela 2 - Nomenclatura das Varidveis Manipuladas

Va.riével Descricio Regime de disturbio
manipulada realizado, %
MV1 Carga Térmica no Condensador da Coluna 1 0,5
MV2 Carga Térmica no Condensador da Coluna 2 0,5
MV3 Carga Térmica no Reboiler da Coluna 1 0,05
MV4 Carga Térmica no Reboiler da Coluna 2 0,01
MVS5 Razdo de Refluxo da Coluna 1 0,5
MV6 Razdo de Refluxo da Coluna 2 0,5

Para a realizacdo desse estudo, foram consideradas as varidveis de processo
temperatura e composi¢ao de topo das colunas. A pressdo ndo foi considerada no estudo
devido a verificacdo preliminar de baixa sensibilidade da mesma com relacdo as demais
varidveis, mostrando que para a destilacdo extrativa nesse estudo ndao é influenciada
significativamente por varia¢des nas cargas de alimentacdo das colunas. Todo o perfil de

temperaturas das colunas e composicdes de topo foram analisadas como possiveis varidveis

de processo conforme apresentado na Tabela 3.

Tabela 3 - Nomenclatura das Varidveis de Processo

Varidvel de Processo Descrigao

PV1 Fragdo molar de etanol no destilado da coluna 1
PV2 Fragdo molar de etileno-glicol no destilado da coluna 1
PV3 Fracdo molar de d4gua no destilado da coluna 1
PV4 Fracdo molar de etanol no destilado da coluna 2
PV5 Fragdo molar de etileno-glicol no destilado da coluna 2
PV6 Fragdo molar de d4gua no destilado da coluna 2

PV7-PV29 Perfil de temperatura da coluna extrativa

PV30-PV38 Perfil de temperatura da coluna recuperacao

As variacOes aplicadas nas MV'’s possibilitaram o levantamento da matriz de ganho

do processo a partir da razdo entre a variacao percentual da PV e a variacdo percentual da
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MYV. Utilizou-se uma rotina em MATLAB® para célculo dos ganhos do processo, no entanto,
devido a forte influéncia dos ruidos sobre os valores lidos, foi necessdrio a adicdo de um

filtro de média mével para melhor interpretacao dos dados coletados.

5.2 Emparelhamento das variaveis PV/MYV pelos métodos SVD e D-SVD

De acordo com Moore (1986) deve-se utilizar as variagdes percentuais percebidas
nos sensores, tanto das variaveis manipuladas quanto das controladas, para tanto, dois tipos
de varidveis de processo foram utilizados: composi¢do nas correntes de saida das colunas e
temperaturas que correspondem aos perfis de ambas as colunas. Para as composi¢des foi
considerado que o sensor responsavel pela leitura da composicao € capaz de ler uma variagao
de 10% e se comporta de forma linear nessa faixa, dessa forma a cada variagdo de 0,001 na
fragdo molar o sensor varia 1%. Para as temperaturas considerou-se o uso de um medidor
com comportamento linear na faixa de 200 °C, sendo o ponto de referéncia minimo 0°C.

No Apéndice estdo contidos os dados obtidos para a simulacdo dos disturbios
aplicados nas MV'’s. Neste apéndice pode-se encontrar a matriz de ganho para o método SVD
classico, a matriz de tempos relativos para o método D-SVD adicional a matriz de ganho e
os nimeros condicionais obtidos por ambas as técnicas.

Ap6s analisar as matrizes U e VT, no apéndice, obtidas pela aplicacdo do método
SVD, pode-se verificar como resultados os emparelhamentos para o sistema proposto, sendo
os mesmos de acordo com a Tabela 4. Na mesma tabela, estdo descritos os valores para o

nimero condicional para o sistema.

Tabela 4 - Emparelhamento proposto pelo método SVD para distiirbios positivos

Varidveis Processo Varidveis manipulada Numero condicional
PV4 ou PV6* MV4 1
PV36 MV1 140,88
PV28 MV3 470,96
PV1 MV2 4360,85
PV27 MV5 16960,49
PV34 MV6 120686,40

*Ambas as varidveis apresentaram igual variacao, porém em sentidos opostos.

PV1, Fra¢ao molar de etanol no destilado da coluna 1; PV4, Fracdo molar de etanol no destilado da coluna
2; PV6, Fracdo molar de dgua no destilado da coluna 2; PV27, PV28 temperatura dos respectivos estigios
da coluna 1; PV34, PV 36, temperaturas dos respectivos estdgios das da coluna 2; MV 1, Carga Térmica no
Condensador da Coluna 1; MV2, Carga Térmica no Condensador da Coluna 2; MV3, Carga Térmica no
Reboiler da Coluna 1; MV4, Carga Térmica no Reboiler da Coluna 2; MV5, Razdo de Refluxo da Coluna
1; MV6, Razio de Refluxo da Coluna 2.
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Procedimento semelhante de verificacdo, utilizando o método D-SVD, foi realizado
sobre os dados obtidos pela simulacdo dindmica em que os tempos de acomodacdo das
varidveis foi levado em consideracdo. Os valores dos ganhos relativos estdo apresentados no
Apéndice, obtidos de acordo com o proposto no item 3.2. Os resultados de tais andlises na
forma emparelhamento proposto pelo método encontram-se na Erro! Autoreferéncia de

indicador nio valida..

Tabela 5 - Emparelhamento proposto pelo método D-SVD para distiirbios positivos

Variaveis Processo Varidveis manipulada Numero condicional
PV4 ou PV6* MV4 1
PV36 MV1 81,92
PV28 MV3 459,80
PV37 MV2 3146,31
PV29 MV5 20663,41
PV34 MV6 78569,88

*Ambas as varidveis apresentaram igual varia¢do, porém em sentidos opostos.

PV4, Fragcao molar de etanol no destilado da coluna 2; PV6, Fracdo molar de dgua no destilado da
coluna 2; PV28, PV29 temperatura dos respectivos estdgios da coluna 1; PV34, PV36, PV 37,
temperaturas dos respectivos estigios das da coluna 2; MV1, Carga Térmica no Condensador da
Coluna 1; MV2, Carga Térmica no Condensador da Coluna 2; MV3, Carga Térmica no Reboiler da
Coluna 1; MV4, Carga Térmica no Reboiler da Coluna 2; MV5, Razéo de Refluxo da Coluna 1; MV6,
Razao de Refluxo da Coluna 2.

A principal diferenca entre os pares obtidos pelo método proposto € a utilizagdo da
temperatura do estagio 8 da segunda coluna em substitui¢cdo a composi¢ao de etanol no topo
da coluna. Pode-se observar que essas substitui¢des através do grafico que mostra a
influéncia da MV, no caso a carga térmica do condensador H102 sobre ambas as varidveis e

a velocidade de resposta das mesmas, como apresentado na Figura 10.

Figura 10 - Resposta a variagdo degrau na carga térmica do condensador H102
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(Fonte: autoria prépria)

Para as demais varidveis manipuladas também foi possivel observar que os tempos
de resposta das varidveis eram diferentes, justificando o uso desta varidvel como um dos
parametros na definicdo do emparelhamento entre PV’s e MV’s. Para a variac@o sobre a
carga térmica do condensador da coluna extrativa (H101), na Figura 11 estdo apresentadas

as respostas dos estdgios 17 e 21 para fins comparativos.

Figura 11 - Resposta a variagdo degrau sobre a carga térmica do condensador H101
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(Fonte: autoria prépria)

Como pode ser verificado, além de modificar o emparelhamento, a técnica D-SVD
reduz o condicionamento do sistema em aproximadamente todos os emparelhamentos,
exceto o emparelhamento 5x5, em que essa técnica provocou um numero condicional cerca

de 20% maior. No entanto para os demais emparelhamentos, teve-se uma reducdo de até
41,8 %.

5.3 Avaliacdo das malhas de controle do processo

Uma vez conhecidos os pares candidatos para os projetos de controle da planta de
producdo de etanol anidro, foi realizada a implementac¢do das malhas de controle definidas
por cada método, para comparacdo entre as metodologias. Os controladores foram
adicionados por ordem definida pelo nimero condicional. Uma vez que os pares 1,2 e 3 de
ambos os métodos de emparelhamento s@o os mesmos, 0 comparativo iniciou-se a partir da

inclusdo do quarto par.
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Como pode ser observado na Figura 12, os controladores LC de 1 até 4 sdo
responsaveis por garantir que os distirbios sejam amortecidos, evitando que os tanques
venham a transbordar ou secar. O controlador XC101 apresenta a maior variabilidade de
uma PV sendo controlada pela MV com maior efeito sobre o processo, neste caso a carga
térmica do reboiler da coluna C102 € utilizado para o controle da composi¢cdo molar da dgua
no produto de topo da coluna.

O segundo par de varidveis mostra uma situacdo contra intuitiva, uma vez que a
varidvel manipulada pelo controlador TC101 € a carga térmica do trocador de calor
responsavel pela condensacdo no topo da coluna C101, o condensador H101, enquanto que
a varidvel controlada € a temperatura do estdgio 7 da coluna de recuperacdo do solvente.
Pela sequéncia definida por ambos os métodos de emparelhamento de varidveis, o terceiro
controlador a ser implementado na planta realiza o controle da temperatura no estigio 22 da
coluna extrativa a partir de manipulacdo sobre a carga térmica do reboiler desta mesma
coluna.

No quarto par de varidveis, observa-se uma diferenca entre o método classico e o
método proposto nesse trabalho. Para o método cldssico, o emparelhamento mostra-se contra
intuitivo devido a distancia entre varidvel manipulada e varidvel controlada, neste caso
fracdo molar de etanol no topo da coluna C101 e carga térmica do condensador da coluna
C102, H102. Pela técnica cléssica o quinto controlador a ser utilizado realiza manipulacao
sobre a vélvula de refluxo da coluna extrativa com fim de controlar a temperatura no estagio
21 da referida coluna.

O sexto e dltimo par de varidveis obtido pela técnica SVD cléassica realiza o controle
da temperatura do estdgio 8 da coluna de recuperacdo do solvente através de manipulagdo
sobre a abertura da vélvula do refluxo da coluna C102. Cada um desses controladores foi
sintonizado utilizando a técnica de Ziegler-Nichols disponivel na foolbox do Aspen

Dynamics®, e os parametros de sintonia encontrados estdo descriminados na Tabela 6.

Tabela 6 — Emparelhamento e pardmetros de com controle do método SVD

Par de variaveis Controlador Kc T Td
QR2 — Xig, topo C102 XC101 1,04 98,35 15,08
QC1 —T7ci02 TC101 0,10 36,43 9,11
QR1 — T2 ci01 TC102 1,49 2,98 0,75
QC2 — Xetan, topo C101 XC102 27,13 37,44 9,36
RR1 - T21 cio1 TC103 1 20 0

RR2 —Tsci02 TC104 0,43 65,94 0
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Figura 12 - Malhas de controle propostas pelo método SVD cldssico

(Fonte: Aspen® Dynamics 8.8)
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As malhas de controle definidas pelo método D-SVD, mostradas no fluxograma do
processo, na Figura 13, para o emparelhamento entre varidveis controladas e manipuladas
difere da técnica cldssica a partir do quarto par de varidveis. Nesta, a carga térmica do
condensador H102 € utilizada para o controle da temperatura do estdgio 8 da coluna C102,
constituindo assim o controlador TC103, enquanto que o controlador TC104 manipula a
abertura da vdlvula do refluxo da coluna C101 para controlar a temperatura do estdgio 23 da
referida coluna.

O sexto e ultimo par definido pela técnica D-SVD encontra-se no controlador TC105
que manipula a abertura de valvula do refluxo da coluna C102 para controlar a temperatura
do estdgio 5 desta coluna. Assim, pode-se definir a seguinte Tabela 7 com dados dos

emparelhamentos definidos pela técnica D-SVD.

Tabela 7 — Emparelhamento e parametros de com controle do método D-SVD

Par de variaveis Controlador Kc T Td
QR2 — X4, topo C102 XC101 1,04 98,35 15,08
QC1 - Trci2 TC101 0,10 36,43 9,11
QR1 — T cion TC102 1,49 2,98 0,75
QC2 —Tscioe TC103 0,62 28,51 7,13

RR1 - Ty cio01 TC104 2,34 27,65 0

RR2 — Tscim TC105 1 20 0




Figura 13 - Malhas de controle propostas pelo método D-SVD

(Fonte: Aspen® Dynamics 8.8)
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5.4 Comparacao entre as malhas

No sentido de uniformizar a sintonia dos controladores, utilizou-se método de
Ziegler-Nichols utilizando a toolbox tune do Aspen Dynamics®. Inicialmente foi verificada
o comportamento dos sistemas de controle com relagdo a variacdo de mudanga na carga de
alimentac¢do do processo.

Para fins de comparacdo entre as metodologias, foram consideradas a
controlabilidade da planta com o emparelhamento dos quatro pares PV/MV para ambos 0s
métodos. Uma vez que a especificacdo do processo se trata da manutengdo da composi¢ao
de topo em ambas as colunas, as malhas de controle implementadas buscam minimizar os
efeitos de distirbios no processo.

A Figura 14 mostra o comportamento da composicao de etanol no topo da coluna
C101, ap6s variacao degrau de 5% na vazao de alimentacao, com a atuagdo dos controladores

das malhas de controle 4x4 obtido pelas metodologias.

Figura 14 — Comportamento da composicdo de etanol no topo da coluna C101 com

aplicagdo degrau de +5% na carga da alimentagdo
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(Fonte: autoria prépria)

Observa-se que o tempo para a acomodacdo da composi¢cdo de etanol € de
aproximadamente de 5 horas utilizando o emparelhamento definido pelo método D-SVD,
diferentemente da metodologia cldssica que foi de 8 horas, mas continuando com oscila¢des
a partir desse tempo. A diferenca observada no comportamento de acomodacio pode ser
explicada devido ao emparelhamento pelo método D-SVD levar em consideracdo a
informacao dinadmica do processo, ao qual permite os controladores atuarem de forma mais

adequada quando comparada com o método classico.
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A Figura 15 mostra o comportamento da fracdo de 4dgua no topo da coluna de
recuperagdo de solvente mediante a mesma perturbacdo na alimentacdo. Observa-se que o
comportamento da fracdo de dgua no topo da coluna C102 é semelhante ao tempo de
acomodacao considerando as malhas de controle determinadas por ambas as técnicas. Tal
comportamento pode ser explicado devido a informacdo dindmica ndo significativa nesse

emparelhamento por ambas as técnicas.

Figura 15 — Comportamento da composicdo de dgua no topo da coluna C102 com
aplicagdo degrau de +5% na carga da alimentagdo
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(Fonte: autoria prépria)

Na cléssica.

De maneira andloga, para variacao degrau negativa de mesma magnitude na vazao
de alimentacdo, observa-se que os modelo utilizando o emparelhamento definido pela
técnica D-SVD apresentou o mesmo comportamento, comparado com a variagdo degrau
positiva, mantendo a performance superior a resposta obtida pela técnica SVD cléssica.

Figura 16, apresenta-se o comportamento da fracdo de solvente na base da coluna de
recuperagdo para uma variacdo de 5% na vazdo que alimenta o sistema. Da mesma forma
que as demais varidveis de processo, a fracdo de solvente na corrente de recuperacio
apresenta comportamento oscilatério inferior, utilizando as malhas de controle obtida pelo
emparelhamento D-SVD, quando comparada ao resultado utilizando a metodologia SVD
cléssica.

De maneira anédloga, para variagdo degrau negativa de mesma magnitude na vazao
de alimentacdo, observa-se que os modelo utilizando o emparelhamento definido pela
técnica D-SVD apresentou 0 mesmo comportamento, comparado com a variacdo degrau

positiva, mantendo a performance superior a resposta obtida pela técnica SVD cléssica.
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Figura 16 — Comportamento da composigdo de solvente na base da coluna C102 com

aplicagdo degrau de +5% na carga da alimenta¢do
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A Figura 17 mostra o comportamento da fra¢do de etanol no topo da coluna extrativa
apos perturbagdo do tipo degrau negativo com magnitude de 5% na vazao do azedtropo que
alimenta a coluna extrativa C101. As malhas que utilizam o emparelhamento definido pela
técnica SVD geram uma resposta oscilatério, além de um overshoot superior ao ser

comparado com efeito da resposta das malhas que utilizam o emparelhamento definido pela

técnica D-SVD.

Figura 17 — Comportamento da composi¢cdo de etanol no topo da coluna C101 com

aplicacdo degrau de -5% na carga da alimentacdo
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Para a mesma magnitude de variacdo negativa na carga que alimenta o processo de

destilacdo extrativa, a Figura 18 mostra a variacdo da fracao molar de 4gua no topo da coluna
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de recuperacdo de solvente. Pode-se observar que a varidvel se comporta de maneira

semelhante para ambas as técnicas utilizadas.
Figura 18 — Comportamento da composicdo de dgua no topo da coluna C102 com
aplicacdo degrau de -5% na carga da alimentagdo
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Assim como verificado para as demais varidveis de interesse, a fracdo molar de
etileno-glicol na base da coluna de recuperacio de solvente, verifica-se que a utilizacio das
malhas de controle geradas pelo emparelhamento determinado pela técnica D-SVD, gera
uma resposta com menor oscilacido e overshoot quando comparado com a resposta gerada

pela correcdo de controle a partir das malhas que utiliza o emparelhamento fornecido pela

SVD cléssica. Conforme mostra a Figura 19.

Figura 19 — Comportamento da composigdo de solvente na base da coluna C102
com aplicacdo degrau de -5% na carga da alimentacdo
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O processo foi ainda testado para perturbacdo do tipo degrau de 5 % sobre a

composi¢do da vazao de alimentag¢do. Na Figura 20 que mostra o comportamento da fracio
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de etanol no topo da coluna C101 resultante da acdao dos controladores implementados a

partir dos emparelhamentos de ambas as técnicas D-SVD e SVD classico.

Figura 20 — Comportamento da composi¢cdo de etanol no topo da coluna C101 com
aplicacdo degrau de -5% na composicdo alimentacdo
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Observa-se que ambos os sistemas levam cerca de 4 horas para atingir seu novo
estaciondrio, no entanto, o sistema que utiliza as malhas de controle definidas pela técnica
D-SVD gera um overshoot na composi¢ao de etanol com aproximadamente metade da
magnitude do obtido com emparelhamento definido pela técnica classica. Como
mencionando anteriormente, tal comportamento pode ser explicado devido a informacao
dinamica estd sendo considerada no emparelhamento, resultado em uma resposta mais rapida
de acdo do sistema de controle.

Como pode ser visto na Figura 21, a fracdo de agua no topo da coluna C102,
considerando os emparelhamentos PV’s e MV'’s por ambas as técnicas, geraram reposta
semelhantes. Tal comportamento indica que essa varidvel apresenta um efeito de
contribuicdo dindmica entre as malhas de controle similar ao previsto pela condi¢do

estaciondria.
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Figura 21 — Comportamento da composigdo de dgua no topo da coluna C102com

aplicagdo degrau de -5% na composicdo alimenta¢do
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O comportamento da fracdo de solvente na base da coluna de recuperagdo apresenta
uma reducdo na oscilacdo além de maior velocidade de resposta para a malha que utiliza

emparelhamento definido pela técnica D-SVD, conforme pode ser visto na Figura 22.

Figura 22 — Comportamento da composi¢cdo de solvente na base da coluna C102

com aplicagdo degrau de -5% na composigcdo alimentagdo
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Para a verificacdo do desempenho das malhas de controle definidas a partir dos pares
gerados pelas metodologias SVD e D-SVD, com relagdo as composi¢des de interesse, foram
consideradas os valores determinados pelo ITAE (Integral of the Time multiplied by Absolute
Error).

Para avaliar quantitativamente a capacidade de uma malha realizar o controle de

determinado sistema normalmente se utiliza indices de desempenho, que medem o quéo
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proximo de seu valor ideal o sistema se encontra, sendo fundamentais para situacdes de
operacdo de sistemas de controle adaptativos, otimizacdo e controle 6timo.

Quanto menor o erro apresentado pelo sistema, mais préximo do seu valor ideal ele
se encontra e, consequentemente, maior serd seu indice de desempenho. Uma das técnicas

utilizadas para verificar o desempenho de sistemas € o ITAE, definido na forma:

ITAE = | tle(t)|dt
[ ) (39)
Utilizando essa medida como parametro para definicdo da qualidade da agdo das

malhas de controle sobre as varidveis de interesse, obteve-se a seguinte valores comparativos

entre a técnica SVD cldssica e a técnica D-SVD proposta neste trabalho, como descrito na

Tabela 8.

Tabela 8 - Valores de ITAE para as composicoes com referéncias as especificacoes

Cn . Varidveis de Valor do ITAE
Variagdes aplicadas . — —
interesse Técnica SVD  Técnica D-SVD
Perturbagdo  positiva  Xetanol, topo C101 7,45 7,40
de 5% na carga de Xigua, topo C102 6,52 6,58
alimentagdo Xsolvente, base C102 13,21 13,13
Perturbacdo negativa  Xetanol, topo C101 7,84 7,86
de 5% na carga de Xigua, topo C102 9,62 9,59
alimentacao Xsolvente, base C102 14,03 14,08
Perturbacdo  positiva  Xetanol, topo C101 9,18 8,84
de 5% na composi¢ao  Xigua, topo C102 717,83 76,51
de alimentacdo Xsolvente, base C102 16,54 15,81

Apesar dos valores do ITAE apresentarem valores proximos, deve-se observar que a
comparacao estd sendo realizada pelo efeito das malhas quanto a a¢do de variagcdo na carga
de alimenta¢@o do processo, sobre as composi¢des de topo e de base de processo. Por sua
vez, observa-se uma reducdo de tal valor para maioria das varidveis avaliadas.

Um método bastante utilizado no projeto de estruturas de controle, na etapa de
definicdo dos pares MV-PV é a Matriz de Ganho Relativo (RGA), proposta por Bristol
(1966). Aplicando tal metodologia € possivel determinar o emparelhamento baseado no grau
de independéncia entre as malhas que compdem o sistema. Dessa forma, aplicando a RGA

sobre a estrutura proposta pela SVD pode-se obter a seguinte matriz:
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0,0828 2,8233 0,1005 -2,0066

1,6490 -0,0924 -0,6911 0,1345
RGA =

-0,7477 -0,1812 2,0135 -0,0845

0,0160 -1,5497 -0,4229 2,9566

Em que a matriz S, determina os pares a serem utilizados:

0 1 0 0

1 0 0 0
S=

0 0 1 0

0 0 0 1

Observa-se, portanto, uma variacao entre o emparelhamento proposto pelas técnicas
SVD e RGA nos dois primeiros pares de varidveis, em que a carga térmica do reboiler da
coluna 102 € emparelhada com a temperatura do estigio 7 da referida coluna, de acordo com

a RGA. De maneira similar, pdde-se aplicar a RGA aos pares definidos pela técnica D-SVD:

0,0691 2,2861 -0,0820 -1,2732

1,5785 0,2252 -0,0135 -0,7902
RGA =

-0,2519 -0,2580 1,9821 -0,4722

-0,3956 -1,2534 -0,8866 3,5357

Analogamente, determinou-se a matriz S:

0 1 0 0

1 0 0 0
S=

0 0 1 0

0 0 0 1

Em que a mesma variagdo de emparelhamento foi observada nos dois primeiros

pares.
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6 CONCLUSOES

A simulagdo dindmica do processo permitiu investigar a influéncia das varidveis
manipuladas sobre as varidveis controladas do ponto de vista dinAmico, possibilitando gerar
informacdes para obtencdo do tempo relativo de acomodacdo das varidveis de processo
quando submetido a variagdes nas varidveis de entrada do processo.

Observou-se ainda que os tempos para a estabilizacdo das varidveis mediante ao
mesmo distirbio eram diferentes, justificando a utilizacao do critério de tempo relativo como
um dos parametros para a defini¢do da estrutura de controle a ser utilizada na planta.

O uso da metodologia D-SVD permitiu uma nova defini¢cdo de emparelhamento com
informacao dindmica entre as varidveis manipuladas e controladas. As malhas de controle
projetadas com esses emparelhamentos, reduziram a oscilacdo e produziram resposta mais
rdpida nas varidveis de interesse quando comparada com as malhas determinadas pela
metodologia SVD cléssica.

Com a mudanga na metodologia de defini¢cdo do emparelhamento entre as varidveis, a
composi¢do de etanol no topo na coluna extrativa deixou de ser uma das varidveis
controladas, no entanto, como pode ser verificado pelo célculo do indice de desempenho, o
controle desta varidvel tornou-se mais robusto.

Apesar do resultado da matriz RGA expressar uma configuracdo diferente daquelas
projetadas pelas técnicas estudadas. a controlabilidade do processo foi mantida para o regime
de perturbagdes na carga de alimentacdo do processo, apontando que as técnicas podem ser
utilizadas para tal fim.

De maneira geral, a técnica D-SVD mostrou-se bastante promissora quanto a obtencdo
do emparelhamento de varidveis, possibilitando gerar estruturas de controle com a

incorporagdo da informacdo dindmica do processo.
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7 TRABALHOS FUTUROS

a. EBstruturacdo da metodologia com conceituagdo no dominio da frequéncia para
modelos de ordem superior;

b. Aplicacdo de mais estudos de casos para verificagdo da implementacao da técnica D-
SVD;

c. Acoplar a técnica D-SVD a técnicas de otimizagao para defini¢do dos pares sujeito a
funcdo custo;

d. Utilizar a técnica D-SVD juntamente com técnicas de desacoplamento de sistema
multivariaveis;

e. Expandir a técnica para aplicagdo em otimizacdo em tempo real (RTO-Real Time

Optimization).
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APENDICE

SDV para estudo de caso

A tabela contém os ganhos obtidos com os distirbios positivos nas MV’s.

Tabela 9 - Matriz de ganho

MV1 MV2 MV3 MV4 MV5 MV6
PV1 -8,15E-03 | -3,56E-03| 1,13E-03| 8,29E-04| -1,79E-03 | -5,86E-04
pPV2 -4,80E-08 | -1,91E-08 | 6,01E-09( 4,04E-09( -9,06E-09 | -3,05E-09
PV3 8,15E-03| 3,56E-03( -1,13E-03( -8,37E-04| 1,80E-03( 5,92E-04
Pv4 9,18E-02| 2,68E-02| -1,23E-02| -6,39E-03| 1,98E-02| 4,22E-03
PV5 -2,61E-09( -1,10E-09| 5,61E-10| 3,23E-10{ -7,30E-10| -1,89E-10
PV6 -9,18E-02 | -2,68E-02( 1,23E-02( 6,40E-03 | -1,98E-02 | -4,22E-03
pPv7 -8,18E-05 [ -4,30E-05( 1,57E-05( 1,03E-05( 6,60E-05 | -7,34E-06
PV3 -7,09E-05 | -4,00E-05( 1,46E-05( 9,54E-06( 6,77E-05| -6,77E-06
PV9 -7,12E-05 | -4,03E-05( 1,44E-05( 9,35E-06( 6,72E-05| -6,63E-06
PV10 8,21E-05| 6,32E-05( -4,29E-05( -2,31E-05( 1,05E-04| 1,82E-05
PV1l1 9,63E-05| 6,77E-05| -4,41E-05| -2,37E-05| 1,07E-04| 1,87E-05
PVi2 1,10E-04| 7,20E-05| -4,53E-05| -2,47E-05| 1,10E-04| 1,92E-05
PV13 1,24E-04| 7,62E-05| -4,65E-05| -2,56E-05| 1,12E-04| 1,99E-05
PVi4 1,36E-04| 8,04E-05| -4,67E-05| -2,62E-05| 1,13E-04| 2,04E-05
PVI5 1,48E-04| 8,38E-05| -4,74E-05| -2,70E-05| 1,15E-04| 2,09E-05
PV16 1,58E-04| 8,67E-05| -4,69E-05| -2,76E-05| 1,16E-04| 2,11E-05
PV17 1,65E-04| 8,86E-05| -4,57E-05| -2,76E-05| 1,16E-04| 2,14E-05
PV18 1,69E-04| 8,86E-05| -4,29E-05]| -2,64E-05| 1,15E-04| 2,11E-05
PV19 1,68E-04| 8,58E-05]| -3,82E-05| -2,49E-05| 1,12E-04| 2,04E-05
PV20 1,58E-04| 7,94E-05| -2,93E-05]| -2,14E-05| 1,06E-04| 1,85E-05
PV21 1,34E-04| 6,63E-05| -1,40E-05]| -1,52E-05| 9,38E-05| 1,58E-05
PVv22 8,43E-05( 4,02E-05( 1,40E-05( -3,33E-06( 7,19E-05( 9,70E-06
PV23 -1,05E-05 | -8,67E-06 | 6,63E-05( 1,88E-05( 3,17E-05|( -1,20E-06
PV24 2,83E-05| -7,71E-06| 7,61E-05| 2,14E-05| 3,75E-05| -2,86E-06
PV25 -2/70E-04  -1,75E-04  2,94E-04( 1,07E-04( -1,06E-04 | -4,38E-05
PV26 -1,31E-03 | -7,94E-04 | 1,22E-03| 4,58E-04| -6,36E-04 | -2,02E-04
PV27 -7,54E-03 | -4,85E-03 | 8,58E-03( 3,12E-03| -4,17E-03 | -1,33E-03
PV28 -6,53E-02 | -3,37E-02( 2,91E-02( 1,34E-02( -2,75E-02| -7,26E-03
PV29 -5,62E-02 | -1,80E-02( 8,19E-03( 4,44E-03| -1,29E-02| -2,89E-03
PV30 -1,26E-02 | -3,63E-03| 1,69E-03| 8,83E-04| -2,71E-03 | -4,37E-04
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Continuagido da tabela 10

PV31 -4,24E-03 | -1,18E-03 | 5,81E-04| 3,05E-04 | -9,23E-04 | -5,62E-05
PV32 -3,63E-03 [ -1,02E-03 | 5,16E-04( 2,72E-04| -8,09E-04 | -3,48E-05
PV33 -5,53E-03 | -1,86E-03 | 9,57E-04| 5,38E-04| -1,35E-03 | -1,94E-04
PV34 -9,49E-03 | -4,30E-03 | 2,43E-03| 1,56E-03| -2,65E-03 | -7,04E-04
PV35 -2,18E-02 -1,38E-02| 1,18E-02( 7,68E-03| -9,11E-03 | -3,50E-03
PV36 -7,64E-02 | -4,94E-02| 3,34E-02| 2,28E-02| -3,11E-02| -1,20E-02
PV37 -1,04E-01 | -5,63E-02| 2,49E-02| 1,78E-02| -3,18E-02| -1,11E-02
PV38 -3,778E-02( -1,70E-02 | 5,89E-03( 4,27E-03| -8,92E-03 | -2,79E-03

A tabela contém os dados de tempo relativo para os distirbios acima citados:

Tabela 10 - Matriz de tempo relativo

MV1 MV2 MV3 MV4 MVS5 MV6
PV1 0,1879 0,2674 0,4009 0,2222 0,3570 0,3377
PV2 0,1729 0,2589 0,4019 0,2149 0,3681 0,7419
PV3 0,1869 0,2649 0,4014 0,2197 0,3543 0,3319
PV4 0,1559 0,2699 0,2949 0,2537 0,3924 0,3965
PV5 0,1364 0,1779 0,2757 0,2434 0,3701 0,3829
PV6 0,1559 0,2694 0,2949 0,2537 0,3930 0,3970
PV7 0,1779 0,2239 0,8978 0,9955 0,1220 0,9953
PV8 0,1714 0,2239 0,9655 0,9958 0,1181 0,9958
PV9 0,1659 0,2234 0,9808 0,9983 0,1096 0,9964
PV10 0,2074 0,8826 0,9675 1,0000 0,3924 0,9979
PV11 0,1964 0,6562 0,9655 0,9998 0,3320 0,9984
PV12 0,1969 0,2514 0,9300 0,9998 0,3169 0,9984
PV13 0,1934 0,2504 0,9660 1,0000 0,3327 0,9984
PV14 0,1934 0,2499 0,9280 1,0000 0,3215 0,9990
PV15 0,1949 0,2534 0,9283 1,0000 0,3235 0,9995
PV16 0,1904 0,2509 0,9290 1,0000 0,3222 0,9979
PV17 0,1914 0,2479 0,9290 1,0000 0,3241 0,9990
PV18 0,1899 0,2514 0,9283 1,0000 0,3235 1,0000
PV19 0,1914 0,2539 0,9295 1,0000 0,3241 1,0000
PV20 0,1954 0,2569 0,9685 1,0000 0,3222 1,0000
PV21 0,1989 0,2539 0,9795 1,0000 0,3281 1,0000
PV22 0,2114 1,0000 1,0000 1,0000 0,3215 1,0000
PV23 1,0000 1,0000 0,6061 1,0000 1,0000 1,0000
PV24 0,9910 1,0000 0,4559 1,0000 1,0000 1,0000




Continuagdo da Tabela 11

PV25 0,1249 0,1629 0,4259 0,2549 0,3261 0,9589
PV26 0,0940 0,1484 0,4259 0,2519 0,3156 0,3658
pPVv27 0,0895 0,1444 0,4294 0,2499 0,3045 0,3538
PV28 0,0915 0,2324 0,2822 0,2392 0,3196 0,3512
PV29 0,1474 0,2494 0,3734 0,2164 0,3196 0,3267
PV30 0,1519 0,2709 0,2979 0,2539 0,3898 0,4147
PV31 0,1354 0,2724 0,3012 0,2532 0,3806 0,9672
PV32 0,1279 0,2724 0,3004 0,2527 0,3740 0,9943
PV33 0,1164 0,2439 0,2659 0,2304 0,3465 0,5255
PV34 0,1024 0,1914 0,4026 0,2189 0,3169 0,5260
PV35 0,0885 0,1894 0,4086 0,2159 0,2979 0,3039
PV36 0,0820 0,2114 0,4034 0,2122 0,3031 0,3044
PV37 0,1384 0,2309 0,3954 0,2102 0,3130 0,3096
PV38 0,1599 0,2424 0,3904 0,2097 0,3196 0,3132
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A aplicac@o das técnicas SVD e D-SVD resulta nos seguintes Numeros Condicionais:

Tabela 11 - Matriz de condicionamento

NC-SVD NC-D-SVD
6X6 (Gmax/C6) = 120686,4 78569,88
5x5 (Omax/Os) = 16960,49 20663,41
4x4 (Omax/04) = 4360,851 3146,314
3x3 (Omax/03) = 470,955 459,7974
2x2 (Omax/02) = 140,8852 81,92372

1x1 (omax/O1) =

1

1




