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Resumo

Mudancgas das condi¢cdes de mercado e operagdo das plantas industriais em condigbes
limites, tornam extremamente dificil a manutengdo dos processos envolvidos nestas plantas nos
pontos de maxima lucratividade. Colunas de destilagdo requerem sistemas de controle ajustados para
rejeitar rapidamente perturbacdes em virtude dos volumes processados e dos custos operacionais
envolvidos. Entretanto, o comportamento n&o-linear apresentado pelas colunas de destilagao,
associado ao acoplamento das variaveis, restricbes na operagao, constantes de tempo elevadas e a
presencga de atraso na resposta geram transientes elevados quando o processo é perturbado, mesmo
com um sistema de controle bem ajustado. Normalmente o controle das colunas de destilagcdo é
realizado de forma centralizada na base e no topo. A proposta de introduzir aquecimentos distribuidos
em uma torre de destilagdo tem o intuito de minimizar os transientes decorrentes de mudangas na
alimentacdo do processo. O objetivo desta dissertagdo foi realizar um estudo da estratégia de
controle baseada em aquecimentos em pontos intermediarios de uma coluna de destilagdo usando
resisténcias elétricas em cada prato. Esta nova abordagem teve a finalidade de minimizar os
transientes da operagéo e fazer uma avaliagdo da distribuicdo do calor e do gasto energético do
processo. Para avaliagdo da nova configuragao de controle com agdes distribuidas, foram realizados
experimentos com a mistura de etanol e agua. Nestes experimentos se perturbou a temperatura,
vazao e composi¢cao da corrente de alimentagao, e se avaliou respostas como tempo de transigao,
oscilagdes e retorno ao valor desejado, além da carga energética. As respostas foram comparadas
com as do processo convencional (controle na base e no topo). Os resultados mostraram a redugao
do tempo de transi¢cao da coluna, das oscilagdes nas variaveis controladas e retorno ao ponto de
operacao rejeitando a perturbagdo quando utilizada a abordagem proposta. Para a perturbacdo na
composicao da alimentacao foi observada a distribuicdo de calor entre o refervedor e a resisténcia
quando utilizada a abordagem distribuida, sendo a carga térmica total requerida do processo a
mesma para as duas configuragdes. Essa distribuicdo proporcionou uma redugdo do transiente em
aproximadamente uma hora. Foram realizadas simulagées com software comercial Hysys.Process®
com a finalidade de elucidar efeitos que ndo podem ser determinados experimentalmente e também
com o propdsito de confrontar os valores dos calores obtidos pelo balango simplificado de energia,
verificou-se boa concordancia. Com isso concluiu-se que a introdugdo de pontos de aquecimentos
intermediarios melhora o desempenho do processo em termos de redugdo de transientes com a

possibilidade de diminuir o gasto energético.

PALAVRAS CHAVE: COLUNAS DE DESTILACAO, AQUECIMENTO DISTRIBUIDO, CONTROLE,
BALANCO ENERGETICO.
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Abstract

Changes of market conditions and the operation of industrial plants at limit conditions, turn extremely
difficult the maintenance of the processes involved in these plants at the points of maximal profitability.
Due to the processed volumes and to the involved operational costs distillation columns require control
systems adjusted to reject disturbances quickly. However, the no-linear behavior presented by the
distillation columns, associated to variable coupling, operation restrictions, high time constants and
presence of delay in the answer generates high transients when the process is disturbed, even with a
well adjusted control system. The control of distillation columns is usually centralized at the bottom
and top variables, increasing therewith the response time. The proposal of introducing distributed
heating in a distillation tower (column) aims to minimize transients caused by changes in the process
feed stream. Disturbances in the feed stream are transmitted along the whole column generating a
quite long transient on some trays, as the control action is only applied at the bottom and at the top of
the column. The goal of this dissertation was to carry out a study of the control strategy based on
heating points, using electrical resistances, on intermediate trays of a distillation column. With this new
approach it is aimed to minimize the operation transients and to evaluate the process energy. In order
to evaluate the new control configuration with distributed actions, experiments with an ethanol and
water mixture were carried out. In these experiments disturbances were introduced in the temperature,
the flow rate and the composition of the feed stream, and responses like the transition time,
oscillations and return to the desired value were evaluated, besides the energy load. The responses
were compared with those of the conventional process (control applied at the bottom and at the top).
The results showed the reduction of the transition time of the column, of the oscillations on the
controlled variables and the return to the operation point rejecting the disturbance when the proposed
approach was used. For the disturbance on the feed composition it was observed that the heat was
distributed between the bottom and the resistance when the distributed approach was used, as the
total required thermal load of the process was the same for both configurations. This distribution
allowed reducing the transient in approximately one hour. Simulations with the commercial software
Hysys.Process® were carried out with the purpose of elucidating effects that cannot be verified
experimentally and to compare the results with the values of the energy loads obtained by the
simplified experimental methodology, a good agreement was observed. With this, it was verified that
the introduction of intermediate heating points improves the process performance in terms of transient

reduction with the possibility of reducing the required energy.

KEY WORDS: DISTILLATION COLUMNS, DISTRIBUTTED HEATING, CONTROL, BALANCE
ENERGY
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Capitulo |

Introducao

Esta dissertacao propde um estudo detalhado da estratégia de controle baseada em
acao distribuida de controle com aquecimentos em pontos intermediarios de uma coluna de
destilagao, com o objetivo de verificar se ocorre a minimizagao dos transientes de operagao
e realizar uma avaliagado do gasto energético do processo com esta nova abordagem.

Essa configuracdo diferenciada em controle de processos foi implementada em uma
unidade piloto de destilagado inicialmente por Marangoni (2005). No entanto, neste projeto
trabalhou-se em diferentes condicoes de operacdo da planta, sendo que a principal
alteragdo em relagdo ao projeto anterior foi o controle da temperatura da corrente de
alimentacéo, inserida a temperatura proxima de seu ponto de bolha, superior a usada por
Marangoni (2005), a qual trabalhou com sistema em malha aberta para esta corrente.

Portanto, este projeto visa dar continuidade ao estudo de Marangoni (2005),
verificando se ocorre melhoria no processo através da minimizacao de transientes, quando o
sistema €& perturbado, com essas novas condicbes de operagdo. Em relagdo ao gasto
energético, o interesse ndo esta em realizar uma otimizagdo, mas sim, verificar a
necessidade energética e a distribuicdo de energia para as duas configuragbes avaliando
seu desempenho frente as perturbacdes. Convém ressaltar que o objetivo principal do
trabalho ndo inclui o desenvolvimento de novos algoritmos de controle ou aplicar o melhor
ajuste dos controladores.

Neste capitulo serdo apresentadas uma introducdo, expondo o problema dos
transientes no processo de destilagdo e as dificuldades para minimiza-los. Os objetivos e a

inovacao desta abordagem também serao detalhados.

1.1 Importancia do estudo

A destilacdo constitui um dos processos de separacao industrial mais difundido e
usado. Estima-se que ha cerca de 40.000 colunas de destilacdo em plantas quimicas
industriais, somente nos Estados Unidos da Ameérica, consumindo em torno de 3% da
energia total usada no pais. Apesar dos grandes avangos tecnologicos nos ultimos anos, a
busca da melhoria das condi¢des operacionais em uma unidade de destilagdo ainda é muito

freqlente, principalmente em termos de integracao energética, devido ao elevado custo
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envolvido, bem como para atender a rigorosa legislagdo ambiental (HUMPHREY et al.,
1991, apud FARO et al., 2001).

Para a manutencao dos processos nos pontos de maxima lucratividade, mesmo com
as mudancas permanentes das condicdes de mercado, um sistema de controle adequado a
dindmica do processo deve estar implementado.

Segundo Shinskey (1996), o principal beneficio da implementagcdo ou da melhoria de
um sistema de controle € o incremento na recuperagcdo do produto mais valioso. Para
produtos finais de um processo, recuperacao € definida como a quantidade de produto “que
se possa vender” gerado por unidade do componente que foi alimentado (SHINSKEY,1996).
Uma vez que quantidade e qualidade sao inversamente proporcionais, o aumento na
qualidade reduz a quantidade, ou seja, a recuperacdo. Assim, a solugao para incrementar a
recuperacao de um determinado produto € operar o mais proximo possivel e com menor
tempo de desvio das especificacdes de qualidade do produto.

Esta € uma meta freqlientemente dificil de ser alcangada em processos envolvendo
destilacbes devido a presenca de tempos mortos, os quais representam um tempo do
processo no qual a planta opera com gastos energéticos e sem retorno como produto final
nas especificacbes desejadas. Esta caracteristica conduz a tempos de operagao
consideraveis, ou seja, acarreta desvios das especifica¢gdes de qualidade do produto quando
ocorre alguma perturbagéo no processo.

Um percentual consideravel da energia consumida nas industrias quimica e
petroquimica € usado nos processos de destilagdo, que € de longe a mais importante
técnica de separagdo da industria de processos em todo mundo. Devido ao grande
consumo energético atribuido aos processos de destilacdo o aumento da eficiéncia térmica
das colunas de destilagdo pode resultar numa redug¢ao importante no consumo energético;
essa reducao pode ser obtida através do aquecimento em pratos intermediarios.

O aquecimento em pratos intermediarios vem sendo estudado do ponto de vista da
destilagao diabatica na qual se objetiva a economia energética da coluna (SAUAR et al.,
1997; AGRAVAL e HERRON, 1998; BUDIMAN e ISHIDA, 1998; SCHALLER et al., 2001;
RIVERO, 2002; BJORN et al., 2002; KOEIJER et al., 2004). Além disso, colunas presentes
no refino de petroleo utilizam refluxos circulantes para promover melhor separagao
(SHINSKEY, 1984). No entanto, em nenhuma das duas aplicagcées sdao usados como parte
da malha de controle, para o perfil de temperatura ao longo da coluna.

A maioria das publicagcbes envolvendo aquecimentos intermediarios, mais
especificamente com destilacdo diabatica, estda baseada em simulacbes, porém Rivero
(1993), apud por Koeijer et al. (2004), apresentou resultados experimentais, que confirmam
que uma coluna diabatica tem uma taxa significativamente baixa de producdo de entropia,

quando comparada a uma coluna adiabatica convencional (com um refervedor e um
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condensador); este fato justifica porque este tipo de coluna obtém um melhor
aproveitamento energético.

Estes estudos permitem visualizar que pontos de aquecimento distribuidos ao longo
da coluna sao uma realidade, porém ainda n&o sao utilizados para o controle. Acredita-se
que pontos de controle inseridos ao longo da coluna irdo diminuir o transiente gerado pela
acao concentrada nos extremos da coluna e dependendo das condigdes de operacéo,
alterar a carga energética total e este € o ponto central que se deseja alcangar com este

projeto.

1.2 Objetivos

Neste trabalho propde-se a implementagao de uma estratégia de controle baseada
em acao distribuida através do uso de uma resisténcia elétrica em um prato intermediario
(prato 2) em uma coluna de destilagdo, com o objetivo de:

1) Estudar o comportamento energético, analisando a carga energética requerida

para as duas configura¢des estudadas.

2) Verificar se ocorre minimizagdo de transientes da coluna de destilacdo com

novas condi¢des de operacao da planta (fonte de calor na corrente alimentacgéo);

Pretende-se verificar como ocorre a distribuicdo do aquecimento na coluna quando
usada a abordagem distribuida de energia e analisar a influéncia destes aquecimentos
intermediarios pelo desempenho das malhas de controle, através da comparagao com o
procedimento convencional. Serdo realizadas simulagcbes com a finalidade de elucidar
efeitos que ndo podem ser determinados experimentalmente e também com o propésito de

confrontar os valores dos calores obtidos pelo balanc¢o simplificado de energia.

1.3 Inovacao

Em processos de destilagdo, o atraso na resposta, ou tempo morto, € um aspecto
responsavel pela geracdo de transientes. O controle de colunas de destilagdo é
normalmente realizado centralizado na base, no topo e nas retiradas laterais, gerando um
elevado tempo de transicdo quando o processo € perturbado.

Alcancar um novo estado de equilibrio apés uma perturbacdo, com o menor tempo
possivel operando com a planta produzindo fora das especificacbes, implica em um
processo com um controle eficaz, e em se tratando de colunas de destilacdo que
apresentam um comportamento nao-linear, alto grau de acoplamento entre as variaveis e

varias restricbes de operacao, torna essa tarefa ainda mais dificil.
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O controle distribuido visa a utilizagado de pontos de aquecimentos intermediarios com

a finalidade de controlar o perfil de separacdo mantendo as variaveis nos valores de

referéncia com a possibilidade de menor gasto energético. A aplicagdo deste método

consiste em uma nova abordagem e uma inovagao em tecnologia de controle de processos

petroquimicos. Para fundamentacdo desta nova proposta um dos itens importantes e que

este trabalho visa desenvolver € a avaliagdo energética, com isso pretende-se contribuir
para a composigao desta nova abordagem de controle.

Além disso, a unidade estudada neste trabalho é toda instrumentada em fieldbus,

uma tecnologia recente na area de controle de processos. Usar essa tecnologia e aplicar um

método diferenciado de controle € um desafio, resultando em um diferencial na formacao de

profissionais da industria de petréleo e gas natural.

1.4 Organizacao do Trabalho

Para facilitar a apresentacao, este trabalho foi dividido em 5 (cinco) capitulos.

Iniciou-se com o Capitulo 1, apresentando uma introdugcao em relagdo ao assunto
abordado, contento os objetivos e o desafio do projeto.

O Capitulo 2 apresenta a revisdo bibliografica tratando dos principais conceitos
relacionados ao processo da destilagdo e suas restricbes, bem como, o controle destas
unidades, as principais dificuldades encontradas que geram os transientes e as abordagens
existentes para tentar minimizar este problema. Foram apresentadas algumas técnicas
empregadas para otimizagéo energética de colunas de destilagao.

No Capitulo 3 é descrita a metodologia aplicada, a unidade experimental e os
detalhes dos equipamentos e da instrumentacdo utilizada no controle da unidade. O
planejamento dos experimentos e a metodologia de calculo utilizada no balango energético
também sao abordados neste capitulo.

No Capitulo 4 sdo descritos os resultados referentes a analise de trés perturbacoes
que ocorrem frequentemente na corrente de alimentacdo em colunas de destilacio:
temperatura, vazdo e composigdo. Os resultados foram organizados de modo a avaliar
todas as malhas do processo apds a aplicacdo de cada perturbacgao. A etapa transiente foi
estudada através da analise grafica. Foi realizado o calculo da carga térmica requerida em
regime permanente antes e apds a introducdo da perturbagcdo. Simulagcdes em estado
estacionario corroboram na analise dos resultados obtidos nesta secgéao.

E para finalizar, o Capitulo 5 apresenta as conclusdes e as sugestdes para trabalhos

futuros.
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A proposta deste capitulo € apresentar o processo da destilagdo em colunas de
fracionamento, o controle destas unidades, as principais dificuldades encontradas que
geram os longos transientes e as abordagens existentes para tentar diminuir este problema.
O uso de técnicas para minimizagdo do consumo de energia também é apresentado nesta

secao.
2.1 Introducéao

O custo energético de sistemas de destilacdo geralmente é muito elevado e existe a
preocupacdo quanto a otimizacdo das quantidades empregadas visando a reducdo e ao
melhor aproveitamento dessa energia. E importante que as unidades de processamento de
petréleo sejam eficientes, tanto do ponto de vista energético como da separagdo de suas

fragdes nos padrbes pré-estabelecidos.

2.2 Colunas de Destilacao

A palavra "destilacdo" é originaria do latim distillare, que significa "gotejar" e descreve
o estagio final do processo, quando do gotejamento de um liquido de um condensador para
um recipiente de coleta (FERREIRA e NETO, 2005).

Coluna de destilagdo € um dos equipamentos de separagao mais empregados na
industria quimica e petroquimica. Os primeiros procedimentos de destilagdo, padronizados
pela "American Society for Testing and Materials" (ASTM), datam de 1926. (FERREIRA e
NETO, 2005).

2.2.1 Funcionamento

A coluna de destilagao com pratos que representa o equipamento mais comum para
se realizar a separagdo dos componentes de uma mistura, consiste de uma seqliéncia

vertical de estagios onde ocorre o contato entre o vapor e o liquido. A alimentacéo é feita na
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parte intermediaria da coluna, com possibilidade de multiplas alimentacées ao longo desta
(SOARES, 2000). A representacao esquematica de uma unidade é mostrada na Figura 2.1.
O liquido percorre a coluna de um prato para outro através de canais de descida em
direcdo a base da coluna, enquanto que o vapor sobe borbulhando através do liquido. O
vapor flui prato a prato pelo fato da pressao ser menor na parte superior da coluna. O liquido
deve fluir contra esse gradiente de pressao positiva, uma vez que é mais denso que a fase
vapor. O escoamento das fases do prato é cruzado quando este contém vertedores de
descida do liquido, mas também ha colunas com pratos sem canais de descida e, neste
caso, as fases escoam em contracorrente pela coluna. O vapor passa através das
perfuracbes ou campanulas existentes nos pratos e entra em contato com o liquido fluindo

sobre o mesmo.

‘Vapor de Mistura no Topo (V)
[

anque Acumulacor
(ou Acumulador)

Halcup dos Pratos Fase Liguida

| L J
Produto de Topo (ou Destilado - D)

Fase Vapor

Secdo de Refficacéo

Condensado Alimentacdo (F)

Vapor
- Segdo de Esgotamento

Trocador de Calor
Alimentacdo

Holdup da Base Boilup (ou Refluxo Interno - W)

Refervedor

&
Condensaco

Procuto de Base (B)

\apor
P &

Figura 2.1 Esquema de uma coluna de destilagdo simples com uma
alimentagao, condensador total e refervedor parcial.
(Fonte: Marangoni, 2005)

Além do casco, a coluna de destilacdo possui um refervedor e um condensador
localizados na base e no topo da coluna, respectivamente. A maior pressao é oriunda do
refervedor, cuja fungdo é produzir o vapor que sobe pela coluna. O liquido retirado do

refervedor é conhecido como produto de cauda ou de fundo. O condensador condensa os
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vapores que chegam ao topo da coluna, que seguem para um acumulador; deste, parte
retorna para o topo da coluna como refluxo e o restante é retirado como produto de topo. O

refluxo é responsavel pela corrente de liquido acima da alimentacéo.

2.2.2 Estrutura interna

As colunas de destilacdo sdo compostas internamente por pratos, cujo objetivo é
aumentar a area efetiva de contato entre as fases liquido e vapor. Os tipos de pratos diferem
entre si na capacidade das taxas de escoamento do liquido ou do vapor. O prato mais
simples utilizado é o perfurado (SOARES, 2000).

Segundo Barros et al. (1994), um prato perfurado a fluxo cruzado pode operar a uma
pequena taxa de escoamento de vapor até o ponto em que o liquido comece a drenar

através dos orificios e a dispersao do gas fica inadequada para se obter boa eficiéncia.

detalhe < -
Figura 2.2 Foto de um prato com borbulhador.

Outro modelo difundido € o prato valvulado, ilustrado na Figura 2.2. Em altas
velocidades do vapor, a valvula é totalmente aberta e, quando ocorre a diminuigdo da
velocidade do vapor, a valvula é parcialmente ou totalmente fechada. As valvulas
proporcionam boa mistura entre o liquido e o vapor e podem operar com fluxos muitos
pequenos (BARROS et al., 1994).

2.2.3 Transferéncia de massa

A destilacdo é uma operagcdo de separacao pela diferenca de volatilidade que
envolve uma grande quantidade de energia (MOURA, 2003). Trata-se entdo de uma
operacao de transferéncia de calor e massa. As operacbes de transferéncia de calor e
massa sao um conjunto de técnicas e de equipamentos destinados a separacdo de um ou
mais componentes de uma mistura ou solucéao.

O processo de transferéncia de massa em colunas de destilacido € muito complexo.

Para que haja uma transferéncia de massa efetiva entre as fases, o contato liquido/vapor
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deve ocorrer sob o regime turbulento, uma vez que a turbuléncia aumenta a taxa de
transferéncia de massa por unidade de area, pois ajuda a dispersar um fluido em outro e
aumenta a area interfacial (SOARES, 2000).

Em um prato de destilagdo convencional, o contato entre as fases ocorre por meio do
fluxo cruzado no qual o liquido escoa paralelamente ao prato, no percurso entre os
vertedores de entrada e saida, enquanto o vapor o atravessa, sendo distribuido no prato
através de perfuragoes, borbulhadores ou valvulas (WALTER et al.,1941).

O transporte de massa entre as fases, no caso de um prato perfurado ocorre pela
interacao entre as bolhas do vapor formadas nos furos e o liquido circunvizinho, entre o
liquido e o vapor misturados na massa aerada e entre o liquido borrifado no espacgo entre

pratos e o vapor ascendente (PERRY et al., 1973).
2.2.4 Restricdes

Uma coluna de destilacdo € um complexo sistema de escoamento. Na base da
coluna, vapor com uma pressao suficientemente elevada, tem que ser gerado para poder
vencer o peso da coluna de liquido em cada prato, da base até o topo da coluna (FOUST et
al., 1982).

Por outro lado, o liquido escoa do topo para o fundo, na mesma diregado do gradiente
positivo de pressédo, devido a diferenca de densidade. O escoamento interno de vapor e de
liquido em uma coluna de destilagdo deve ser tal que favoreca o contato entre as fases, dai
a necessidade de colocar anteparos (vertedouros) na coluna.

Vazbes muito baixas ou altas, de vapor ou liquido, podem provocar arraste de
liquido, formacdo de cones de vapor, pulsagao, gotejamento, inundacdo ou formacgéao
excessiva de espuma, entre outros problemas (KALID, 2005).

Quando as vazdes internas de vapor sao muito baixas, o liquido comecga a escoar
pelas aberturas nos pratos e nao pelo vertedouro, diminuindo a eficiéncia da separacao. Se
a vazao interna de liquido na coluna é que € pequena, o liquido é distribuido irregularmente
no prato, proporcionando a formagdo de pontos quentes. Portanto, existem maximos e
minimos para as condi¢des operacionais de uma coluna de destilagcao (KALID, 2005).

Também se deve observar que a mudanga da pressdo da coluna seja suave. A
subita diminuigdo da pressdo provoca uma brusca vaporizagdo do liquido nos pratos
(flashing), e o0 aumento da vazao de vapor com possivel formagao excessiva de espuma. O
aumento repentino da pressao provoca condensacgéo do vapor e a diminuicdo da vazio de

vapor, podendo causar a passagem de liquido (GOMIDE, 1988).
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Existe ainda restricdo quanto a separacao, pois ela é limitada pela quantidade de
refluxo disponivel e pelo nimero de pratos na coluna. Em relagao a transferéncia de calor, o
controle da temperatura do fundo é fundamental, pois se ela aumenta, o gradiente de
temperatura entre o residuo e o fluido de aquecimento diminui, causando um decréscimo na
transferéncia de calor (KALID, 2005).

Temperatura e pressdo nao podem se aproximar das condigdes criticas, pois o fluxo
hidraulico depende da diferenga entre a massa especifica da fase liquida e gasosa. Além

disso, algumas substancias sdo termicamente sensiveis.

2.2.5 Partida

A operagao de uma coluna de destilagdo em uma refinaria de petréleo, bem como em
uma usina de alcool, ocorre através de um processo continuo. No entanto, € necessario
realizar paradas periédicas na operacao a fim de se realizar a manutengao da coluna.

A partida de uma coluna de destilacdo, também denominada de startup, é
caracterizada pelo periodo gasto pela coluna para transitar do estado inicial até o estado
estacionario, momento em que um determinado componente é obtido. Portanto, todos os
procedimentos a serem seguidos na partida afetardo toda a operagdo, sendo que esta
operacao pode levar desde horas até dias para atingir o estado estacionario. Uma das
possibilidades de minimizar o tempo de partida e, consequentemente, reduzir os gastos
energéticos, € a aplicagdo de um procedimento adequado as caracteristicas do processo
(RUIZ et al., 1988).

A etapa de partida tem uma contribuicdo grande no custo energético empregado na
coluna, com isso existe uma preocupagcdo quanto a otimizacdo dessas quantidades
empregadas visando a reducao desse transiente e o melhor aproveitamento dessa energia.

Muitos processos continuos de destilagcdo se caracterizam pela necessidade
freqlente de paradas/partidas. Dependendo das caracteristicas construtivas e operacionais,
a partida de uma coluna de destilagdo pode apresentar um elevado periodo de transi¢ao até
que atinja o estado estacionario.

A natureza de transi¢ao, elevado tempo morto, associada a histerese das valvulas de
controle e o acoplamento das variaveis contribuem para elevar a complexidade da operacao
e do seu controle de forma adequada para que seja possivel minimizar tais transientes.
Segundo Wozny e Li (2004), em virtude de todas essas dificuldades, a partida de uma
coluna de destilagdo pode ser considerada uma das operagbes mais dificeis na industria
quimica.

De acordo com Ruiz et al. (1988), problemas hidraulicos e mecéanicos também sao

comuns na partida de uma unidade de destilacéo, estes ultimos estdo relacionados com a
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ocupagao completa do liquido no vertedouro e do vapor nas perfuragcdes dos pratos, o
aumento da pressado do liquido acumulado no prato (holdup), dentre outros. Por estes
motivos, o ajuste das vazdes é muito importante e deve ser cuidadosamente realizado.
Desta forma, a etapa de partida requer pratica e conhecimento do operador devido a
diversidade de variaveis envolvidas no processo. A implementagcdo de um procedimento
adequado a partida da coluna de destilagédo permite maior rapidez no alcance do estado
estacionario e, conseqlentemente, minimizara a producdo de produtos fora da

especificagao, reduzindo gastos e melhorando a operagao da unidade.

2.2.6 Destilacao aplicada ao setor petroquimico

Na industria de petrdleo e gas a separagdo das fragbes de petréleo ocorre via
destilagcdo a pressao atmosférica e a vacuo, sendo esta a principal operacao unitaria que
ocorre em uma refinaria de petréleo, demandando uma grande quantidade de energia para
promover a separagao (FOUST et al.,1982).

O processo de destilagdo possui caracteristicas como o processamento de altas
vazoes, presenca de elevados gradientes de temperatura e tempo morto, fortes interacbes e
um alto grau de acoplamento entre as variaveis manipuladas e controladas (MOURA, 2003).

A especificagdo dos produtos segue a demanda do mercado e o objetivo econdmico
das unidades de destilagdo consiste em manter os produtos o mais préximo possivel das
condigdes desejadas. Qualquer violagdo na especificagdo dos produtos, conduz ao
reprocessamento ou a degradacgéo da corrente.

Apesar da sua larga utilizagdo, deve ser maior a atencéo dispensada ao sistema de
controle de colunas de destilagdo, pois ha maioria das industrias de transformacgéao, grande
parte do custo operacional energético se deve a essa operacao unitaria.

Este consumo excessivo de energia pelos equipamentos de destilagdo se deve a sua
caracteristica fundamental: uma grande necessidade de vapor de aquecimento, ja que a
energia € o0 agente separador nas unidades de destilacdo, aliada a baixa eficiéncia
termodindmica do processo (PINTO, 1987). O grande consumo energético concentrado
numa unica operagao industrial esta atraindo pesquisadores e empresas da area, para
juntos buscarem uma alternativa que minimize estes custos e otimizem o processo.

Entre as vantagens encontradas na utilizagdo do processo de destilagcdo, pode-se
citar a flexibilidade de operagdo em relacao a pressdes, temperaturas e volumes e,
principalmente, a grande variedade de aplicagbes (KING, 1980). As aplicagcbes em
destilacdo podem ser caracterizadas pelo tipo de material a ser separado, tais como

fracionamento de petroleo, separacdes de gases, separagdes contendo eletrdlitos e reacdes
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quimicas, e separacgdes liquidas em geral. Sendo extremamente versatil, estas unidades sao
largamente utilizadas em refinarias (MOURA, 2003).

Destilacdo, em geral, € o melhor processo de separagdo para misturas liquidas,
exceto quando a mistura é extremamente corrosiva. Ou ainda quando a mesma apresenta
um componente termicamente instavel, mesmo sob vacuo.

Da mesma forma, a destilacao é dificultada quando ha uma pequena quantidade do
componente mais pesado a ser recuperado, pois tal condigdo exigiria que toda a vazéo de
alimentacao fosse vaporizada, a ponto de atender as especificagbes do produto de base
(SORENSEN e SKOGESTAD, 1996a).

Como visto, colunas de destilagdo sado largamente utilizadas nas industrias
petroquimicas pela sua versatilidade. No entanto, o processo necessita de uma operagao
adequada para se obter a qualidade requerida dos produtos. Em funcdo disto, a atengao
dispensada no sistema de controle aplicado é fundamental. Mesmo com toda a tecnologia
envolvida e com sistemas de controle bem ajustados, ainda torna-se necessario
implementar uma abordagem adequada a dindmica do processo. A seguir serdo abordados

o sistema de controle em colunas de destilagcao e sua importancia no processo.

2.3 Controle das unidades de destilagao

O objetivo da implementagdo de um sistema de controle € baseado na seguranga do
processo, especificacdo dos produtos, regulamentagao ambiental, restricbes de operagéo e
necessidade de economia no processo (LONGO, 2003).

Um sistema de controle requer, preferencialmente, a otimizacdo da planta de
producdo. Para tal langca-se mao de técnicas cada vez mais avancgadas referentes a
otimizagéo, supervisdo e controle de processos. Essa otimizagao irda depender muito do tipo
de processo e suas variaveis. Nao faz sentido supervisionar e controlar processos pouco
eficientes, investindo em tecnologias e equipamentos que na maioria das vezes apresentam
custo elevado. Apdés a etapa de otimizacdo define-se a estratégia de controle a ser
implementada. Nesta etapa sao especificadas as variaveis a serem controladas, as variaveis
a serem manipuladas e toda a instrumentacédo necessaria.

A separagao por destilacdo é responsavel por um grande numero de etapas do
processo em varios tipos de industrias, que tém a destilagdo como processo principal. Altas
capacidades de produgdo demandam equipamentos de grande porte. O comportamento
dindmico destas operagbes € bastante lento, 0 que aumenta a importancia de um sistema

de controle apropriado e que minimize os estados transientes oriundos de alteragdes entre
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condigbes de operagado, seja por uma mudanga desejada dessas condigbes, seja pela
incidéncia de perturbacbes imprevistas.

O desenvolvimento de estratégias operacionais otimizadas para colunas de
destilagao constitui um significado particular do ponto de vista econdmico. O rapido alcance
do estado estacionario desejado, conforme a especificagdo do produto exigido, minimiza o
tempo necessario para este tipo de processo ndo-produtivo, além de reduzir os gastos de
energia e matéria prima, como também a quantidade dos produtos intermediarios que
precisam ser reciclados, depositados ou queimados (SCHRODER, 1999).

Nas industrias de refino de petroleo e petroquimicas ocorrem, frequentemente,
transicoes entre produtos com diferentes graus ou especificagdes. Inevitavelmente, durante
a transicao havera um periodo em que serao gerados produtos fora de especificagdo. Nesse
caso, o objetivo do sistema de controle € minimizar a duragdo dessa transicéo, respeitando
as restricdes que lhe sdo impostas.

Em uma unidade de destilagao trés necessidades basicas devem ser supridas pelo
controle: manter o balangco de massa, atingir a qualidade desejada e atender as restricbes
do processo. No primeiro aspecto busca-se manter os niveis na base e no acumulador de
maneira que ndo ocorra nem a inundagdo nem o “esvaziamento” da coluna. No controle
composicional espera-se garantir a qualidade dos produtos, através de uma ou mais
composigcdes. Restricdes impdem limitagdes em virtude da dindmica do processo, como o
uso de temperatura, vazdes e pressdes elevadas ou baixas. A principal proposta de um
sistema de controle é rejeitar ou minimizar os efeitos das variagdes nao controladas e
restabelecer a qualidade a um ponto desejado (SEBORG et al., 1989).

Grande parte das industrias quimicas e petroquimicas possui diversos processos
que operam com malhas de controle em manual e/ou com estratégias simples para o atual
estado tecnoldgico das técnicas de controle de processos. Desborough et.al. (2001)
descreveu que apenas 1/3 das malhas de controle industriais operam adequadamente em
automatico, 1/3 se encontra em manual e 1/3 degrada o desempenho do sistema, ao invés
de melhora-lo, confirmando a inexisténcia de mudangas no cenario apresentado por Ender
10 anos antes (MORAES, 2004).

Assim, em muitas industrias quimicas e petroquimicas, o controle de processo € uma
atividade que nao recebe a devida atencdo quando comparada aos beneficios que pode
proporcionar. Em muitos casos, os ganhos com as melhorias apenas nos processos de
producdo sao tdo elevados que escondem o potencial de um investimento criterioso no
sistema de controle. Porém, a globalizagdo e, consequentemente, a disputa acirrada pelo
mercado, ndo tem permitido que as industrias continuem a ignorar as vantagens que um

tratamento adequado ao sistema de controle pode trazer.
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Um sistema de controle bem projetado e ajustado ndo € suficiente para eliminar os
transientes de operacdo de uma coluna de destilacdo. Porém uma alternativa que vem
sendo proposta € a mudanga da configuragao convencional da coluna, modificagdes em sua
estrutura fisica podem melhorar o desempenho do processo e por conseqiéncia dos
controladores.

A destilacdo € um problema essencialmente multivariavel e com restricbes de
operacao. O comportamento dindmico é extremamente nao linear e existe um elevado grau
de acoplamento entre as variaveis. Em alguns casos, tais condigdes limitam o uso de
técnicas, de controle, convencionais, do tipo PID. Estas caracteristicas, associadas a
centralizagao do sistema de controle na base e no topo da coluna impde alguns transientes,
dificeis de serem minimizados durante a operagdo da unidade quando perturbada
(MARANGONI, 2005).

Um controle centralizado pode se tornar lento diante de algumas situagcdes, como a
mudanga na origem do petréleo processado. A introdu¢do de um controle distribuido,
através da agdo em pontos intermediarios da coluna para melhorar o desempenho da
unidade, através de menores oscilagbes na acido de controle e sobre-elevacdes, pode ser
uma alternativa para minimizar os transientes de operacao.

Devido ao volume de produto processado por uma coluna de destilagdo e aos custos
envolvidos no processo, pequenas melhoras no desempenho podem representar ganhos

significativos a médio e longo prazo, fato que justifica o esfor¢o com o decorrente projeto.

2.4 Transientes do processo de destilagcao

Colunas de destilagdo possuem algumas caracteristicas inerentes ao processo, um
tanto quanto “indesejaveis”, como elevadas constantes de tempo que geram atrasos na
resposta, a nao-linearidade, restricbes e acoplamento das variaveis. Tais caracteristicas
especificas interferem diretamente nos transientes gerados quando a unidade é perturbada.
Diante destas perturbagbes, a eficiéncia dos sistemas de controle destas unidades é
prejudicada.

A formacdo de longos transientes pode ser acarretada em virtude destas
caracteristicas indesejadas ou também em fungdo do sistema a ser destilado, das
mudangas na composicao da alimentacado e/ou das transi¢oes de operacido necessarias em
virtude de alteragées no mercado (MARANGONI, 2005).

O processo de destilacdo pode ser representado por processo acoplado em série,

em virtude da separagao ser realizada em estagios, e cada estagio representar um ponto de
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equilibrio; portanto, o tempo morto é incrementando a cada estagio da coluna gerando o
atraso hidraulico. Quando o valor desta variavel cresce em relagdo a constante de tempo,
existe a possibilidade do controlador ndo oferecer um bom desempenho.

Pode-se observar que existe o atraso hidraulico encontrado na transferéncia de
liquido prato a prato, além do atraso na resposta de uma variavel a perturbacoes. Este fato
pode ser verificado quando ocorrem mudangas na composi¢cdo da alimentacdo, esta
perturbagcdo provoca mudangas primarias nas composi¢cdes dos pratos. Por consequéncia,
as correntes liquidas e vapor no interior da coluna s&o alteradas e mudangas secundarias
nas composicdes sdo observados.

Quando ocorre uma perturbagao este equilibrio é afetado e com isso gera um efeito
em série em cada estagio, geralmente, o tempo morto em cada prato numa coluna de
destilacao fica em torno de 3 e 6 segundos. Portanto, uma coluna com 30 pratos na secao
de retificagao, apresenta um atraso entre 1,5 e 3 minutos, entre o prato de alimentagcéo e o
fundo da coluna (KALID, 2005).

Enquanto n&o ocorre a estabilizacdo das composi¢cbes nos pratos o novo estado
estacionario n&o sera alcangado. O que se observa ao final é o incremento do tempo morto
em virtude da separagdo em estagios. Além disso, agdes na base devem superar o tempo
morto de toda a coluna para refletirem mudancas no topo, verificando-se o0 mesmo na
situagao contraria. Este fator pode ser considerado um forte responsavel pela geragédo de
transientes em colunas de destilacao.

Embora todas as colunas de destilagdo sejam sistemas nao-lineares, algumas o séo
em demasia. Nesses casos o controle € muito mais dificil. Esse comportamento nao-linear
muitas vezes esta associado ao acoplamento das variaveis controladas e manipuladas, ao
equilibrio liquido-vapor e as caracteristicas dos equipamentos (ANSARI e TADE, 2000).
Observam-se ainda caracteristicas nao lineares decorrentes do tipo de mistura a ser
processada, por exemplo, mistura azeotrépica; no funcionamento dos sensores e atuadores
que compde a instrumentagdo; na perda de carga gerada pela construgdo das tubulagdes,
entre outros.

As restrigdes referentes as limitagdes hidraulicas, de separagao e de transferéncia de
calor também atuam como n&o linearidades no processo de destilagcdo. Por exemplo, a
separacao é determinada pela quantidade de refluxo disponivel e pelo nimero de pratos na
coluna. Temperatura e pressao nao podem se aproximar das condig¢des criticas, pois o fluxo
hidraulico depende da diferenga entre a massa especifica da fase liquida e gasosa.

Colunas de destilagao apresentam forte grau de acoplamento entre suas variaveis,
caracteristica do préprio processo, ou seja, uma agdo tomada em certo ponto da coluna ira
ou podera afetar o controle de outra varidvel em outra malha. Interacdes entre dois

controladores podem ser minimizadas parcialmente através de um bom ajuste do
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controlador. A escolha do sistema de controle destas unidades selecionando as variaveis
manipuladas e/ou pares de variaveis controladas/variaveis manipuladas é fundamental para
obtencdo de um maior ou menor grau de acoplamento (MORAES, 2004).

Inimeros estudos enfocam esta relagdo entre os pares que produzem menor
interacdo e os que podem ser implementados na pratica. Estes consistem em técnicas
diferentes de desacoplamento, na melhor selecdao da estrutura de controle e em
modificagcbes na lei de controle. Ainda algumas técnicas propondo novos ajustes dos
controladores sao estudadas como a proposta de Gilbert et al. (2003) no dominio da
freqiéncia e de Volk et al. (2005) fazendo uso de restricdbes no modelo. Os estudos
realizados por Sakizlis et al. (2004) apresentam um resumo de muitas destas técnicas
citadas (apud MARANGONI, 2005).

2.5 Problemas operacionais associadas ao controle do
processo

Considerando a operagao de um processo auto-regulatério em um dado estado
estacionario, a utilizacdo de um sistema de controle seria desnecessario no caso ideal de
auséncia de perturbacbes. Processos reais, no entanto, apresentam diferentes perturbacoes
0 que, no caso de uma coluna de destilagdo, provoca muitas variagdes na composicédo de
seus produtos. Dentre estas perturbagdes as principais variaveis que afetam a operacgao de
uma coluna, de acordo com Riggs (1998) sao: mudancgas de especificagbes de produto e
alteragbes na carga, subresfriamento do refluxo, entalpia da carga, pressao e carga térmica

do refervedor.

2.5.1 Composicao da carga

Mudancgas na composi¢cdo de carga representam o mais significativo disturbio que o
sistema de controle da coluna deve rejeitar durante uma operagdo continua (MORAES,
2004). Este tipo de perturbacao ira deslocar o perfil de composi¢ao da coluna, resultando
em uma grande perturbagao na composigao dos produtos. A maioria das colunas industriais
nao dispde de analisadores em linha para medir a composicdo na carga. Portanto, esta
perturbacédo usualmente aparece como uma perturbagcdo nao medida.

Um problema muito comum enfrentado em colunas de destilacido de refinarias de
petrdleo consiste em mudancgas no tipo de petrdleo processado. Uma vez que cada dleo
possui caracteristicas dependentes de sua origem, este fato propaga o transiente gerado

para toda a refinaria. O sistema de controle deve ser capaz de ajustar novos valores de
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referéncia de acordo com tais caracteristicas. Sendo assim, percebe-se que a mistura a ser
destilada determina o comportamento do processo, por consequéncia, influencia na
formagéao de transientes. Algumas colunas possuem dindmica muito lenta ou caracteristicas
especiais em virtude da carga processada.

Como alternativa ao impacto da composicdo do d6leo, as refinarias fazem uso de
tanques de estocagem para a mistura de diferentes 6leos, conforme citado por Song et al.
(2002) e ilustrado na Figura 2.3.

Destilagio

Estocagem

Figura 2.3 llustragdo do caminho percorrido pelo dleo cru até o refino
(Fonte: Song et al., 2002)

No entanto, mesmo langando mao desta alternativa, a adaptagdo do controle das
unidades atmosféricas as propriedades quimicas e fisicas do petréleo a ser refinado ainda

gera transientes consideraveis.

2.5.2 Vazao de carga

O estado estacionario de uma coluna, considerando uma eficiéncia de pratos
constante, esta diretamente relacionado com a vazao da carga (RIGGS, 1998). Portanto, a
manipulagao das razdes das variaveis com a carga (relagcao vapor/carga e refluxo/carga), ao
invés do uso direto das variaveis manipuladas, sdo um meio efetivo de controlar distirbios
na vazao de entrada. Compensagdes dindmicas, normalmente na forma de filtros de
primeira ordem, sdo necessarias para levar em conta a dindmica entre a entrada da
mudanga na carga e seu efeito nos pontos finais da coluna (topo e fundo).

Para que o processo se mantenha estavel e também para que um balango material

seja realizado com sucesso, € necessario manter a vazao de alimentacdo constante. A
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vazao de alimentacao possui influéncia sobre a qualidade do produto e deve ser controlada
com a maior precisdo possivel. Esta é a finalidade de se ter uma malha de controle na

vazao de alimentacéo.

2.5.3 Subresfriamento do refluxo

Algumas colunas utilizam ventiladores para condensar a corrente de topo. Os
ventiladores causam uma perturbacdo maior que o0s condensadores com agua de
resfriamento, pois a inércia térmica € menor. Mudangas no subresfriamento podem ser
rejeitadas mantendo o refluxo interno constante.

Alteracdes climaticas brutas afetam diretamente este tipo de processo, a temperatura
do refluxo pode cair abruptamente, causando um rapido aumento no refluxo interno, o que

pode causar uma grande perturbagdo na composigao do produto.

2.5.4 Carga térmica

Para colunas com baixa razdo de refluxo, mudangas na carga térmica podem alterar
significativamente as razdes internas de liquido/vapor na coluna, causando o deslocamento
do perfil de composi¢ao e, consequentemente, perturbando a composicdo dos produtos.
Esta perturbacdo pode ser dificil de identificar, pois na maioria das colunas ndo ha
medidores de temperatura na carga e, mesmo quando ha, a carga pode ser uma mistura de
duas fases. Além disso, é dificil de distinguir esta perturbagao dos disturbios causados por
variagdes na composicado da carga, sem utilizar analises mais detalhadas. Em certos casos,
€ possivel instalar um trocador de calor na alimentagao da coluna para reduzir o impacto da

perturbagdo da entalpia da carga.

2.5.5 Pressao

A pressao da coluna tem um efeito direto na volatilidade relativa dos componentes-
chaves. Assim, mudancas na pressdo podem afetar significativamente a composicdo do
produto. Um controle apropriado devera manter a pressao da coluna préxima ao valor de

projeto, tolerando apenas pequenas variagdes na amplitude de variagéo.

2.5.6 Carga térmica do refervedor

Se ha uma perturbacao no fluido de aquecimento do refervedor (seja na presséo,

para o caso de vapor, ou temperatura de entrada para outros fluidos), por exemplo,
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reduzindo a carga térmica na coluna, um grande aumento de impurezas aparecera no fundo
da mesma. Quando a pressdo ou a temperatura deste fluido se recuperar, o sistema de
controle retornara a condigao inicial.

Geralmente, estas perturbagdes sdo os disturbios mais intensos com os quais a
coluna tem que lidar, podendo requerer controle seletivo (overrides) para o retorno gradual a

condicao nominal de operagao (MORAES, 2004).

2.6 Controle Convencional

O controle convencional (sem ac&o de controle distribuida ao longo da coluna)
possui acdo concentrada na base e no topo da coluna de destilacdo. Estas unidades de
destilacdo, especialmente as de refino do petrdleo, apresentam um comportamento
extremamente ndo linear e um grau alto de acoplamento entre as variaveis controladas e
manipuladas, exigindo um sistema de controle eficiente.

Mudancgas no tipo de petroleo processado e perturbacbes afetam a operacdo da
coluna e tem como consequéncia transientes longos, conduzindo a obtencédo de produto
fora da especificagdo desejada (SHINSKEY, 1984).

Se a estrutura de controle de uma coluna nao esta definida corretamente ou se a
sintonia dos controladores nao é a 6tima, o consumo de energia no refervedor e/ou no
condensador e as vazoes internas de liquido e/ou de vapor da coluna podem estar muito
acima do necessario, ou seja, o custo operacional € maior que o ideal e a carga € menor
que a possivel. Temos, portanto um custo operacional elevado com uma pequena producéo.
A melhoria do sistema de controle simultaneamente minimizara os custos e maximizara a
producao da unidade (KALID, 2005).

Para a definicdo de um sistema de controle adequado €& necessario conhecer a
dindmica do processo. O primeiro passo consiste em estudar quais variaveis do processo
que se deseja manter em um ponto de operacédo constante e quais podem ser ajustadas
dentro de uma faixa. Além disso, € necessario identificar quais variaveis atuam como
perturbagdes no processo (SHINSKEY, 1984).

Um sistema de controle pode ser configurado de diferentes maneiras, dependendo
da estrutura primaria da tomada de decisdo em relagdo a aquisicao da informacao e
implementacao final da decisdo. As duas configuragbes mais comuns sao: o controle com
retroalimentacgao (controle “feedback”) e o controle antecipativo (controle “feedforward”).

Segundo Remberg (1994), o controle de uma coluna de destilagdo pode ser
abordado sob cinco aspectos, séo eles: especificacao dos produtos; variagdes na qualidade;

recuperacao do produto; custo das utilidades e praticas de operagéo.
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Para atender estes aspectos inUmeras estratégias e técnicas de controle podem ser
aplicadas conforme a dificuldade de um processo de destilagdo em especifico.

O controle automatico de processo (CAP) possui quatro objetivos basicos em
colunas de destilacdo (MORAES, 2004):

1. Manter estavel as condi¢cbes operacionais da coluna;

2. Contribuir para que os produtos sempre sejam obtidos nas especificagcdes

desejadas;

3. Alcancar os objetivos (1) e (2) da forma mais eficiente possivel. Isto significa

maximizar a quantidade e qualidade de produtos e minimizar o consumo de energia;

4. Manter o processo dentro dos limites das restri¢coes.

Na Figura 2.4 s&o apresentadas as variaveis tipicamente controladas em uma coluna de
destilacdo sem retiradas laterais. Sao elas: pressédo na coluna, nivel de liquido na base,
nivel de liquido no acumulador e a composicdo dos produtos de base e de topo (KISTER,
1990). Essas variaveis podem ser classificadas como:

1. Variaveis de operacao: Incluem a pressdo e os niveis de liquido citados. O
controle destas variaveis visa atender o primeiro objetivo citado, isto €, manter as condigdes
de operacao estaveis. Essas condicbes sido determinadas considerando apenas a
estabilidade do processo, sem levar em conta as especificacbes dos produtos.

2. Variaveis de qualidade dos produtos: Sdo as composicdes das correntes do topo e
da base. Sao reguladas para atender ao segundo objetivo, ou seja, alcancar as
especificagcbes desejadas aos produtos. Essas variaveis sdo determinadas apenas pela
pureza dessas correntes.

O controle de composi¢cdo pode ser realizado em apenas uma, ou em ambas, das
correntes de produto. Quando realizado em ambas correntes de produtos, € denominado
controle dual de composi¢cdo. Quando o controle é realizado em uma unica extremidade, o
acoplamento é eliminado e o problema é bastante simplificado. Contudo, o controle de
apenas um produto resulta em uma operacao sub-otimizada, devido ao consumo exagerado
de energia e questbes relacionadas com a recuperacao de produto (GOKHALE et al., 1995).

A especificacado desejada é obtida controlando as composi¢des de topo e/ou fundo.
Este controle pode ser na forma direta, utilizando analisadores nas correntes de produto, ou
indireta, utilizando propriedades fisicas que representem a composi¢do do produto. As
propriedades tipicamente usadas s&o: indice de refracdo, densidade, pressdo de vapor,
ponto de congelamento e temperatura em um dado prato de controle, esta a mais
comumente utilizada (KISTER, 1990).
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Produto de topo (D)

Alimentacao {F)

|
Produto de base {B)

Figuras 2.4 Variaveis controladas e correntes manipuladas em uma coluna classica

Entretanto, a medicido em linha da composicao é uma tarefa complexa e cara. A
temperatura como variavel de inferéncia da composicao € uma estratégia amplamente
usada em aplicagdes de controle nas colunas de destilacdo. Uma variagdo na temperatura
representa uma correspondente variagdo na concentracdo do componente controlado
(MORAES, 2004). Estudos como os desenvolvidos por Rodrigues et al. (2005), realizando
inferéncias de composicdes em coluna de destilacdo multicomponente e por Lazzari et al.
(2005), que faz inferéncia da composicdo através do uso de redes neurais, contribuem nesta
area.

Um fator fundamental, para alcancar o sucesso na utilizagdo da temperatura como
variavel de inferéncia da composicao, é a escolha da localizacdo do ponto de temperatura a
ser controlado. Segundo Kister (1990), trés critérios sdo os mais usados na determinagao da
localizacdo da temperatura de controle: sensibilidade, correlacdo com produtos e resposta
dindmica.

Os niveis (base e acumulador) sdo controlados através do ajustes das vazdes de
produto de base e topo respectivamente com o objetivo de manter o controle do balango de
massa da coluna. O mau funcionamento do controle destes niveis pode representar um
grande problema para o controle de composi¢dao (RIGGS, 1998). Algoritmos de controle

classicos, tipo PID, sao os mais encontrados na literatura para o controle destas variaveis.
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A pressao € mantida manipulando-se a carga térmica no condensador (BUCKEY et
al., 1985). Os objetivos da produgdo normalmente exigem que os produtos sejam entregues
com qualidade. Esta necessidade implica que a composicdo seja mantida constante
(DESHPANDE, 1985). Para tanto sao ajustadas a carga térmica no refervedor e a vazao de
refluxo.

Resumindo, em uma coluna de destilagdo tipica, além de manter a condi¢cdo de
estado estacionario para as correntes de alimentagéo, produtos de base e topo e refluxo,
sdo controladas cinco variaveis. Trés delas (pressdao e os niveis acumulados) sao
controladas para manter a estabilidade da operagao, e as outras duas (composicdo dos
produtos), para atender as especificacbes de qualidade dos produtos. O controle das
variaveis citadas pode ser feito através da manipulacdo da vazdo de cinco correntes:
produto de topo e de base, resfriamento do condensador (agua), aquecimento do refervedor
(vapor) e a razao de refluxo. Essas vazdes sdo manipuladas pela abertura de valvulas de
controle, posicionadas conforme apresentado na Figura 2.4.

Inimeras técnicas de controle sdo empregadas atualmente. Os estudos concentram-
se em técnicas avangadas como o controle preditivo (MUSK et al., 1991), controle
multivariavel (O'CONNER et al., 1991) e controle n&o linear (PRETT e MORARI, 1987).
Entre as técnicas aplicadas para controlar os pardmetros de uma coluna de destilacéo, o
controle multivariavel apresenta maior facilidade de implementagdo. De fato, diversos
estudos sao realizados com esta abordagem. Algumas estratégias avancadas de controle
em destilacao tém sido estudadas e apresentadas na literatura com o objetivo de formular
algoritmos de otimizagao e controle, buscando o melhor ajuste de pardmetros como volume
de producao, recuperacdo de produto, e melhora nos perfis transientes da coluna. Estes
estudos enfocam principalmente controle multivariavel com restricoes (ANSARI e GHAZZWI,
1999), modelagem neuro-fuzzy (WILSON e MARTINEZ, 1997) e redes neurais (DUTTA e
RHINEHART, 1999).

Porém estas estratégias continuam abordando o controle do processo através de
variaveis como fluxo de vapor no refervedor, controle do destilado e da alimentacdo. Este
procedimento propaga a agao de controle por toda a coluna provocando um tempo de
transicao muito longo para que uma perturbacéo seja minimizada.

Considerando as dificuldades inerentes ao processo, € proposta a inclusdo de
elementos de aquecimento localizados diretamente nos estagios de equilibrio da coluna de
destilacdo, tornando mais proximas a agdo de controle e a variavel a ser controlada. Essa
configuragdo diferenciada em controle de processos foi implementada em uma unidade
piloto de destilacdo por Marangoni (2005). A¢bes intermediarias de controle visam tornar
mais eficiente o controle do perfil de temperatura ao longo da coluna, sob a forma de uma

estratégia de controle distribuido, através da qual se pretende reduzir o intervalo de
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transicao entre os estados estacionarios e minimizar o tempo que a coluna opera fora das

condigbes especificadas, diminuindo os gradientes provocados por estas perturbagoes.

2.7 Uso de técnicas para otimizagao de energia

No que diz respeito a otimizagdo energética do processo de destilagdo, comumente
tenta-se encontrar a melhor combinagao entre fatores como numero de estagios, razédo de
refluxo, condicdo térmica da alimentacido, estagio de alimentacdo e a utilizacdo de
trocadores de calor intermediarios (FARIA, 2003).

Dentre as técnicas existentes atualmente que se propdem a encontrar a melhor
combinagcdo entre estes parametros, pode-se citar: métodos heuristicos, que vém da
experiéncia pratica e conhecimento do processo; programacdo matematica
(VISWANATHAN e GROSSMAN, 1993), na qual uma fungdo objetivo € maximizada ou
minimizada e métodos termodinamicos (DHOLE e LINNHOFF, 1993), os quais buscam o
aumento de eficiéncia termodindmica do processo, como por exemplo, o uso da tecnologia
Pinch, que tem sido aplicada com éxito na otimizag&o de processos térmicos.

Estudos de otimizagdo energética de colunas de destilagdo também foram realizados
por Faria (2003), através do perfil de perdas de exergia para sistemas nao ideais.

Existem, além das ja citadas, outras técnicas alternativas bastante empregadas para
melhor aproveitamento de energia na propria operagdo da destilacdo, tais como a
recompressao a vapor, a destilagdo com multiplos-efeitos, colunas diabaticas e refluxos
circulantes.

As técnicas propondo novas configuragdes, tais como a aplicagdo de colunas de
destilagao de multiplo-efeito (PINTO, 1987) e mais recentemente estudos com aquecimento
em pratos intermediarios, do ponto de vista da destilagao diabatica (RIVERO, 2002; BJORN,
et al., 2002), objetivam a economia energética da coluna. Existem colunas presentes no
refino de petréleo utilizando refluxos circulantes (MARANGONI, 2005; SHINSKEY, 1984),
para promover melhor separagao, mas em ambas as aplicagdes nao sdo usadas como parte
da malha de controle.

Koeijer et al. (2004) também estudaram, por meio de simulagbes, a influéncia da
distribuicdo e da quantidade de calor trocado em colunas de destilagao diabaticas. Os
resultados recomendaram o uso de trocadores de calor para as bandejas perto do topo e do
fundo da coluna diabatica. Esses resultados sao validos assumindo o equilibrio entre liquido

e vapor na saida de cada bandeja.
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A técnica da destilacdo com multiplo-efeito tem interessado muitos pesquisadores e
industrias, uma vez que requer pequeno investimento de capital e apresenta uma
possibilidade atrativa para economia de vapor (RUSH, 1980, apud PINTO, 1987). Com o
uso desta técnica, existe a possibilidade de inUmeras configuragdes para otimizacéo de
colunas de destilagao.

O principio de multiplo efeito se baseia no fato de que o produto de topo é
inicialmente vapor, transportando energia nobre, na forma de calor latente, que facilmente
pode ser cedida. O problema reside apenas em que o produto de topo é rico no componente
mais volatil e, portanto estd a uma temperatura inferior a base da coluna, onde se
encontram liquidos pobres neste componente. Assim, este calor ndo pode ser aproveitado
diretamente no refervedor. Essa energia pode ser aproveitada como um todo ou em parte
pelas industrias ou simplesmente desperdicada na forma de agua quente.

Um efeito consiste em aproveitar esta energia no préprio processo de destilagao,
através da utilizacdo de uma segunda coluna, a pressao inferior a da primeira. O ponto de
ebulicado de uma mistura cresce diretamente com a pressao. Este fato faz com que o vapor
de topo da primeira coluna, ponto onde esta atinge sua menor temperatura, possa fornecer
calor a outra coluna, a presséao inferior. Partindo-se desta idéia, muitos arranjos podem ser
imaginados, com o objetivo de alcancar um melhor aproveitamento energético.

Os efeitos sdo contados pelo nimero de colunas acopladas energeticamente. Cada
efeito corresponde a uma nova coluna. Portanto, um duplo-efeito consiste em duas colunas
acopladas.

Langando mé&o deste tipo de colunas de multiplo-efeito, Pinto (1987) realizou
simulagdes com o sistema etanol-agua restrito a destilagdo com duplo e triplo efeito simples,
sem integracdo material entre as colunas. Obteve resultados promissores que apontam
reducdes na quantidade de vapor de aquecimento, sempre superiores a 40%, para o duplo-
efeito e a 54% para o triplo efeito. Por outro lado, para a economia da agua de refrigeracéo
os ganhos ultrapassam 49 e 67%, respectivamente.

No entanto, ainda ndo existem muitos trabalhos que apresentem estudos detalhados
da influéncia de diversos parametros de projeto no seu consumo de energia. Isso se deve
principalmente aos esforgos que se concentram em métodos de melhor aproveitamento do
calor que nao exigissem modificagcbes no processo, como exemplo, a utilizagao do vapor de
topo no aquecimento prévio da alimentacdo. Uma segunda causa € que a destilagdo com
multiplo-efeito permite uma grande variedade de arranjos, o que dificulta a selegdo da
melhor alternativa a ser estudada em cada caso.

Outra abordagem é o conceito de destilacdo diabatica, que utiliza trocadores de calor

sequenciais intermediarios, objetivando a economia energética dessas colunas.
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A destilagdo diabatica € um processo de separacdo de multiplos estagios de um
liquido ou mistura de vapor de dois ou mais componentes no qual a provisdo ou a remogao
de calor (ou ambos) é executada em dois ou mais niveis diferentes, onde se usam
trocadores de calor em cada prato em oposi¢cao das colunas adiabaticas classicas, onde o
calor somente é fornecido pelo refervedor e retirado pelo condensador. Tais artificios tem
sido investigados desde 1974 e o interesse neste tipo de configuracdo tem aumentado
desde entdo (SAUAR et al., 1997).

Geralmente, em colunas convencionais, o refervedor adiciona calor em excesso, o
qual é retirado pelo condensador. Com trocadores de calor intermediarios essa energia
desperdicada tente a diminuir, resultando em grandes economias. Desta forma, colunas
diabaticas reduzem radicalmente a energia necessaria para a separac¢ao (JIMENEZ et al.,
2004). Jimenez et al. (2004), implementaram esta nova configuragdo usando trocadores de
calor distribuidos em série, onde foi usado dois fluidos, um quente circulando em série
abaixo do prato da alimentacdo e um frio acima da alimentagdo, conforme mostrado na
Figura 2.5.
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Figura 2.5 Esquema de uma coluna adiabatica (a) e de uma diabatica (b)
(Fonte: Schaller et al., 2001)

O objetivo das pesquisas de Jimenez et al. (2004) foi realizar uma otimizagdo da
configuragdo diabatica com trocadores de calor em série. A configuragdo da série de
trocadores de calor possui cinco variaveis de controle a serem otimizadas, séo elas: 1. A
temperatura do fluido do trocador de calor em série da secdo de retificacdo; 2. A

temperatura do fluido do trocador de calor em série da segcao de esgotamento; 3. A vazao
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de fluido do trocador de calor em série da secao de retificacdo; 4. A vazao de fluido do
trocador de calor em série da se¢do de esgotamento; 5. A quantidade de trocadores de calor
dispostos ao longo da coluna. O perfil de temperatura da coluna é determinado pelos quatro
primeiros parametros. As perdas de energia podem ser calculadas do total de producao de
entropia.

Além dessa abordagem, colunas presentes no refino de petroleo também utilizam
refluxos circulantes para promover melhor separacao (SHINSKEY, 1984). Da mesma forma
que colunas diabaticas, esses refluxos circulantes também trocam calor nos pratos, porém
com outra finalidade de controle.

O controle aplicado nestas malhas possui 0 objetivo de manter constante a vazao do
material de saida, e a temperatura é utilizada para caracterizagdo dos produtos, para
garantir a troca de calor e também minimizar os gradientes de uma coluna atmosférica.
Segundo Shinskey (1984), uma das dificuldades no controle de uma unidade atmosférica no
refino de petréleo baseia-se na diferenca elevada de temperatura entre os estagios desta
coluna. Esta diferencga, associada a restricdo de temperatura na base da coluna (para evitar
a formacao de coque), exige a necessidade do acerto no balango térmico. Por esse motivo
sao utilizados refluxos circulantes de maneira a reduzir o impacto desta diferengca de
temperatura através da redugao da quantidade de liquido descendente.

As cargas térmicas dos refluxos circulantes manipulam as vazdes dos respectivos
refluxos. Sdo limitadas pela capacidade dos trocadores de calor. Refluxos circulantes séo
muito utilizados para reduzir a quantidade de liquido descendente (refluxo interno) acima do
prato em que retorna.

A utilizacdo de refluxos circulantes é muito difundida em refinarias. Segundo
Shinskey (1984) apud Marangoni (2005), se existem gradientes consideraveis de
temperatura ao longo da coluna, havera mudanca entre calores sensivel e latente das fases
vapor e liquido que percorrem a coluna. A taxa de vapor interna tende a aumentar o seu
deslocamento para regides mais frias e a taxa de liquido tente a migrar para pratos mais
aquecidos.

Estes equipamentos sdo utilizados apenas em colunas com retiradas laterais, pois
fazem uso da vazdo do componente intermediario. E importante observar que o controle da
carga térmica é realizado através da vazao do produto que circula na coluna e nao pela
acao direta no prato. Da mesma maneira, esta configuracdo é utilizada para eliminar a
dificuldade gerada pelo elevado gradiente de temperatura de um prato a outro, e ndo com o
objetivo de manter o perfil de temperatura (ou composi¢éo) ao longo da coluna.

Este desempenho ocorre somente quando longos gradientes estdo presentes, como
em colunas de destilagcdo de dleo cru. Para minimizar este efeito, “trocadores de calor”,

denominados refluxos circulantes, sao inseridos para ajudar na transferéncia de calor entre
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as fases vapor e liquida em pontos especificos da coluna. Uma coluna de destilagao de dleo
cru possui cerca de 2 a 6 refluxos circulantes. Estes pontos estao associados a retirada de
produtos através de saidas laterais da coluna (MARANGONI, 2005).

2.8 Controle Distribuido

Como ja mencionado anteriormente, o custo energético em sistemas de destilagcao
geralmente € muito elevado, por isso existe a preocupagdo quanto a otimizagdo dessas
quantidades empregadas visando a reducao e o melhor aproveitamento dessa energia.

A configuragdo com uso de controle distribuido com a introdugcédo de aquecimento em
pratos intermediarios da coluna vem ao encontro desta necessidade. E uma alteracéo
simples e consiste apenas no aquecimento local de pratos da coluna, através de
resisténcias que tém o fornecimento de calor controlado por meio de um variador de
poténcia. Marangoni (2005) foi a pioneira neste estudo, utilizando pontos de aquecimento
intermediarios com a finalidade de controle do perfil de temperatura.

Em relacdo a implementagéo da abordagem de controle distribuido, a autora obteve
resultados positivos, observando a minimizagdo dos transientes apds o sistema ser
perturbado com redugdes de cerca de 1 hora para perturbagbes na composicdo da
alimentagcdo, comparando com o processo convencional. No presente estudo pretende-se
verificar se ocorre a minimizagcao dos transientes com novas condi¢des de operagéo.

A nova configuragdo pode ser representada, conforme ilustrado na Figura 2.6, onde
uma corrente simples é alimentada com n; componentes no prato de alimentagao. O vapor é
condensado e segue para um tanque acumulador. O refluxo é enviado de volta a coluna no
prato de topo, e o produto de topo (destilado) na fase liquida ou vapor é recolhido da mesma
corrente. Na base da coluna, uma parte do produto liquido de base (produto de fundo)
também é recolhido e outra é retornada a coluna na fase vapor passando por um trocador
de calor. Ao longo da coluna estdo dispostas as fontes de calor (resisténcias). A coluna

possui N pratos.
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Figura 2.6 Esquema de uma coluna de destilagdo com aquecimento distribuido, com uma
alimentagao, condensador total e refervedor parcial.

Para a implementacdo da estratégia de controle distribuido, inclui-se uma malha
onde o perfil de temperatura da coluna é mantido constante através da agdo em alguns
pontos intermediarios do equipamento. Assim, quando a temperatura ao longo da coluna é
alterada devido a alguma perturbacdo, o variador de poténcia é acionado e a poténcia
dissipada pela resisténcia elétrica situada no prato é ajustada de maneira a manter as
temperaturas nos valores desejados.

O controle da coluna é efetuado de forma distribuida com acao direta nos pratos,
espera-se diminuir o tempo de processo em condi¢des fora do especificado. O resultado que
se pretende alcancar € o controle de uma unidade de destilagdo através de uma estratégia
de controle com acgao distribuida, chegando-se a minimizagdo dos transientes de operagao
do processo e a reducéo do custo energético.

Dessa maneira, acredita-se que a proposta de introduzir a acdo de controle
intermediaria em colunas de destilagdo permitira um incremento no sistema de controle com
possibilidade de melhoria no desempenho da planta sem a necessidade de técnicas

avancadas ou complexas para o ajuste do controle.
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2.9 Conclusoes

Neste capitulo foi apresentada a fundamentacdo teérica para o entendimento do
processo de destilagdo. Para obter um melhor desempenho e reducdo dos custos de
operacao de uma coluna é extremamente necessario o conhecimento dos “principios da
destilagao”, bem como as restricbes as quais o processo esta sujeito e as diferentes formas
de controle destas unidades.

Foram apresentadas também as principais caracteristicas das colunas de destilacao
que geram os transientes de operacgao, com énfase na dificuldade de se alcangar um novo
estado estacionario ou na rejeicdo de perturbacdes devido as mudangas nas condigdes
operacionais.

O controle destas unidades com a abordagem convencional e distribuida, algumas
técnicas para otimizacdo de energia empregada e as configuragdes propostas para
minimizar o problema abordado também foram apresentados neste capitulo e sdo os
principais enfoques deste estudo.

No proximo capitulo descrevem-se os materiais e métodos utilizados no
desenvolvimento deste trabalho, juntamente com toda a caracterizagcdo da unidade

experimental.
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Material e Métodos

Neste capitulo sera apresentada a caracterizacdo da unidade experimental, a
metodologia aplicada, com a descrigcdo dos equipamentos, utilidades e instrumentagao.

Além disso, serdo descritas as equagdes utilizadas no calculo do balango energético
da unidade. Em seguida, sera apresentado o planejamento das atividades com a descri¢ao

das etapas e do procedimento experimental e, finalmente, abordado o sistema de controle.

3.1 Introducgao

Os ensaios e experimentos realizados no transcorrer do projeto foram conduzidos
em uma unidade piloto de destilagdo processando uma mistura de alcool etilico-agua. Esta
mistura foi utilizada em virtude do baixo custo e disponibilidade destes componentes e
também devido a baixa viscosidade e facilidade de limpeza que esta oferece.

Foram ajustados controladores PID para as malhas da temperatura da base e do
prato 13 e Pl para as malhas de nivel e vazao, caracterizando o controle convencional.
Comparou-se o desempenho desta configuragdo com a abordagem distribuida (controle na
base, no topo — com o0 mesmo ajuste que o convencional — e no prato 2) para verificar a
minimizacao de transientes através da analise grafica e o consumo energético através do
balango de energia para as duas configuragoes.

Os métodos de controle e a forma com que foram conduzidos os experimentos neste
estudo sdo procedimentos ja conhecidos e citados na literatura. Neste trabalho procurou-se
utilizar a nova abordagem proposta inicialmente por Marangoni (2005), do uso de controle
distribuido por meio do aquecimento nos pratos em colunas de destilacdo. O objetivo
principal foi avaliar a possibilidade de redugao de transientes e do custo energético.

A coluna de destilagéo e os demais equipamentos estdo instalados no Laboratério de
Controle de Processos do Departamento de Engenharia Quimica e Engenharia de Alimentos
da Universidade Federal de Santa Catarina. Os recursos necessarios a manutencido da
unidade piloto sdo fornecidos pelo Programa: PRH-ANP/MCT N° 34: Formagdo de
Engenheiros nas Areas de Automacdo, Controle e Instrumentacdo para a Industria do

Petroleo e Gas.
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3.2 Descrigcao da unidade experimental

A unidade piloto de destilagdo ja estd em operagao e foi construida utilizando os
mesmos equipamentos e ferramentas de configuragdo em software, desenvolvidos para
aplicacao industrial. A unidade piloto é representada pela Figura 3.1. A mistura utilizada para
os experimentos foi agua e alcool etilico, em concentracdées em torno de 10 % (v/v) de alcool

etilico na alimentacéo.

Figura 3.1 Unidade piloto utilizada no desenvolvimento do trabalho

A unidade de destilagao foi construida de forma modular (ago inox 304), cada médulo
(com 0,15 m de altura e 0,20 m de didmetro) contém um prato perfurado (diametro de
0,006m, com passo triangular). Os valores da altura e comprimento do vertedouro séo 0,03
e 0,10m, respectivamente. A coluna é composta de 13 pratos, sendo a alimentagao no prato
4 (quatro).

Na Figura 3.2 sdo apresentadas fotografias do interior da coluna, detalhando os

pratos e vertedouro que a compde.
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Figura 3.2 Prato perfurado existente dentro de cada médulo, vista superior e laterais com detalhes
do vertedouro

A coluna opera em regime continuo e possui uma resisténcia elétrica em cada prato
para implementagcdo do controle distribuido, com poténcia de 3,5kW. Dois trocadores de
calor a placas sao utilizados na unidade piloto: um como refervedor, fornecendo energia
suficiente para vaporizar a mistura acumulada na base da coluna (opera com até 10 Bar de
pressao e temperatura maxima de 150° C) e outro na corrente de alimentacao, para garantir
a temperatura da mesma. O condensador utiliza agua como fluido refrigerante, proveniente
de uma torre de refrigeragdo. A coluna possui um acumulador com um volume de 60L,
responsavel por receber o vapor condensado e fazer a recirculagdo desse liquido para
garantir a razao de refluxo, aumentando desta forma a eficiéncia da separagéo.

O processo se torna continuo com a utilizacdo de um tanque pulmao, onde se
armazena 600L de mistura, que recebe o produto de topo e de fundo e é utilizado para
prover a alimentacio da coluna.

A circulacdo dos fluidos no sistema é garantida por cinco bombas hidraulicas. Duas

delas pertencem ao sistema de resfriamento, bombeando a agua do tanque de resfriamento
para a torre de resfriamento e desta para o condensador. Outra bomba é responsavel por
bombear o produto do tanque pulmdo para o trocador de calor da alimentacdo e
consequentemente para dentro da coluna. Da mesma forma, uma bomba de mesma
poténcia é responsavel pela retirada da mistura no fundo da coluna. Parte desta é enviada
para o refervedor, que retorna a coluna vaporizada, e outra parte é enviada para o tanque
pulmao como produto de base. A ultima bomba (acumulador) é responsavel pelo refluxo,
retirando o condensado do acumulador e transferindo-o para o ultimo prato no topo da
coluna. O produto de topo é retirado do acumulador por uma saida individual, e enviado ao
tanque pulméao por gravidade.
Sensores do tipo Pt-100 sao utilizados para monitorar a temperatura em todos os estagios
de equilibrio, na corrente de alimentagao e de boilup, bem como no tanque acumulador.
Sensores de pressao manométrica na base e no topo também estao instalados.

Um esquema geral de todo processo, com os equipamentos que o compdem, pode

ser visualizado na Figura 3.3.
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Figura 3.3 Esquema geral da unidade de destilagao.
(Fonte: Pasetti, 2005)

Cada modulo possui um orificio para medicdo de temperatura, outro para a coleta de
amostra e um terceiro onde foi colocada a resisténcia elétrica. Um esquema geral do interior
da coluna com apresentagcao dos moédulos de alimentacdo e do topo é apresentado na
Figura 3.4.
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Figura 3.4 Representagéo geral do projeto.
(Fonte: Marangoni et al., 2005)

As resisténcias instaladas em cada prato para a implementacdo do controle

distribuido séao ilustradas detalhadamente na Figura 3.5b.

Figura 3.5 Vistas superior dos médulos com detalhamento do prato (a) Convencional, (b) Com
resisténcia elétrica, para o aquecimento distribuido.

Essas resisténcias permitem a implementacdo de malhas de controle em varios
pratos da coluna de destilagdo para estudar a influéncia do aquecimento distribuido ao longo
da coluna. Convém ressaltar que, ao invés de realizar o aquecimento por meio da
resisténcia, poder-se-ia fazé-lo através do uso de trocadores de calor ou condensadores,
para realizar a troca de calor.

Segundo Marangoni (2005), a poténcia das resisténcias elétricas adotada de 3,5kW,
foi definida na possibilidade de distribuir toda a carga térmica necessaria na base da coluna
nos pratos, baseados em simulagdes preliminares onde foi identificado o nimero de pratos

para a distribuicdo do aquecimento com as misturas estudadas para o projeto da coluna.
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3.2.1 Alteragdes na unidade

Em virtude do corrente trabalho dar continuidade ao estudo realizado por Marangoni,
(2005), foram sugeridas alteracdes para melhorias do projeto anterior pelo préprio autor.
Outras necessidades de alteracbes foram identificadas durante a realizacdo de
experimentos preliminares na coluna.

As alteracbes mais significativas serdo descritas a seguir. Estas modificagdes foram
realizadas visando a obtencdo do melhor desempenho da planta e em virtude delas,
principalmente do aquecimento da temperatura da alimentacido, foi necessario realizar

novamente o estudo da minimizagao dos transientes.

3.2.1.1 Temperatura da alimentagao

Uma alimentacdo subresfriada ird condensar o vapor, assim como o refluxo
subresfriado, e uma alimentacdo superaquecida ira vaporizar certa quantidade de liquido.
Operar a torre de destilagdo com uma alimentagcédo subresfriada significa menos vapor e
menos liquido acima do prato da alimentagcdo do que abaixo, 0 que gera o perigo de
inundagdo da secao de esgotamento e subutiliza a capacidade total da seg¢do de
enriquecimento.

Segundo Kallid (2005), para uma separacéo eficiente é desejavel que a alimentagao
esteja no seu ponto de bolha. Para tanto, uma fonte de calor sera necessaria. Como regra
pratica, a temperatura de alimentagdo é fixada no ponto de bolha do componente mais
pesado, assim os mais leves serdo vaporizados, porém o possivel excesso de vapor pode
depois ser compensado pelo sistema de controle.

Para evitar os problemas relacionados a uma alimentagdo subresfriada e também
contribuir com uma maior fase vapor no interior da coluna, optou-se por pré-aquecer a
corrente de alimentagdo com um trocador de calor ja existente na unidade. A alimentacéo foi
inserida proxima de uma alimentagao superaquecida, porém inferior, a sua temperatura de
bolha, diferentemente de Marangoni (2005), que optou por trabalhar com uma alimentacéo
subresfriada. Com essa alteragao, realizando o aquecimento da corrente da alimentacao,
ocorre uma mudanca no balanco interno no prato de alimentagdo onde o vapor ascendente
€ aumentado pelo vapor na alimentacdo e o liquido descendente pela fragdo de liquido.

Portanto, a contribuicdo desta modificacao foi fundamental tanto para a obtengao de
uma maior vazao de produto de topo, quanto para desacoplar a malha da temperatura da
alimentagcido com a temperatura do fundo e do topo da coluna. No entanto, em virtude dela,
foi necessario reavaliar a minimizagcdo de transientes, observada por Marangoni (2005), e

verificar se a minimizagao ocorre novamente com essa nova condi¢ao de operacgao.
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3.2.1.2 Madulo do ultimo estagio da coluna

Realizou-se esta alteragdo, devido a necessidade de se obter uma maior vazao de
produto de topo. A parte superior do moédulo deste estagio havia sido construida de forma
plana com um orificio central de %2 polegada para a saida do vapor do topo, conforme é
apresentado na Figura 3.6a. Esta configuracdo dificultava a captagdo do vapor até o
condensador, pois a maior parte condensava na superficie superior ainda dentro do modulo,
promovendo refluxo interno.

Portanto, foi realizada a alteragcado deste médulo com a adaptagao da parte superior
em forma de cone, sendo o orificio para a saida do vapor aumentado para 3 polegadas, até

sua reducgao gradual para 72 polegada, conforme é apresentado na Figura 3.6b.

Figura 3.6 Vista dos médulos do ultimo estagio da coluna com (a) antes da alteragéo (b)
apos a alteragdo com reducao gradual de didmetro.

O gasto energético depende, dentre outros fatores, do refluxo interno da coluna.
Com essa alteragéo, além de obter aumento da formacédo de produto de topo, também
contribuiu para diminuir o refluxo interno. Como consequéncia, esta alteracdo, aproxima a
operagao da unidade de uma condigdo mais otimizada em relagcado as condi¢des utilizadas
por Marangoni (2005) e, novamente, faz-se necessario verificar o periodo de transicdo dos

estados estacionarios, para analise da redugao de transientes.

3.2.1.3 Tanque acumulador

Em alguns experimentos realizados foi observada dificuldade no controle da
temperatura do ultimo estagio (controlada através da manipulacédo na vazao de refluxo), pois
quando havia necessidade de uma vazao de refluxo muito elevada, o nivel do tanque
acumulador se esgotava e nio se obtinha produto de topo.

Para sanar esta restricdo de operagao, o tanque acumulador, com capacidade de
armazenar 10L de condensado, conforme apresentado na Figura 3.7a, foi substituido por
outro de 60L (Figura 3.7b).
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Figura 3.7 Parte superior da unidade com vista para o condensador (verde) e tanque
acumulador (branco) (a) antes da alteragéo do tanque acumulador (b) apds a substituigdo por outro
de maior capacidade.

Apos esta alteracdo ndo foram mais observados problemas em relacdo a

estabilidade do nivel do tanque acumulador.

3.2.1.4 Tanque pulmao

A substituicdo do tanque acumulador por outro de maior capacidade gerou
modificagdo da composi¢ao da alimentagdo ao longo do tempo durante a etapa de partida,
pois nesta situacdo, o etanol adicionado no tanque pulmao nao é suficiente para manter a
composigcao constante, a qual diminui, em detrimento do maior acumulo de etanol no
acumulador, uma vez que o processo é continuo e esta no regime transiente de partida.
Para minimizar esse efeito definiu-se trabalhar com um volume maior de mistura no tanque

pulmao (600L), superior aos 300L anteriormente utilizados.

3.2.2 Utilidades

A seguir sdo listadas as utilidades usadas para operar o processo.

1) Vapor — proveniente de uma caldeira instalada nas dependéncias do LCP, a qual
opera com pressao normal de 7,5 kgf.cm™ e vazdo de vapor de 300 kg.h™, utilizada
no refervedor para vaporizagao do produto de fundo realimentado na base da coluna;

2) Agua — necessaria para o resfriamento do produto de topo da coluna;

3) Ar comprimido — necessario para o acionamento das valvulas;

4) Energia elétrica — utilizada para acionamento das bombas, das resisténcias elétricas
e do sistema em geral.

Na Figura 3.8 é apresentada uma fotografia da caldeira instalada para o fornecimento do

vapor que gera o aquecimento na unidade experimental.
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Figura 3.8 Caldeira utilizada para o fornecimento de vapor: (a) caldeira, (b) detalhe do
combustor e do tanque de retorno de condensado

Uma torre de refrigeragdo, que utiliza agua como fluido refrigerante, € usada no
resfriamento da corrente de vapor da mistura que chega ao condensador da unidade
experimental. Esta torre opera com capacidade térmica de 45.500 kcal.h”" e com vazdo
maxima de 3,5 m3.h™".

O sistema de ar que alimenta os posicionadores da unidade experimental, é
composto por um compressor que opera a 10 kgf.cm?, um regulador de pressdo geral que
reduz a pressdo na linha para 7 kgf.cm?, um filtro de ar e mais 6 outros reguladores
individuais com 2 filiros para cada posicionador de valvula, que reduzem a pressao para

aproximadamente 2,5 kgf.cm™.

3.2.3 Instrumentacéao

A instrumentagédo da coluna de destilagdo foi implementada com tecnologia
FOUNDATION Fieldbus (detalhada no Apéndice B deste documento). Estes equipamentos
foram adquiridos por meio de uma parceria entre a empresa SMAR Equipamentos
Industriais e a Universidade Federal de Santa Catarina. S0 instrumentos inteligentes que
surgem no mercado como sendo a evolugdo dos sistemas de controladores, pois possuem a
capacidade de monitorar um processo localmente de forma automatica e eficiente. Estes
instrumentos sdo capazes de executar, distribuidamente e de forma dedicada, todo o
controle da coluna de destilacdo (CONSTANTINO, 2005).

A unidade experimental possui 15 instrumentos inteligentes (Smar — Fieldbus), sdo
eles: seis posicionadores para as valvulas de controle — FY302, dois sensores de nivel —
LD302 (base e acumulador), trés sensores de vazao — LD302 (correntes de alimentagao,

refervedor e topo), dois sensores de pressdo manométrica — LD302 e dois conversores
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fieldbus para corrente — FI302. A unidade possui ainda, um controlador légico programavel
(LC700), possui dezesseis Pt100 (alimentagéo, refervedor, acumulador e pratos), dois
inversores de frequiéncia e quatro variadores de poténcia (com possibilidade de instalar mais
dois) para acionamento das resisténcias e os sinais de liga e desliga das bombas. Ainda
compdem a instrumentacao da unidade valvulas solendides.

Os 6 posicionadores existentes na coluna sdo acoplados a atuadores pneumaticos
de agao simples com eixo linear. Os mesmos atuam em valvulas globo que possuem a
curva caracteristica de vazao igual porcentagem. Este conjunto é responsavel pelo controle
do nivel da base, do nivel do acumulador, da vazao da alimentacao, da vazao de refluxo, da
vazao de vapor do trocador do refervedor e da vazao de vapor do trocador da alimentacao.

Na Figura 3.9 sdo apresentadas duas valvulas, juntamente com os posicionadores
em fieldbus. Os posicionadores possuem um sistema de diferenca de potencial elétrico, o
qual, na presenca de um campo magnético, promove o deslocamento entre a haste da
valvula e este atuador. Também possuem um controlador proporcional-integral interno de
posicionamento da valvula.

A unidade possui sete transmissores de pressido que sao usados na transmissao de
pressao manométrica da base e do topo da coluna; na medicdo da pressao diferencial do
nivel da base da coluna e do acumulador; e na transmissdo da vazdo de corrente da
alimentacéao, da base e topo.

Para a aquisi¢ao das temperaturas dos 13 pratos da coluna e das temperaturas da

alimentagéao, da base e do acumulador, utilizam-se termoresisténcias do tipo Pt-100 a 3 fios.

Figura 3.9 Valvulas e posicionadores fieldbus

O FI302 é um conversor de sinal FOUNDATION Fieldbus para um sinal de corrente
Analdgico (4-20mA). Produz um sinal de saida proporcional a entrada recebida pela rede
fieldbus e com isso o variador de poténcia (instrumento que nao possui comunicagao digital)

pode receber o sinal convertido para 4-20mA.
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Na unidade experimental, os 2 conversores FI302 totalizam 6 canais de conversao
para serem acoplados aos variadores de poténcia, que por sua vez atuam nas resisténcias
elétricas, destinadas ao controle distribuido da temperatura da coluna de destilagao.

A unidade experimental possui 4 variadores de poténcia, da marca Varix. Cada um
destes é destinado ao controle do nivel de energia fornecido a uma resisténcia existente nos
pratos da coluna de destilagéo, para o controle da temperatura em cada estagio.

Existindo somente 4 variadores de poténcia instalados, apenas 4 resisténcias podem
ser manipuladas simultaneamente. As resisténcias s&o escolhidas pelo operador de acordo
com um critério de selegcao pré-definido. Desta forma, cada atuador destina-se a manipular
uma, dentre duas (ou trés) resisténcias que lhes sdo permitidas. Na Tabela 3.1 sdo
apresentados os critérios de selecdo pré-definidos das resisténcias e os variadores de

poténcia responsaveis por cada uma delas.

Tabela 3.1 Critérios para selegao das resisténcias

Resisténcias Variador de Poténcia Conversor de Corrente
1ou?2 1 402 -1
3oudoub 2 402 -2
6ou? 3 402 -3
8ou9 - 401 -1
10 ou 11 4 401 -2
12 ou 13 - 401 -3

Na Figura 3.10 é mostrado como é realizada esta sele¢do usando a tela do programa

supervisorio.

Miselecdo de Pratos i 3 _X_l

Selecao 1 Selegdo 3 Selecdo 9

@ [(Paot J[R] @ [ Pratos J[R] © [ Prawio J[R]
o [(praoz_J[R] © [Praez J[R] @ [ Pratet1 ][R]

Selegdo 2 Selegao 4 Selecdo 6

i@ O CrmsJ@® o (Eesw] @
o [Cpratea J[R] @ [_praos J[R]  [Prato13 ] [R]

Figura 3.10 Selecéo das resisténcias para cada prato no controle distribuido.

A selecdo da malha a ser utilizada pode ser realizada localmente, através do
acionamento manual de chaves existentes num painel, ou via supervisorio, através do PLC,
que possui um intertravamento redundante executado por software na CPU do
equipamento. Posteriormente o sinal é enviado para o intertravamento mecanico no painel

de controle.
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Na Figura 3.11 é apresentada resumidamente a seqiiéncia da aplicagao do controle
distribuido.

)

Supervisdrio

[+ Selecgdo do Prato

Painel Local
o
(0

Conversor fieldbus para Corrente
0 @

Variador de Poténcia

Figura 3.11 Sequéncia de operacgdes para aplicagao do controle distribuido.

3.2.4 Comunicacgao e controle dos instrumentos

Todos os instrumentos com comunicagao digital estdo dispostos em quatro canais
fieldbus. O DFI302 (Fieldbus Universal Bridge) foi adquirido em parceria com a empresa
SMAR, é um componente de hardware multifuncdo integrado ao sistema, é o elemento
chave na arquitetura distribuida dos sistemas de controle de campo, executando a maioria
das fungdes exigidas pelo sistema de controle. Portanto, o DFI é o componente que controla
as acgdes relacionadas ao sistema fieldbus, sendo capaz de gerenciar, monitorar, controlar,
manter e operar a planta.

Além de interligar os 3 canais de nivel H1, o DFI302 conecta todo sistema a uma
rede Ethernet de 100Mbps utilizando para isso um switch. O DFI302 possui um endereco

fixo de IP na rede, o qual pode ser acessado por um sistema supervisorio.
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A planta possui um controlador légico programavel (PLC) que foi definido com base
nas entradas e saidas digitais necessarias e instrumentos discretos que compdem a planta.
Este PLC é composto de cartdes os quais possuem a finalidade de adquirir o sinal fornecido
pelos sensores de temperatura e converter este sinal para fieldbus e assim, podem compor
a malha de controle. O LC700 (marca do PLC) é um programador logico programavel
compacto que trabalha com uma CPU avancgada. Os elementos mais importantes de um
sistema LC700 sdo os modulos e os racks, onde os mesmos sdo fixados. O software de
gerenciamento deste controlador € o CONF700.

Na unidade experimental, o LC700 ¢é interconectado com o DFI302. Isto possibilita
que todos os outros instrumentos que nao fazem parte do sistema FOUNDATION Fieldbus
sejam vistos por toda a rede.

Os instrumentos discretos (que nao fazem parte do sistema FOUNDATION Fieldbus)
sdo gerenciados através do LC700, onde sado realizadas as agdes de liga e desliga de
valvulas solendides, bombas, inversores de freqiiéncia, botado de emergéncia e sensores de
nivel 6tico. Também, a aquisicdo da temperatura é realizada neste controlador através de
um cartdo multiplexador e o sinal é enviado a DFI pela porta MODBUS. Fotografias dos

modulos do PLC e da DFI podem ser visualizadas nas Figuras 3.12 e 3.13, respectivamente.

Figura 3.10 Controlador Logico Figura 3.11 Fotografia da DFI302
Programavel LC700

Além disso, no LC700 existe o controle de seguranga onde certas acdes somente
podem ser implementadas se ndo conferirem perigo ao processo e aos operadores. Este
intertravamento da planta é composto ainda de um conjunto de agdes que permitem alguns
acionamentos automaticos, conferindo rapidez a algumas etapas do processo. Além disso,
existe um procedimento de emergéncia, onde todos os instrumentos sido desligados

imediatamente, caso se faca necessario.
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3.2.5 Sistemas de Supervisao

Todo o sistema de supervisdo e desenvolvimento da instrumentagao da coluna de
destilacdo esta concentrado em um micro computador localizado em uma sala de aquisicao
de dados. Para a execucao dos trabalhos, foram utilizados softwares que se comunicam via
OPC, possibilitando supervisionar todas as variaveis e o desenvolvimento de estratégias de
controle. Existem trés tipos de softwares utilizados para implementacao dos sistemas de

controle, supervisdo e na operagao da planta piloto, descritos a seguir.

3.2.5.1 Syscon

Este é o programa responsavel pela criagdo e gerenciamento da rede fieldbus e pela
elaboragao da estratégia de controle. Nele, selecionam-se todos os dispositivos fieldbus que
irdo compor a rede e acrescentam-se aos instrumentos todos os blocos funcionais

necessarios a implementagao da estratégia desejada.

3.2.5.2 Conf700

No conf700 é realizada a configuragdo do PLC LC700 para o controle da parte
discreta da planta, como por exemplo, o acionamento ou ndo das bombas, das chaves de
nivel, etc. O conf700 permite que o usuario crie a sua configuragdo de controle discreto,

carregue a sua configuragao para o PLC e monitore o estado real de todas as variaveis.

3.2.5.3 Indusoft

O Indusoft é o software supervisorio do sistema. Consiste na interface homem-
maquina (HMI) do sistema. Nele tem-se a supervisdo do sistema de controle com o objetivo
do monitoramento e operacdo do mesmo. Também permite acesso aos parametros
configurados no syscon e no conf700. Assim, por exemplo, pode-se a partir dele, monitorar
o nivel de um tanque (pardmetro configurado no syscon) e ligar ou desligar a bomba de

agua. Na Figura 3.14 é apresentada uma tela do sistema supervisoério.



Capitulo 3 — Material e Métodos 43

| @[5 Manuar | [ 2\ Emerg. | [ Wivel | [ % DF_| [Simprimir] [ Logon | 175053 smar
~ L FEEESC O|@Autumiliw|(:)&marmes| [-F Prates] [ B pLC | [MiGraficos| | _J| Sair | tszerz008
Fr-1
PT-201 —
i 2061 [TEY Tv-204 TiC.204 M
rono 2= KN
Ti-13 SP Condensador
o] T |
X EXlc: KEIl: L
- h [ o500 [N o500 B ) BC Acumulador
. ; (| (] | "7 8
o] EXN- EEN- o e s e
| EE- - oo ~
Fr-6 m@ WAWAA— H °C —
Em_l[:luiu TIC-02 TI-08 o,
DD nc DC P = DC 7ﬁ-|]|] sp F1.205
| 05.00 [ 0545 [ 1107 - Lih
] ) [ ] o Y
1106 = =
VYV o) A i i »
€ LV-203 - FO FT.205 ALILD
AR o . LIC-103 oy deToro
’:F\{é]ﬁ:m: |_4 % un
FT-305 | EETITR | 3500 B 32467 L8
FIC-306 1103 (] ETA. (]
3 EEE [ : = .

- [T sP 03 -FO — Produto.
ArComprimido - oo, E AL denI]:undl:J
| 9191 & K . [r] TIC-104

oo 8 ©
m@ Hgl(:gtli:ri Trocador msp
Tvan4  Alimentagio oo EXTI(")
= PT-101 = ranon
g o050 [UEET [

Condensado Condensado

Figura 3.14 Visdo geral da planta de destilacdo através do sistema supervisério.

3.2.6 Sistemas de Controle

A configuracdo das malhas de controle implementadas na unidade experimental
foram definidas por Marangoni et al. (2004), com base nos estudos de Nooraii et al. (1999).
Optou-se por continuar os trabalhos com a mesma configuracgao.

A pureza do destilado é mantida através do controle da temperatura em um estagio
da secao de retificagcdo, neste caso, o ultimo prato.

O controle da pureza do produto da base é realizado de forma semelhante. A
temperatura do vapor de mistura do refervedor é monitorada e quando esta se altera, o
controlador aciona a valvula de vazao de vapor na entrada do trocador de calor de maneira
a corrigir a alteragéo provocada.

O liquido do condensador é acumulado em um tanque de refluxo (acumulador).
Quando o nivel do liquido excede a um valor predeterminado, o controle de nivel aciona a
valvula de escape do produto destilado até que o nivel retorne ao ponto desejado. Da
mesma maneira, o controle do nivel da base, deve ser efetuado para que nao ocorra a
inundagao do primeiro prato da coluna e para garantir massa suficiente para a geragao de
vapor pelo refervedor. Quando o nivel deste estagio sofre alguma alteragéo, o controle

ajusta a posicao da valvula de produto de fundo, mantendo assim o valor desejado.
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A vazao de alimentagao € controlada através do ajuste automatico de uma valvula
contida nesta corrente. Considera-se que a carga da coluna seja resultante de um outro
processo e, portanto, pode estar sujeita a pequenas flutuagdes nas suas condigdes. Ja a
temperatura desta corrente é controlada através da manipulagao manual de uma valvula de
vapor de entrada no trocador de calor.

A coluna é composta das seguintes malhas de controle:
Controle do nivel da base através do ajuste da corrente de produto de fundo;
Controle do nivel do acumulador através da manipulagao da vazao do destilado;

Controle da vazao da alimentagao através do ajuste da vazao desta corrente;

N~

Controle da temperatura de alimentacdo através do ajuste da vazdo de vapor no
trocador de calor deste estagio;

Controle da temperatura do refluxo através da manipulacao da vazao de refluxo;
Controle da temperatura do refervedor através do ajuste da vazao de vapor no trocador
de calor deste estagio.

7. Controle da temperatura dos estagios intermediarios da coluna através da manipulagao

de um variador de poténcia acoplado a uma resisténcia elétrica.

O controle da temperatura dos estagios intermediarios é realizado objetivando a
implementacdo do controle distribuido. Com a inclusdo desta malha pretende-se rejeitar
mais rapidamente perturbagdes que afetem o perfil de temperatura, além da economia
energética. Este controle é realizado através de um variador de poténcia, o qual é acionado
dissipando poténcia pela resisténcia elétrica situada no prato e ajustando sua temperatura
de maneira a manté-la no valor desejado.

Todos os controladores empregados na coluna de destilagdo sao blocos funcionais
do tipo Enhanced PID, com excec¢do do nivel da base, que possui um controle avancado,
todos os outros controladores aplicados nas malhas foram controladores classicos. Os

controladores PID foram regidos pela seguinte lei de controle:

K . %S Es)
Us)=K, (E(s)+ o T PV(s)+ 7 -sj + feedforward (1)
Onde:
U = saida de controle
E =erro

K, = termo proporcional (ganho)

T; = termo integrativo

T4 = termo derivativo

o = ganho pseudo-derivativo (a = 0,13)
feedforward = alimentacao antecipada
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Todas as estas malhas, com excegdao da temperatura da alimentagdo, séao
instrumentadas em fieldbus, acrescidas da aquisicédo e indicagao da vazao das correntes de
base e topo e das pressdes nestes mesmos estagios. As temperaturas de todos os pratos,
refervedor, acumulador e alimentagao sdo adquiridas pelo controlador légico programavel.
Na Figura 3.15 sao ilustradas as estruturas das malhas de controle implementadas.

O controle de uma unidade de destilagao deve ter a capacidade de manter o balancgo
de massa adequadamente, atingir a qualidade desejada dos produtos e atender as
restricdes que lhes s&o impostas pelo processo. Estes assuntos serdo abordados no

decorrer deste capitulo.

oWl ey

Acurulagar Bandensadar

LT ‘ I/-.';:;r
J—g

)
7

[

LELE/I—F 3 ¥ 5
Eamba do
: : Acumuisdor
|
— WG

[
Tracadar de Calor
dadlime B
_ Bomba da g
Tangue Pulman

v

IENENENERENAN

—

FT -
108 1|::an'

p

Ralervador \‘_/
| > Bomba do {; B,
Lv-103 e L

Figura 3.15 Estrutura das malhas de controle da coluna de destilag&o.
(Fonte: Pasetti, 2005)
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3.2.6.1 Balan¢o de Massa

Para estudar e melhor compreender a dinamica da coluna € essencial que,
primeiramente, um balango de massa esteja implementado de modo que haja um controle
eficiente nestas variaveis.

O controle do balango de massa, da unidade de destilacao utilizada neste projeto, é
composto pelas seguintes malhas:

1. Controle da vazao da alimentagao em fungao do ajuste da vazao desta mesma corrente;
2. Controle do nivel da base através do ajuste da vazao da corrente de produto de fundo;
3. Controle do nivel do acumulador por meio da manipulacédo da vazao do destilado.

Nos itens 2 e 3 busca-se manter constantes os niveis na base e no acumulador de
maneira que nao ocorra nem a inundagao, nem o “esvaziamento” da coluna.

Os controladores do nivel da base e da vazao de alimentagdo foram implementados
por Pasetti (2005). Consiste em um sistema em cascata composto de um PI retroalimentado
(feedback) e outro antecipativo (feedforward). Os parémetros dos controladores destas

malhas sao apresentados na Tabela 3.2, sendo que o PI utilizado segue a equagéao 2:

Y(s) K{Hij )

Onde: Kc € o ganho do controlador
1) € 0 tempo integrativo

Tabela 3.2 Parametros dos controladores para o balango de massa da coluna de destilagao.

Parametros do controlador

Pontos da agéo de controle K (L.h™".(% abertura da i (S)
valvula)™)
Vazéo da alimentagéao 0,28 2,4
Nivel do acumulador -2,6 200,0
Nivel da base (escravo) 0,28 24
Nivel da base (mestre) -4.0 100,0

O controlador aplicado no nivel do acumulador foi do tipo proporcional-integrativo
ajustado para manter esta variavel dentro de uma faixa de operagcdo e n&o um valor
especifico. Os valores dos parametros do controlador utilizados para esta malha foram os
mesmos usados por Marangoni (2005), a qual realizou o ajuste final dos controladores

partindo do Método do Lugar das Raizes e com base em um ajuste na planta.
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3.2.6.2 Controle do perfil de temperatura

Para avaliagdo da técnica proposta e confiabilidade dos resultados obtidos é
fundamental que as malhas de controle estejam bem ajustadas. A identificacdo das fungdes
de transferéncia e posterior ajuste dos controladores na unidade experimental foram
realizados por Marangoni (2005) e Pasetti (2005), através da aplicagdo de degraus nas
variaveis manipuladas. Os resultados foram comparados com a resposta obtida a partir do
método de aproximagao grafica.

Para o ajuste dos controladores descentralizados, Marangoni (2005) e Pasetti (2005)
aplicaram os métodos propostos por Cohen-Coon, ITAE e Zieger-Nichols (SEBORG et al.,
1989). A melhor resposta obtida entre estes trés métodos foi aplicada, realizando-se em
seguida um ajuste fino em experimentos na unidade.

Sabe-se que o controle da qualidade dos produtos de uma coluna de destilagéo é
essencialmente multivariavel existindo inumeras interagdes entre as malhas de controle,
principalmente da base com o topo. Os parametros destas malhas, mostrados na Tabela 3.3
foram calculados usando-se técnicas de desacoplamento de acordo com o descrito em

Stephanopoulos (1984), apud Marangoni (2005).

Tabela 3.3 Parametros dos controladores das temperaturas da base e do topo da coluna.

Parametros do controlador

Pontos da a¢ao de controle K¢ (°C.(% abertura da i (S) T4(S)
valvula)™)

Temperatura do refervedor 21,5 50,0 7,0

Temperatura do prato 13 -10 80,0 8,0

3.2.6.3 Pontos de aquecimento distribuido

Em relagdo a implementagdo do controle distribuido, 0 mesmo foi realizado com a
utilizacdo de apenas um prato. Conforme estudo de sensibilidade dos pratos frente as
perturbagdes freqlentes que ocorrem em colunas de destilacéo, realizado por Marangoni
(2005), foram utilizadas e avaliadas metodologias como: pratos sucessivos, simetria de
sensibilidade e maxima sensibilidade.

Os resultados obtidos por Marangoni (2005) da analise de sensibilidade mostraram
como mais indicados o0 uso dos pratos 2 e 3 para aplicagdo do aquecimento distribuido.
Porém, como neste estudo busca-se avaliar como ocorre a distribuicdo de energia na
unidade, optou-se por trabalhar com apenas o prato 2, para facilitar a analise dos resultados

e evitar mais de um efeito simultaneamente.
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O controle da temperatura do prato 2 foi realizado através da manipulagdo de um
variador de poténcia acoplado a uma resisténcia elétrica. Os parametros do controle desta

malha séo apresentados na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 Pardmetros do controlador utilizado no controle da temperatura do prato 2.

Parametros do controlador
Pontos da agéo de controle Ke (°C.(kW) ™) Ti (S) 14 (S)
Temperatura do prato 2 100 16,0 5,0

Quando requerido, o variador de poténcia é acionado dissipando poténcia pela
resisténcia elétrica, situada neste caso no segundo prato (R2) e ajustando sua temperatura

de maneira a manté-la no valor desejado, caracterizando o controle com agéao distribuida.

3.3 Planejamento dos experimentos e condi¢gdes operacionais

Os experimentos iniciais foram realizados buscando avaliar as caracteristicas e a
dindmica da coluna sem o aquecimento distribuido, para posteriormente aplicar a proposta
de aquecimento distribuido.

A condugao dos experimentos para a comparagao entre o controle convencional e o
controle distribuido foi realizada através da aplicacao de diversas perturbagdes na coluna,
tais como: perturbacido na temperatura, na vazao e na composicao, todas da corrente de
alimentagdo. Em todas as situagbdes foram calculadas as energias térmicas envolvidas no
processo, para comparar os desempenhos das duas configuragdes. Um diagrama geral dos
experimentos € mostrado na Figura 3.16.

Os experimentos foram conduzidos com composi¢des volumétricas iniciais de alcool
etilico na alimentacédo em torno de 10% (vv), a temperatura da alimentacéo foi controlada
para entrar na coluna na temperatura de equilibrio do prato (em torno de 92°C), a vazao de
alimentacdo foi de 300 L.h" e as pressées da base e do topo variaram em torno de 1,25 e

0,25 bar, respectivamente.
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Figura 3.16. Diagrama geral da realizacao dos experimentos e pardmetros avaliados.

Para analise da composicao da mistura, foram retiradas amostras da base e do topo,
sendo utilizado um medidor de concentracdo para alcoois, 0 qual apresenta uma escala

graduada (base volumétrica).

3.4 Balanco de energia simplificado — Estado Estacionario

Na destilacdo, e em outros processos de transferéncia de massa, € preciso efetuar
nao so calculos de balanco de massa, mas também de balangos de energia. Esta energia é,
em geral, definida como a energia interna mais o produto PV. A entalpia de uma mistura
binaria € uma grandeza relativa, tomada a partir de um certo estado arbitrario de referéncia
para componentes puros (FOUST et al., 1982).

A analise energética foi realizada com o objetivo de verificar como ocorre a
distribuicdo do aquecimento na coluna, quando usada a abordagem distribuida de energia.
Através do calculo dos calores obtidos com o balango de energia nos estados estacionarios,
verificar-se-a qual configuragdo necessita de maior carga energética para rejeitar a
perturbacdo e a partir dai, a influéncia da distribuicdo de calor sera avaliada pelo
desempenho das malhas de controle.

Para obtencéo dos calores envolvidos no processo, elaborou-se um procedimento de

célculo com planilhas elaboradas no programa Excell® obtendo-se a quantidade de energia
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térmica adicionada (na corrente de alimentagao e pelas resisténcias, quando utilizadas) para
promover a separagao dos componentes. Adicionalmente, calculou-se também o calor
retirado pelo condensador e pelas correntes de saida.

De posse destes dados e fazendo-se algumas suposicdes, que serao detalhadas a
seguir, tem-se condigdo de estimar o calor inserido pelo refervedor, através de um balango
de energia, ja que este termo ndo pode ser obtido diretamente a partir de dados
experimentais, pois a unidade ndo possui sensores adequados para medicdo da vazéo de
vapor.

Levando em conta que um dos objetivos deste trabalho é a avaliagdo energética, a
energia requerida no refervedor Q,, € um parametro importante e pode ser utilizado na
comparacao da destilagao convencional com a destilagéo utilizando aquecimento distribuido
nos pratos. E justamente no calor do refervedor que se concentram as tentativas para
economia de energia. Por esta razao torna-se importante verificar seu comportamento frente
a variagdes de diversos parametros.

Desta forma foi estimada a quantidade de energia adicionada na base da coluna
(através do refervedor), quando o processo se encontra em estado estacionario antes e
apos a realizacdo de uma perturbacdo. A energia requerida nestes dois momentos é
comparada entre o processo convencional e o distribuido com o uso das resisténcias.

Para os calculos realizados foram utilizadas equacdes baseadas em uma mistura
ideal, usando regra de misturas, assumindo o erro existente no seu uso. Esta hipétese foi
assumida (sabendo-se que a mistura € azeotrépica) em virtude do trabalho ser o primeiro do
género aplicado a esta unidade especifica, e que, os resultados fornecerdao uma estimativa
de como ocorre a distribuicdo de energia na unidade. O balango global de energia pode ser
representado pelas equacdes 3, 4 e 5, as variaveis e as correntes envolvidas podem ser

visualizadas na Figura 3.17.

O detalhamento da codificagao das correntes da Figura 3.17 é apresentado a seguir:

Onde:

1 = corrente de alimentagdo que entra no trocador de calor;

2 = corrente de alimentagao que sai do trocador de calor;

3 = corrente de agua que entra no condensador;

4 = corrente de agua que sai no condensador;

5 = corrente de condensado da mistura;

6 = corrente de produto de topo (destilado);

7 = corrente de refluxo;

8 = corrente de boilup;

9 = corrente da mistura que entra no refervedor;

10 = corrente da mistura que sai do fundo da coluna;

11= corrente de produto de fundo;

12 = corrente de entrada de vapor no refervedor;

13= corrente de saida de condensado do refervedor;

14 = corrente de entrada de vapor no trocador de calor da alimentagao;
15 = corrente de saida de condensado do trocador de calor da alimentagao.
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Figura 3.17. Representacdo das variaveis e correntes do balango energético com volume de
controle estabelecido.

A energia que entra na coluna € igual a energia que sai, logo:

Q,+Q, +Q,=Q,+Q, +Q; +Q,, (3)

Onde:

Qy = calor fornecido a base pelo refervedor (kW);

Q, = calor adicionado pela resisténcia elétrica (kW);

Q, = calor que entra na coluna pela corrente da alimentagéo (kW);
Q. = calor retirado pelo condensador (kW);

Qq = calor que sai da coluna pela corrente de destilado (kW);

Qs = calor que sai da coluna pela corrente de produto de fundo (kW);
Qamp = calor perdido para o ambiente externo (kW).

Levando em consideracdo a entalpia envolvida nas correntes e desprezando as

perdas para o ambiente externo, tem-se:

Q, +Q, +n;_H, =Q, +n;_Hy +n; H; (4)

Onde:
Ny, = ndmero de moles totais da corrente de alimentag&o;
N;, =numero de moles totais da corrente de destilado;

n;; = numero de moles totais da corrente de produto de fundo;

H. = entalpia da corrente de alimentag&o (J/mol);
Hq4 = entalpia da corrente de destilado (J/mol);
H; = entalpia da corrente de produto de fundo (J/mol)
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Nessa condigao, a energia requerida pelo refervedor é dada por:
Qb:(Qc+Qd+Qf)_(Qr+Qa) (5)

Definidos os valores dos “dados de entrada do programa”, como sendo as vazoes,
temperaturas e composi¢des das correntes; a energia de vaporizacao; a temperatura de
saturacdo da mistura na corrente de topo e a porcentagem da capacidade total de poténcia
da(s) resisténcia(s) utilizada(s), pode-se calcular o calor requerido pelo refervedor em
diferentes situagdes. Uma tela do programa com informag¢des de entrada para o estado

estacionario é representada pela Figura 3.18.

Microsoft Excel - Planilha_BALANCO_ENERGETICO_DESTILAGAQ

] drquive  Edtar Exbir  Inserir  Formatar Ferramentas Dados  Janela  Ajuda Digite uma pergunta r .8 X
= . A = i == =3F|& = ]
Gl 3 SEa B0 =G s - @ i r10 - NJSIEE=HD% [ E0-0-A-H
B39 v b3
A B | ¢ T o T t T v T [ T H T | I ook ] L W T
~
Prh o | Informacdes de Entrada da Coluna no Estado Estacionario
MISTURA - ~
ETANOL-AGUA DATA DO EXPERIMENTO: 23108{06 Antes da perturbagao na temperatura da alimentagao_Convencional
Correate da Correate de Correate de Correate de Agua do [ Corrente de [Razio de| Calor Lateste | 1,y ctara
CORRENTES Alimeatagio Produto de Produto de Cosdenzadar Reflaxo | Refluxo | de Yaporizagio| 4, ¢ utaracin
) Fundo | Destilado (8 Entra (1) Fai (4] Tl Mistara Mirtara (-C)
Vazfio Volumétrica [LIh] 300,00 282,00 18,00 350,00 350,00 3,00 ii2 [4] ass )
Lerane volumétrico (%] 0,080 0,040 0530 0,00 0,00 0,350
Temperaturaz [*C) 54,15 34,00 6340 13,00 26,00 6340

Frato 1 Frato 2 Frato 3 Prato & Prate 5 Prato 6
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Prato T Prato & Frato 3 Frato 10 Prato 11 Prato 12
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

No quadro acima digite os valores dos para licitados, para simular e
O programa.

Figura 3.18 Tela do programa com informagdes dos “dados de entrada” das correntes para o balango
energético.

Convém ressaltar que todas as propriedades fisicas da mistura, que variam em
funcdo da temperatura, sdo calculadas por equacgdes, apresentadas no préximo item, que
descrevem seu comportamento para possibilitar a simulagcdo de diferentes condicbes de
operacao.

Todos os calores das correntes foram calculados separadamente, com exceg¢ao do
calor fornecido pelo refervedor, que se constituiu a incognita do balango energético, em
decorréncia da dificuldade da obtencdo de valores das varidveis experimentalmente, em
funcdo da falta de sensores adequados no local para medicdo da vazao de vapor. As

equacgoes utilizadas serao mostradas a seguir:
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3.4.1 Corrente da alimentacao

Como na corrente de alimentagao nao foi atingida a temperatura de bolha da mistura,
nao houve mudanca de fase, portanto ndo sera necessaria a parcela da equacéao referente
ao calor de vaporizacdo; logo a equagéao 6 descreve a forma do calculo, utilizando a entalpia

da corrente.
Q, =n.H, (6)
Aplicando a regra de misturas para n componentes, obteve-se a equagao 5:
L
Q, =n.in.Cpi AT 7)
1

Para a mistura especifica na temperatura de referéncia, tém-se:

Q, = nT.[xeth:t + tzOCphzo](Ta —Tet) (8)

O cdélculo das capacidades calorificas do alcool etilico e da agua em funcéo da
temperatura foram realizados langcando-se mao das equacdes 9 e 10, respectivamente
(REID, et al., 1987). Estas equacdes sao validas para o calculo das capacidades calorificas
dos componentes da mistura em todas as correntes e sao dadas em J/mol.K, sendo que a

temperatura deve ser informada em Kelvin.

Cps(T)=281,562-1,435T+2,903¢°T? o
-3
CPizn(T) = (%}(5,2634& +2.41196°T - 8,5085¢ T2 + 1e °T°) o
Hy0

Através dos valores das vazbes e de sua composigao, calcula-se o niumero de moles
das correntes. Os valores das massas especificas para etanol e agua foram obtidos através
das equacgdes 11 (PERRY, 1999), onde a concentragdo molar é dada em Kmol/m?, para
transforma-la em kg/L basta multiplicar o valor obtido pela massa molecular e dividir por
1000, e da equagdo 12 (GEANKOPLIS, 1983), a qual ja fornece o valor em kg/L,

respectivamente.
C
pet(T): 1 T Ca (11)
AH_] }
Onde:

C1=1,648; C,=0,27627; C3=513,92; C4=0,2331 e T=Kelvin
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Prao(T)=1+26°T-5,916°T? +1,566 °T (12)

Onde a temperatura deve ser informada em graus Celsius.

3.4.2 Corrente de produto de topo e fundo

O calculo do calor que sai destas correntes é realizado de forma analoga ao calor da

alimentacao, em funcao de suas entalpias.

3.4.3 Metodologia aplicada para calculo da energia retirada
pelo condensador

Para o calculo da energia retirada pelo condensador, se faz necessario o célculo
tanto da energia de vaporizagdo, quanto do calor sensivel. Para tal langca-se mao das

equacgodes representadas a seguir.

Q, = V.)\+nT.[xeth;t +XHZOCph20J(Tsat -T,) (13)

Aplicando um balango de massa na secéo de retificagdo obtém-se:
V=Lo+D (14)

A corrente de refluxo (Lo) pode ser obtida multiplicando-se a vazao de destilado (D)
pela razao de refluxo (R), como mostrado na equacao 15, obtendo-se desta maneira, outra

representagcao da equacao 14.

Lo=R.D (15)
V =D(R+1) (16)

Substituindo (16) em (13) se obtém a equagao 17 que descreve a troca térmica entre
a mistura e o fluido refrigerante, levando em consideragao o calor latente para a mudanca
de fase e o calor sensivel necessario para resfriamento da mistura até a temperatura final

medida.

Q. =D(R +1)-)\+nT-lXethlét + XHzonhzo J(Tsat -Ty) (17)
O valor da entalpia de vaporizacdo (L) e da temperatura de saturacdo (Tsy) da
mistura, de acordo com a composi¢cao, foi obtido através do diagrama de entalpia-

concentragao para solugdo aquosa de alcool etilico, de acordo com Perry (1999).
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Uma grande parte do calor fornecido em excesso na base da coluna Q, é retirada
pelo condensador Q., demonstrando desta forma, em muitos casos, a baixa eficiéncia
termodindmica do processo de destilacdo. Além do conceito de eficiéncia termodinamica, é
interessante estudar também a razdo Qu/Q. (B), como outro parametro capaz de medir a
eficiéncia da coluna. A razao referida € util na medida que mostra quanto calor fornecido no
refervedor e pelas resisténcias é efetivamente usado na separagdo dos componentes e

quanto é devido as caracteristicas da destilagao fracionada.

3.4.4 Energia adicionada pelas resisténcias elétricas

Para o célculo do calor adicionado no interior da coluna pelo aquecimento distribuido
através do uso de resisténcias, utilizou-se a porcentagem do calor fornecido Ps (poténcia) no

estado estacionario e multiplicou-se pela poténcia total da resisténcia, logo:

% P,
100

Q, = -Poténcia Total (18)

Quando se adiciona calor no interior da coluna por meio da resisténcia o parametro o

citado no item anterior pode ser calculado da seguinte forma:

o=——" (19)

Telas ilustrativas das planilhas do programa de calculo feitas em Excell® - Microsoft

2000, exemplificando os calculos do balanco energético seguem no APENDICE C.

3.5 Tratamento dos dados

No tratamento dos dados utilizou-se o Software Origin 7.5. Devido a elevada
freqléncia da aquisicdo (de 1 em 1 segundo), utilizaram-se filtros do mesmo software do
tipo Smoothing_FFT Filter que se baseiam em série de Fourier para tratamento dos dados.
Esse procedimento foi adotado com o objetivo de eliminar ruidos presentes, oriundos da
rede elétrica e também devido a elevada freqiiéncia de aquisicdo. Para verificar o alcance
do estado estacionario, utilizou-se uma funcao sigmoidal ajustada nos pontos e aplicou-se a
derivada observando-se quando a composi¢cao e/ou a temperatura do ultimo estagio nao

variou mais em relagao ao tempo.
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3.6 Simulagdes

A énfase maior deste trabalho é o carater experimental, porém para corroborar as
hipéteses simplificadoras do calculo energético obtido com valores experimentais foram
realizadas simulagdes no estado estacionario com o uso do software comercial Hysys®,
utilizando o modelo UNIQUAC. Na Figura 3.19 é ilustrada a tela do simulador para uma

coluna de destilacdo operando nas condi¢des idénticas as adotadas experimentalmente.

~323_08_06 AP6S A PERTURBACA0 - HYSYS 3.1
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D E TaalkE =< oo 4 B Case (Main) 5
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Figura 3.19 Tela do programa Hysys® utilizado para realizar as simula¢des dos experimentos

As simulagdes foram realizadas com o propésito de confrontar os valores dos calores
obtidos pelo balango simplificado de energia, o qual foi elaborado a partir de inUmeras
simplificacdes e hipéteses assumidas. Neste sentido o Hysys® foi usado como um artificio
no qual langou-se mao, pois o software utiliza modelos termodindmicos apropriados,
balancos rigorosos e calculos para a mistura em questdo. As simulagdes também

contribuiram para elucidar efeitos que nao podem ser determinados experimentalmente.
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3.7 Conclusoes

Neste capitulo foi descrita a unidade experimental, detalhando-se as utilidades
necessarias para seu funcionamento, os equipamentos e a instrumentagdo utilizada,
enfatizando os componentes para o uso da estratégia de controle com acgdes distribuidas ao
longo da coluna. Foram descritos também o sistema e as malhas de controle implementadas
na coluna, bem como os softwares que auxiliam no gerenciamento, configuracdo e
manutencdo da unidade.

O planejamento dos experimentos, a metodologia de calculo desenvolvida para o
balango energético e o programa para realizar as simulagdes foram expostos neste capitulo.

No préximo capitulo serdo abordados os resultados obtidos experimentalmente e

através das simulacoes.



Capitulo IV

Resultados e Discussao

Neste capitulo serdo apresentados os resultados obtidos nos experimentos
realizados com a mistura de alcool etilico e agua na coluna de destilacdo descrita no
capitulo anterior. O objetivo destes experimentos foi avaliar a reducdo de transientes de
operacao, verificando a mudanga do comportamento da coluna e a necessidade de carga
térmica, apos a realizacdo de perturbacbes na temperatura, vazao e composicdo da
corrente de alimentagéo, através da comparagcao de duas abordagens diferenciadas de

controle.

5.1. Introducgéao

A concorréncia do mercado e a necessidade de garantir a qualidade de seus
produtos fazem com que as empresas busquem produzi-los de forma cada vez mais
eficiente, reduzindo seus custos de producdo. Este objetivo pode ser alcancado pela
introducdo de melhorias operacionais e dos equipamentos em processos ja existentes,
visando a sua otimizagao.

Mudangas permanentes das condicdes de mercado e operagdo das plantas em
condicdes limites, tornam extremamente dificil a manutengdo dos processos nos pontos de
maxima lucratividade. Por isso, conhecer o comportamento desses sistemas quando
perturbados é imprescindivel para tomar agdes corretivas ou preventivas.

Portanto, esta etapa do trabalho, além de mostrar os efeitos causados por
perturbacbes rotineiras em refinarias de petrdleo, visa analisar os efeitos perante a

estratégia de controle distribuido.

5.2. Procedimento de partida

Estabelecer um procedimento de partida de uma coluna de destilacdo pode levar
horas, dias ou até mesmo semanas dependendo das caracteristicas construtivas e
operacionais. A nao linearidade do processo associada a histerese das valvulas de controle

e o acoplamento das variaveis contribuem para elevar a complexidade da operagao e do
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seu controle de forma adequada para que seja possivel minimizar transientes. Desta forma,
esta fase do processo requer pratica e conhecimento do operador. A implementagao de um
procedimento adequado de partida a coluna de destilagao permite maior rapidez no alcance
do estado estacionario, reduzindo gastos e melhorando a operac¢ao da unidade.

Neste trabalho o procedimento adotado para a partida da coluna no modo
convencional esta baseado no estudo de Steinmacher et al. (2004), que realizaram estudos
prévios da partida desta unidade, baseando-se no procedimento classico descrito por Foust
et al. (1982), porém, inseriram algumas alteragdes neste método, acrescentando as técnicas
estudadas por Ruiz et al. (1988), Fieg e Wozny (1993) e Sgrensen e Skogestad (1996b).

O procedimento resultante dessas diversas técnicas também foi usado por
Marangoni (2005), e sera descrito aqui de forma sucinta.

Na partida da coluna de destilagao, a corrente de alimentacao ¢ introduzida de forma
continua e controlada. As correntes de produto de base e topo retornam para o tanque
pulmao. Inicia-se a partida com a retirada de produto de base (controle do nivel da base). A
mistura liquida aquecida gradualmente, por um trocador de calor, proveniente da
alimentacéo, que desce até a base da coluna, onde o refervedor aquece e vaporiza esta
corrente. O vapor da mistura ascende pela coluna aquecendo-a prato-a-prato até atingir o
condensador.

A mistura condensada é entdo armazenada no acumulador, que ja esta parcialmente
preenchido com material na composi¢do desejada para a corrente de refluxo. Em seguida
inicia-se a etapa de refluxo e espera-se até que uma situagao estavel (quando a derivada da
temperatura é nula em relagdo ao tempo) seja atingida com refluxo total. A partir deste
momento, inicia-se a retirada de produto de topo (controle do nivel do acumulador). O
estado estacionario € determinado assim que as temperaturas e o nivel do acumulador nido
variam com o tempo.

O procedimento de partida adotado para o aquecimento da coluna de forma
distribuida consiste na mesma metodologia utilizada no aquecimento convencional, porém
com o acionamento da resisténcia do prato 2, deste o inicio do processo. Nos experimentos
conduzidos para este projeto, acionou-se a resisténcia apenas no estado estacionario,
deixando-a para ser exigida no momento da perturbagao, pois a etapa de partida nao foi o
foco do trabalho.

Porém, para alcancar o estado estacionario obrigatoriamente se passa por esta
etapa; em virtude disso, realizou-se estudo paralelo a este projeto, abordando o
aquecimento distribuido na etapa de partida do processo. Os resultados deste estudo foram
encaminhados para congressos (WERLE et al., 2006a) e serdo apresentados neste trabalho

na forma de artigo (WERLE et al., 2006b) que pode ser encontrado no Apéndice E.
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5.3. Avaliacao dos efeitos das perturbacdes aplicadas

Nesta secao sido apresentadas as respostas do sistema as perturbacgdes introduzidas
no processo depois do estado estacionario ter sido atingido, confrontando a abordagem
distribuida com a configuragao convencional.

Na etapa transiente avaliaram-se as caracteristicas como atrasos, tempo de resposta
e também o tempo necessario para retornar ao estado estacionario. O calculo da energia
térmica contida nas correntes de entrada e saida, para avaliagdo energética, foi realizado
em dois momentos: antes e apos a perturbacao. O retorno ou ndo ao estado estacionario
anterior também é um importante fator de comparacéao e sera avaliado.

Os testes descritos nesta secdo foram realizados comparando-se duas estratégias
de controle para perturbacdes realizadas na temperatura, vazao e composic¢ao, todas
referente a corrente de alimentagao:

1. Controle convencional: atuando-se na base e no topo da coluna;
2. Controle distribuido: atuando-se na base, no topo e no prato 2.

Para garantir a comparagéo entre as abordagens, os experimentos com a mesma
perturbagcdo, foram conduzidos partindo-se de estados estacionarios iguais. Convém
ressaltar que o objetivo principal ndo é comparar as diferentes perturbag¢des entre si, mas
sim comparar o efeito causado da mesma perturbagado nas duas configuracoes.

Os parametros dos controladores adotados nestes ensaios sao 0os mesmos

apresentados no capitulo anterior.

4.3.1. Perturbagao na temperatura da alimentagcao

Para uma separacéo eficiente, é desejavel que a alimentagao esteja no seu ponto de
bolha. Temperatura constante de alimentagdo ndo significa entalpia constante desta
corrente. Se a composic¢ao varia, o ponto de bolha também se modifica; por esta razéo, nos
experimentos realizados, procurou-se manter esta variavel constante.

A perturbagado realizada na temperatura da alimentagdo para aplicacdo das duas
abordagens de controle foi um degrau negativo de 12°C, ou seja, fechou-se a valvula de
vapor usada para aquecer a corrente de alimentacdo. Desta forma a temperatura da

alimentacgéao caiu de 94 para em torno de 82°C, conforme ilustrado na Figura 4.1.
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Figura 4.1 Perturbac¢des na temperatura de alimentagao aplicadas para a comparagao entre o
controle convencional (—), e o controle distribuido aplicado no prato 2 (—).

Observa-se que a perturbacdo realizada com o uso da acdo distribuida foi
ligeiramente maior, mas esse fato n&o interfere na analise dos resultados obtidos nos

experimentos. Realizou-se esta perturbacao apds atingir-se o estado estacionario.

4.3.1.1. Periodo transiente para perturbacdo na temperatura da
alimentacéao

Os resultados desta segao sido apresentados através de um conjunto de graficos
com as evolugdes das variaveis das principais malhas de controle de uma coluna,
mostrando o efeito da perturbacdo na variavel controlada e na variavel manipulada para
tentar rejeitar a perturbacdo. Nestes gréaficos é apresentado o comportamento do sistema 30
minutos antes da perturbacgéo até 2 horas depois, quando ja atingido o estado estacionario.
Nas Tabelas 4.1 e 4.2 é apresentada a caracterizagdo do sistema antes e apds a
perturbacgdo para as duas configura¢des estudadas, onde € mostrado a fragdo de etanol (em

base volumétrica) a vazao e a temperatura da mistura nas diferentes correntes.

Tabela 4.1 Caracterizagdo do sistema no estado estacionario antes e depois da introdugéo da
perturbacdo na temperatura da alimentagdo com a configuragdo convencional.

Correntes Xet (V V) Vazao (L/h) T(°C)
antes apos antes apos antes apos
Alimentacao 0,09 0,085 300,00 300,00 94,15 82,00
Produto de fundo 0,04 0,04 282,00 272,00 94,00 91,50

Produto de topo 0,83 0,86 18,00 28,00 63,40 54,00




Capitulo 4 — Resultados e Discussao 62

Tabela 4.2 Caracterizacao do sistema no estado estacionario antes e depois da introducéo da
perturbagao na temperatura da alimentagdo com a configuragdo com acgéo distribuida no prato 2.

Correntes Xet (V V) Vazao (L/h) T(°C)
antes apos antes apés antes apés
Alimentagao 0,085 0,080 300,00 300,00 94,30 81,60
Produto de fundo 0,04 0,055 278,00 270,00 94,00 92,00
Produto de topo 0,83 0,83 22,00 30,00 68,85 62,00

Através da analise dos dados apresentados nas Tabelas 4.1 e 4.2, verifica-se que na
configuragado distribuida ocorre uma maior produgao de produto de topo, tanto antes quanto
apés a perturbagdao, quando comparada com a convencional, mantendo a mesma
composigao do produto obtido antes da perturbacao.

A partir dos resultados obtidos nos ensaios experimentais, foram elaborados graficos
com os perfis de temperatura da coluna no estado estacionario, antes e depois da
perturbagdo, comparando-se as duas configuragcées (Figura 4.2). Todos os resultados
apresentados fazem referéncia aos estagios 0 e 14 como sendo, respectivamente, o

refervedor e o acumulador.

Perfil de temperatura da coluna

Temperatura (°C)

55 +——1——m—+—7——r————1——T——T————T——T——T—T—

Estagios da coluna

Figura 4.2 Perfil de temperatura da coluna para controle convencional antes (--s--) € depois (--o--) da
perturbagdo na temperatura da alimentag&o e controle distribuido antes (-a-) € depois (-a-)

Através da analise da Figura 4.2 se verifica que o controle distribuido mantém o perfil
de temperatura apds a perturbagao; o mesmo nao acontece para o controle convencional,
onde se verifica um decréscimo (em relagdo a antes da perturbagcao) de aproximadamente
2°C para todos os estagios, com excecao para as temperaturas dos extremos da coluna,
onde existe a acdo dos controladores. Este decréscimo ocorreu devido a saturagdo da
valvula de refluxo, como observado pela analise da Figura 4 .4.

O efeito verificado na configuragdo convencional € mais pronunciado nos pratos
acima da alimentagdo da coluna, como pode ser observado na Figura 4.2. Este fato é

decorrente das menores temperaturas observadas na configuragao convencional, pois nao
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existe contribuicao de energia pela resisténcia. Temperaturas menores no interior da coluna
acarretam maior carga térmica na base, aumentando a quantidade de vapor da sec¢ao de
esgotamento, este vapor condensa quando em contato com a alimentagdo subresfriada,
com isso as temperaturas dos pratos acima da alimentacao séo prejudicadas.

A primeira malha de controle avaliada apdés a perturbacdo na temperatura da
alimentacgao é a de controle da temperatura do refervedor, ilustrada na Figura 4.3. A analise
do comportamento desta malha ¢é fundamental no estudo energético realizado
posteriormente, pois € através dela que sera inserida parte da energia para o sistema
rejeitar a perturbacéo e se adequar a nova situagao imposta.

Observa-se na Figura 4.3 que o transiente ou overshoot (representado pelo
decréscimo da temperatura da base) com o controle distribuido aplicado no prato 2 (0,85°C),
foi menor do que quando aplicado o controle convencional (1,45°C). O tempo de resposta
(9,6 minutos) para retornar ao valor desejado foi 0 mesmo para as duas configuragdes, mas
em compensacao o controle com agdo somente na base exigiu uma abertura maior da

valvula de vapor, para obter essa mesma resposta.
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Figura 4.3 Resposta da malha de controle da temperatura do refervedor em relagéo a perturbagéo na
temperatura da alimentagao para a comparagéao entre o controle convencional (—), e o controle
distribuido aplicado no prato 2 (—).

A acdo menos oscilatéria da variavel controlada para a configuragao distribuida,
também pode ser observada na Figura 4.3. Analisando a variavel manipulada, observa-se
que a frequéncia de oscilagdo para a configuragdo convencional é maior, porém a amplitude

para a configuragéo distribuida € maior do que a convencional. Desta forma, é dificil avaliar
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qual a configuracao confere menor desgaste da valvula de controle. Constata-se que nesta
malha, o controle distribuido obteve o melhor desempenho, quando comparado com
configuragdo convencional em relagdo a variavel controlada, no que diz respeito a
oscilagoes.

Este resultado era esperado, pois quando a alimentacdo, mesmo resfriada, entra em
contato com a resisténcia aquecida do prato 2, parte dela evapora, minimizando desta forma
o efeito na base. Assim, o processo rejeita mais facilmente a perturbacao.

O efeito da perturbacdo no controle da temperatura do ultimo estagio € mostrado na
Figura 4.4. Observa-se que a abordagem distribuida rejeita o decréscimo da temperatura de

alimentacdo, o mesmo nao acontece em relacéo a abordagem convencional.
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Figura 4.4 Efeito da perturbacéo na temperatura de alimentagao no controle da temperatura do prato
13, controle convencional (—), e controle distribuido aplicado no prato 2 (—).

Na temperatura do Ultimo estagio se constata que uma alimentacdo subresfriada,
implica numa quantidade menor de vapor dentro da coluna, diminuindo desta forma a
temperatura do topo. Esse efeito foi mais pronunciado no controle convencional do que no
distribuido, pois com a resisténcia R2 acionada, a diminuicdo da temperatura da
alimentacado tem menor impacto, como pode ser verificado através do desvio permanente da
temperatura do prato 13.

E importante destacar que o offset (em torno de 1,5°C) na configuragdo convencional
resultou no fechamento da valvula e, praticamente, na auséncia de refluxo, diferentemente
da acao distribuida que permaneceu com uma vazao superior de refluxo, ndo havendo

saturacdo na valvula de controle. Esse fator & extremamente relevante na quantidade de
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energia necessaria a ser adicionada na base e pela resisténcia para manter as taxas de
vapor e o equilibrio nos pratos.

Os resultados encontrados por Marangoni (2005) em seus experimentos, mostram
que, quando perturbada a temperatura da alimentagao, a abordagem distribuida (utilizando
as resisténcias dos pratos 2 e 3 simultaneamente) rejeitou mais rapidamente e com menor
oscilagdo a perturbagéo, em relagdo a abordagem convencional que também permaneceu
com offset, similarmente ao resultado encontrado neste trabalho. Em relagdo a variavel
manipulada, as respostas obtidas por Marangoni (2005) foram aberturas da valvula de
refluxo muito baixas apdés a perturbagcao para as duas configuracbes, o que difere do
resultado deste experimento, onde apenas a configuracdo convencional operou com vazao
de refluxo baixa ou nenhuma em virtude da saturacao.

Os diferentes resultados obtidos neste trabalho em relagao aos de Marangoni (2005)
provavelmente estdo associados a condigdo mais otimizada de operagdo da unidade apos
as alteragoes realizadas, conforme citado no capitulo 3, item 3.2.1.

No caso do controle da temperatura do ultimo estagio, o ndo retorno a temperatura
de referéncia implica na alteracdo da qualidade do produto de topo em relagdo ao estado
estacionario anterior, o que resultaria na obtencéo de produtos fora da especificacao.

Com a analise do efeito causado pela perturbacdo na temperatura da alimentagao
nos extremos da coluna, pode-se verificar que a configuragdo com controle distribuido no
prato 2, mantém as variaveis nas faixas dos valores desejados.

O comportamento da malha do controle distribuido na temperatura do prato 2 no
interior da coluna perante a perturbagao na temperatura da alimentacgao é representado pelo
perfil de temperatura deste prato que é ilustrado na Figura 4.5. Nesta figura também é
mostrada a temperatura deste prato na configuragcdo convencional, onde o controle ocorre
indiretamente pela base da coluna.

Analisando o grafico da temperatura do prato 2, observa-se que logo apés a
perturbacido, ocorre um decréscimo da temperatura do prato. Verifica-se que quando
adicionado calor no préprio prato 2, a temperatura deste retorna ao valor desejado, devido
ao controle pontual, diferentemente do que ocorre quando se utiliza somente uma fonte de
calor na base da coluna. Observa-se também um atraso de resposta na configuragao

convencional de aproximadamente 3 minutos em relagao a distribuida.
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Figura 4.5 Efeito da perturbagédo na temperatura de alimentagéo no controle da temperatura do prato
2 com controle distribuido aplicado no prato 2 (—) e sem agao de controle no caso convencional (—).

Com andlise da Figura 4.5, observa-se que logo apos a perturbagdo ocorreu uma
diminuicdo da temperatura do prato 2 para os dois sistemas, sendo que mais acentuado
para a configuragdo convencional. Devido a agdo de controle, adicionando energia ao
sistema pela resisténcia R2, a configuragdo distribuida manteve o mesmo perfil de
temperatura anteriormente a aplicacdo da perturbacéo.

Esse efeito se propaga até a base da coluna, acarretando com isso uma maior
entalpia da corrente que entra no refervedor, exigindo, com isso, menores aberturas de
valvula de vapor, conforme observado na Figura 4.3.

O controle do nivel do acumulador é realizado através da manipulacdo da abertura
da valvula de destilado, Figura 4.6. Observa-se que os valores de referéncia para a variavel
controlada no estado estacionario ndo foram iguais, pois mesmo antes da perturbacao, ja
estabilizaram em patamares préximos, mas nao idénticos. Entretanto, este fato nao interfere
na analise, pois esse desvio ndo influencia a dindmica desta malha, para comparacao dos
dois experimentos. As oscilagdes do controle observadas sdo decorrentes do controlador
aplicado nesta malha ter sido do tipo PI, ajustado para manter esta variavel dentro de uma

faixa de operacdo e ndo em um valor especifico.
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Figura 4.6 Resposta da malha de controle do nivel do acumulador para a perturbagéo na temperatura
da alimentacgéo, controle convencional (—) e controle distribuido aplicado no prato 2 (—).

Nas duas configuragdes, o efeito da perturbacdo no nivel do acumulador foi pouco
expressivo, sendo mais visivel para o controle convencional, onde o nivel ficou estagnado
por alguns minutos, prejudicando instantaneamente a vazéo de destilado com uma pequena
alteracdo do perfil da abertura da valvula de produto de topo. Este fato é decorrente da
diminuicdo na fase vapor no interior da coluna devido ao decréscimo da temperatura da
alimentacao provocada pela perturbacido desta corrente. A utilizagao da resisténcia no prato
2 diminui esse efeito, pois resultou na vaporizacdo mais rapida do liquido da alimentagao,
quando em contato coma resisténcia, resultando no aumento do refluxo interno.

Na Figura 4.7 é apresentada a resposta da malha de controle do nivel da base da
coluna, a qual é responsavel por garantir a entrada de liquido no refervedor e,
consequentemente, a vaporizacdo da mistura que ascende a coluna. Pela andlise do
comportamento desta malha, pode-se verificar que a perturbacao aplicada na temperatura
da alimentacdo aumentou o nivel da base para as duas situacdes de controle testadas e,
portanto, fez com que a abertura da valvula aumentasse um pouco em ambos os casos no
momento da perturbagdo para manter o nivel constante no seu valor de referéncia,
diminuindo logo em seguida.

Este comportamento pode ser explicado pelo fato do decréscimo de temperatura da

alimentac&o acarretar numa condensagao de parte do vapor no interior da coluna.
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Figura 4.7 Resposta da malha de controle do nivel da base em relagéo a perturbag¢éo na temperatura
da alimentagédo, controle convencional (—), e distribuido aplicado no prato 2 (—).

De forma geral, a analise das curvas apresentadas mostra que a introdug¢ao da agao
de controle em um ponto intermediario da coluna (no prato 2) contribuiu para a rejeicao da
perturbacdo na temperatura da alimentacdo de forma mais eficiente do que o controle
convencional com agao somente na base, no qual ocorreu a saturagao da valvula de refluxo.

Com o uso da resisténcia R2, o controle tornou-se menos oscilatério na maioria das
malhas, e em algumas so6 foi possivel manter a variavel de controle no valor de referéncia
com a abordagem distribuida, como observado no caso da temperatura do ultimo estagio
(Figura 4.4).

Foi constatado que, com a introdugdo do degrau negativo na temperatura da
alimentacéao, todas as temperaturas decrescem em relacdo ao seu estado estacionario por
conta da perturbacao aplicada. Quando existe a agao intermediaria, o efeito da perturbacao
€ menor, pois logo se restabelece o perfil de temperatura desejado; com isso conclui-se que
pontos de agao distribuidos podem ser utilizados para o controle do processo e, por

conseguinte promover a minimizagao dos transientes de uma unidade industrial.

4.3.1.2. Analise energética para a perturbagdo na temperatura da
alimentacao

Nesta secao sao apresentados os resultados encontrados nos calculos das energias
térmicas envolvidas nas correntes, principalmente a energia adicionada no refervedor antes

e apds a perturbacdo. Estes calculos foram realizados para as duas configuragdes e
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confrontados para verificar a necessidade de cada configuragdo quanto ao consumo de
energia.

Convém ressaltar que estes calculos foram realizados em estado estacionario. Na
Figura 4.8 sdo apresentados os valores das energias contidas nas correntes os quais foram

obtidos através do balanco global de energia, de acordo com a metodologia utilizada (vide

item 3.5).

Energia térmica das correntes (kW) Energia térmica das correntes (kW)

antes da perturbacdo _ CONVENCIONAL

22,60
0,00
12,76
12,16
0,48
21,53
apos a perturbacéo
18,71
0,00
11,45
13,78
0,88
20,16

OQb oQr 0Qa O0Qc oQd o Qf

antes da perturbagdo_DISTRIBUIDO

22,69
0,26
13,95
12,90
0,68
21,22
apo6s a perturbagéao
18,61
2,63
15,06
14,60
0,77
20,01

OQb oQr 0Qa Oo0Qc oQd @ Qf

Figura 4.8 Energias térmicas das correntes e da resisténcia calculados em estado estacionario antes
e apos a perturbagéo da temperatura da alimentagéo para a configuragdo convencional e distribuida.

Pela analise da Figura 4.8 e, mais detalhadamente da Tabela 4.3, pode-se verificar a
maior carga térmica total na configuragdo distribuida antes e apés a perturbacdo, quando
comparado com a configuragdo convencional, nestas duas mesmas situagdes. Observa-se
também que a energia retirada pelo condensador, na configuragao distribuida, € a Unica que
se altera significativamente, o que colabora para a maior carga térmica total encontrada.

Este fato também explica as maiores vazbes de destilado, observada nesta configuragao.
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Tabela 4.3 Carga térmica total* adicionada na coluna antes e apés a realizagéo da perturbacao
na temperatura da alimentacgao

Carga térmica total (kW)

antes da perturbacéo depois da perturbacgéo

Controle convencional 34,76 32,49
Controle distribuido 35,85 35,84

*Carga térmica total adicionada = Soma da energia térmica da alimentacao, refervedor e resisténcia.

Na Tabela 4.3 observa-se a diminuicdo da carga térmica total nas duas
configuragdes, em virtude da perturbacao negativa na temperatura da alimentagédo. Porém,
na configuragcdo convencional a redugdo foi mais significativa (7,0%), enquanto que na
configuracdo distribuida praticamente se manteve a carga térmica anterior, pois a reducao
ficou abaixo de 0,5%. Conclui-se que para a configuragao distribuida, a diminui¢gdo da carga
térmica da alimentagao foi suprida pela agdo da resisténcia adicionando 2,37 kW em
conjunto com o refervedor, que contribuiu com 1,70 kW. Ja na configuragdo convencional o
refervedor adicionou apenas 1,62 kW, nao suficientes para rejeitar a perturbagéo.

A maior perda de energia observada na configuragido convencional representa
mudangas maiores nas fases liquido/vapor no interior da coluna, mudancgas de composigéo
e maior periodo de transi¢do. Este fato pode explicar também o melhor desempenho quando
utilizada a acéo distribuida de calor, observada no periodo transiente, onde ndo ocorreu
saturacao da valvula de refluxo.

Segundo Faria (2003), as cargas térmicas requeridas no refervedor e retiradas no
condensador dependem diretamente das vazbes internas da coluna de destilagdo. A
diminuicdo de refluxo diminui as vazbes internas e consequentemente as cargas térmicas
destas utilidades, isto faz com que o consumo global da coluna diminua.

Esta foi a situacdo observada na configuragdo convencional. Apesar de benéfica do
ponto de vista de energia, esta situagdo (baixo refluxo) leva ao aumento do tempo para a
obtencdo dos produtos na pureza requerida e, na maioria das situacbes, alteracdo da
pureza dos mesmos. Isto normalmente € indesejavel, pois do ponto de vista de controle, o
que esta se buscando é rejeitar a perturbacdo em menor tempo possivel. Nesta situacao
faz-se necessario o aumento do numero de estagios para obter a recuperagao original. Na
impossibilidade do aumento do niumero de estagios, outra alternativa seria a opgéao de se
trabalhar com colunas de recheio.

A menor redugdo da carga térmica na configuragdo distribuida, verificada pela
analise energética, deu-se em fungdo da adicdo de uma quantidade um pouco maior de
energia absoluta (14,60 kW) na base (refervedor) mais a contribuicao da resisténcia (2,63

kW), em comparagdo com o convencional (13,78 kW). Ao analisar apenas a energia
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fornecida na base, verifica-se que mesmo com aberturas menores da valvula de vapor, a
configuracao distribuida adicionou mais calor.

Este fato pode ser explicado pelo fluxo de calor da parede de aco da coluna para o
fluido (n&o incluido no balango). Antes da perturbacdo na temperatura da alimentagao, as
paredes se encontravam em equilibrio com o sistema, n&o ocorrendo o efeito citado. Apods a
perturbagéo, ocorre um decréscimo na temperatura da alimentagdo, causando decréscimo
da temperatura das correntes internas e da parede da coluna. Porém, com a resisténcia
acionada, a temperatura das paredes se mantém mais elevada (acima da do fluido),
gerando uma migracéo de calor por condugéo e convecgéo da parede para a mistura por um
longo periodo. Esse efeito ndo € tdo pronunciado na configuragdo convencional, pois a
temperatura das paredes também decresce com o decaimento da temperatura da
alimentacédo, ocasionando um gradiente de temperatura menor entre a mistura e a estrutura
de aco.

A forma ideal para quantificar esse efeito seria através de um modelo fluidodinamico
da coluna, o qual englobaria dados do médulo (constante de tempo, ganho e tempo morto) e
da sua interagcdo com o fluido, ou seja, coeficiente global de troca térmica. No entanto, este
modelo ainda ndo foi desenvolvido para a unidade em questdo. Através dele se estimaria a
quantidade de energia liberada pela parede para o interior da coluna e o tempo necessario
para o sistema entrar em equilibrio.

As aberturas menores da valvula de vapor na configuragdo distribuida séao
decorrentes do efeito da resisténcia no sistema, provendo uma caracterizacéo diferente da
corrente que entra no refervedor. De acordo com essas caracteristicas se espera que esta
corrente apresente: 1) maior entalpia, verificada também através do maior perfil de
temperatura nesta configuracdo (Figura 4.2); 2) necessidade de menor energia de
vaporizagao para a mistura em virtude da maior fragdo de etanol (Tabela 4.2); 3) menor
vazao, decorrente da maior vaporizacdo da mistura quando em contato com a resisténcia
(Figura 4.5 - poténcia dissipada). Em todas as hipéteses ocorre menor necessidade de
carga térmica do refervedor proveniente da valvula de vapor.

Convém salientar que a abertura de valvula de vapor do refervedor é fungédo da
entalpia da corrente que chega neste ponto. Essa entalpia, além de ser fungao da energia
adicionada na resisténcia, também ¢é afetada pela vazao de refluxo. Conclui-se desta forma
que a energia adicionada pela resisténcia, além de manter o perfil de temperatura no interior
da coluna e a entalpia da corrente que entra no refervedor, também absorve o impacto da
maior vazao de refluxo, mantendo o processo em melhores pontos de operagao.

Através da andlise da carga térmica total fornecida a coluna, pode-se verificar ainda
a contribuicdo de cada uma das correntes e como ocorreu essa distribuicdo energética. Com

esse objetivo elaborou-se a Figura 4.9, onde esta situacao se torna visivel para ambas as
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configuragdes, antes e apds a perturbagao. A figura ajuda a compreender melhor os efeitos

citados anteriormente.

Percentual de energia fornecida a coluna
antes da perturbacdo_Convencional antes da perturbacgao_Distribuido
35,0% 36,0%
0,0%
0,7%
65,0% 63.3%
apos a perturbagao_Convencional apo6s a perturbacgéao_Distribuido
42.4% 40,7%
0,0% 51,9% 7,3%
57,6%

oQb @mQr oQa OQb mQr oQa

Figura 4.9 Percentual de energia fornecida a coluna para a perturbagéo
na temperatura da alimentagéo.

Grande parte da energia térmica fornecida em excesso na base da coluna pelo
refervedor é retirada pelo condensador, demonstrando desta forma, uma caracteristica
intrinseca do processo de destilagdo, a baixa eficiéncia termodinamica, gerando um
consumo excessivo de energia pelos equipamentos da coluna. Desta forma é interessante
estudar a razdo Qu/Qc, a qual mostra quanto do calor fornecido no refervedor é efetivamente
usado na separacdo dos componentes e quanto é devido as caracteristicas da destilagcao.

Neste experimento, no caso da configuragdo distribuida, existe mais uma fonte de
calor além do refervedor (resisténcia elétrica), em virtude disso, a razdo calculada neste
trabalho para a perturbacdo na temperatura da alimentagéo, foi (Q,+Q;)/Q., representada
pelo simbolo grego . Apds a aplicagdo da perturbagdo, os valores encontrados para esta
razao, foram superiores aos valores antes da perturbacao, conforme mostrado na Tabela
44,

Tabela 4.4 Valores de B antes e ap0s a realizagao da perturbagao na temperatura da alimentagéo
para avaliagdo da configuragdo convencional e distribuida aplicada no prato 2.

Valores de 8

antes da perturbacao depois da perturbacéo

Controle convencional 0,953 1,203
Controle distribuido 0,949 1,136
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E importante ressaltar que este parametro ndo traduz uma medida absoluta de
aproveitamento de energia, ja que nao leva em conta o calor fornecido a coluna por meio da
alimentacdo. A influéncia de outros parametros, tais como temperatura e composicdo da
alimentagcido e razao de refluxo, foi estudada por Pinto (1987). No seu trabalho o autor
concluiu que a razao Q,/Q. é inversamente proporcional a temperatura da alimentacéo.
Quando se adiciona mais calor a coluna por meio da corrente de alimentagdo, o calor
requerido no refervedor diminui. O mesmo vale pelo acréscimo de energia pela resisténcia.

Os valores obtidos neste trabalho, conforme mostrado na Tabela 4.4, foram similares
com os com resultados de Qu/Q.; encontrados por Pinto (1987) que variaram de 1,029 a
1,320, a mistura utilizada em suas simulagdes também foi alcool etilico e agua. O Autor
realizou uma otimizacdo e demonstrou que, para estes valores, 97,1 e 75,7% do calor
fornecido no refervedor é retirado no condensador, demonstrando desta forma o potencial
energético existente no vapor de topo e que pode ser utilizado no processo e que
geralmente é desperdigado pelas industrias como agua quente.

Analisando os resultados mostrados na Tabela 4.4, verifica-se que os valores de f3 se
assemelham antes da perturbagdo para as duas configuragbes, em virtude de terem partido
do mesmo estado estacionario. Ja apdés a perturbagdo, o valor inferior de B para a
configuracao distribuida, se aproximando mais do valor unitario, indica a melhor eficiéncia

da coluna nesta configuracao.

4.3.1.3. Analise das simulacbes referentes a perturbagcdo na
temperatura da alimentacao

Foram realizadas simulagdes em estado estacionario com software comercial
Hysys®, com o objetivo de corroborar as hipoteses simplificadoras do calculo energético
obtido com valores experimentais, confrontando os valores dos calores obtidos pelo balango
simplificado de energia. Além de elucidar efeitos que n&o podem ser determinados
experimentalmente, por falta de sensores adequados para aquisigdo de alguns dados.

A condicao de uso de aquecimentos distribuidos nao foi simulada, em funcio da
dificuldade encontrada na insercdo de pontos de aquecimentos ao longo da coluna, na
programacao do software utilizado. Realizou-se apenas a simulagdo da configuragao
convencional, o que ja permite obter a resposta esperada.

Na Figura 4.10 sdo apresentados os resultados obtidos durante o experimento no
qual se perturbou a temperatura da alimentacio, usando a configuragdo convencional e os
obtidos através de simulagbes conduzidas no Hysys®. A comparacao entre os perfis de

temperatura obtidos a partir dos resultados experimentais e simulados antes e apdés a



Capitulo 4 — Resultados e Discussao

74

perturbacdo indica a concordancia entre os dados validando

realizadas.

Perfil de temperatura da coluna
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Figura 4.10 Comparacgao entre o perfil de temperatura experimental para controle convencional
--m--) antes e depois (--o--) da perturbagdo na temperatura da alimentagéo e na simulagio realizada

com Hysys antes (--e--) € depois (--o--) convencional.

assim, as simulacdes

Os perfis de fragdes volumétricas sdo apresentados na Figura 4.11, onde se observa

grande quantidade de agua e baixa quantidade de etanol na seg¢do de esgotamento. O

incremento de etanol ocorre logo acima do prato da alimentagédo, antes da perturbagao

(Figura 4.11a) e somente no prato 9, apds a perturbagao (Figura 4.11b). Esta diferenca é

decorrente da introducéo da corrente de alimentagao a temperatura inferior a do prato onde

é alimentada, fazendo com que a fase vapor que ascende a coluna seja prejudicada,

dificultando o enriquecimento das fragcdes volumétricas no interior da coluna.
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Figura 4.11 Perfis de fracéo volumetrica: a)antes da perturbacéo na temperatura da alimentagéo no
estado estacionario e b) depois da perturbacéo para o Etanol (--0--) e Agua (

).

Na Figura 4.12 sdo apresentados os perfis das vazdes volumétricas ao longo da

coluna. Observam-se quantidades diferenciadas de vazdes de liquido nos pratos nas duas

secdes da coluna, sendo que na segdo de esgotamento tem-se quantidade superior de
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liquido em virtude da corrente de alimentacéo ser inserida no quarto prato. Ao comparar a
mesma sec¢ao entre as Figuras 4.12a e 4.12b se verifica quantidade superior de liquido apds
a perturbacgao, decorrente da maior condensacao em funcao da alimentagao subresfriada.
Na secdo de enriquecimento também se observa quantidades diferenciadas de
vazobes de liquido nos pratos antes e depois da perturbagéo, conforme verificado na Figura
4.12. A menor vazao observada apés a perturbagédo se deve principalmente devido a menor

vazao de refluxo apés a perturbagéo na configuragdo convencional.
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Figura 4.12 Perfis de vazdes volumétricas: a) antes da perturbacao na temperatura da alimentacao
no estado estacionario e b) depois da perturbagéo para a fase vapor ( ) e fase liquida (--o--).

As condi¢bes de operagdes atingidas nas simulagdes sao apresentadas de forma
esquematica, como mostrado na Figura 4.13 para o estado estacionario atingido antes da
perturbagcdo e na Figura 4.14, depois da perturbagédo. Os valores das correntes, tanto em
termos de vazdes, composi¢cdes e carga térmica se assemelham muito aos valores

encontrados nos experimentos, o que reforca a analise baseada no balango de energia
simplificado.
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Figura 4.13 Condi¢des de operagao atingidas em estado estacionario para a simulagao realizada
antes da perturbagéo na temperatura da alimentagéo, para a configuragdo convencional.
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Figura 4.14 Condi¢des de operacgao atingidas em estado estacionario para a simulagao realizada
depois da perturbagéo na temperatura da alimentacdo, para a configuragao convencional.

O valor mais elevado da carga térmica requerida do refervedor, apos a perturbagao,

encontrado na simulacdo, em relacdo ao experimental (Tabela 4.5), pode ser devido
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também ao valor diferenciado da corrente de refluxo, quando comparado com o valor

experimental.

Tabela 4.5 Comparagao entre os valores obtidos experimentalmente e através das simulagdes, para
controle convencional, aplicado antes e apds a perturbagao na temperatura da alimentacgao.

Hysys® Experimental

Parametros antes apos antes apos
Qb (kW) 12,37 17,49 12,16 13,78
Q. (kW) 13,67 12,45 12,75 11,45
Xet base (v v) 0,539 0,040 0,040 0,040
Xet topo (v V) 0,821 0,860 0,830 0,860
T, (°C) 97,93 98,65 94,00 91,50
Taest (°C) 63,40 54,00 63,40 54,00
Vazéao Refluxo (L/h) 31,00 29,71 31,00 10,00
Vazao Destilado (L/h) 18,00 16,46 18,00 28,00

Em virtude da complexidade, n&o-linearidade e acoplamento que o processo de
destilacdo apresenta, torna-se dificil a reprodutibilidade da operagdo com todos seus efeitos,
em funcgao disso, os resultados encontrados nas simulagdes sdo considerados adequados e

concordam com os valores encontrados experimentalmente.

4.3.2. Perturbagao na vazao da alimentacgao

Perturbacbes na vazédo da alimentagdao de colunas de destilagdo podem ocorrer
constantemente, em virtude da demanda a ser processada dependendo das condigdes de
mercado, ou ainda, mais frequentemente, decorrentes das oscilacbes de processos que
antecedem seu processamento.

A perturbacdo realizada na vazdo da alimentagdao para aplicagdo das duas
abordagens de controle foi um degrau positivo com amplitude de 150 L/h, ou seja, alterou-se

o valor do set point desta corrente de 300 para 450L/h, conforme ilustrado na Figura 4.15.
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Perturbacdo Aplicada - Vazéo de alimentacéo (prato 4)
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Figura 4.15 Perturbagdes na vazao de alimentagéo e acédo da variavel manipulada para manter o
degrau aplicado para a comparagéao entre o controle convencional (—), e o controle distribuido
aplicado no prato 2 (—).

As condigbes térmicas da alimentagdo determinam qual a quantidade de calor que
deve ser adicionada pelo refervedor e a massa de liquido que entra na coluna através desta

corrente possui influéncia direta nesse parametro.

4.3.2.1. Periodo transiente para perturbacao na vazao da
alimentacao

Os resultados desta secao sao apresentados através de um conjunto de graficos das
principais malhas de controle da coluna de destilacdo, de forma analoga ao apresentado na
perturbacdo da temperatura da alimentagdo. Neste caso também se procurou mostrar o
efeito da perturbacdo na varidvel controlada e a acédo de controle da variavel manipulada
para tentar rejeitar a perturbacao.

Nas Tabelas 4.6 e 4.7 é apresentada a caracterizacdo do sistema antes e apéds a
perturbagdo para a configuragdo com acado distribuida e para a convencional. Na
configuracdo de controle distribuido, se observa maior producdo de produto de topo, em

relagdo a convencional, deflagrando a vantagem da distribuicéo de calor.
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Tabela 4.6 Caracterizagao do sistema no estado estacionario antes e depois de aplicar a perturbagao
na vazao da alimentagdo com a configuragdo convencional.

Correntes Xet (V V) Vazéo (L/h) T(°C)
Antes Apos antes apos antes apos
Alimentacao 0,10 0,10 300,00 450,00 90,50 91,50
Produto de fundo 0,05 0,06 287,00 436,00 94,50 94,00
Produto de topo 0,86 0,85 13,00 14,00 74,90 75,00

Tabela 4.7 Caracterizagéo do sistema no estado estacionario antes e depois de aplicar a perturbagao
na vazao da alimentagdo com a configuragdo com acgao distribuida aplicada no prato 2.

Correntes Xet (V V) Vazéo (L/h) T(°C)
Antes Apdbs antes apos antes apos
Alimentacao 0,09 0,095 300,00 450,00 90,40 90,50
Produto de fundo 0,05 0,06 285,00 435,00 94,00 93,50
Produto de topo 0,855 0,85 14,50 15,00 75,45 76,65

Através da andlise dos resultados apresentados na Figura 4.16 se verifica que os
perfis de temperaturas apos as perturbagbes se mantiveram ligeiramente superiores ao
estado anterior da perturbacgéo, para ambas as configuragdes. Este fato pode ser devido a
maior energia inserida no interior da coluna, aumentando-se a vazdo mantendo a
temperatura da alimentacdo constante. Comparando-se os perfis de temperatura entre as
duas configuragdes observa-se que a configuragdo com acgao distribuida apresenta sempre
um perfil com temperaturas superiores, caracteristica desta configuragdo, pois mantém

vazoes internas de vapores mais altas, decorrentes do acionamento da resisténcia elétrica.
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Figura 4.16 Perfil de temperatura da coluna na perturbacao na vazao da alimentagéo para controle
convencional antes (-s--) € depois (--o--) da perturbagcdo na vazao da alimentacao e controle
distribuido antes (--a--) e depois (-a--).

A perturbacao na vazao da alimentagao afeta de forma mais acentuada a vazao de
vapor que ascende os pratos no interior da coluna e consequentemente seu equilibrio.

Neste tipo de perturbagdo a malha de controle afetada imediatamente é o nivel da base,
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pois a condensacgao de grande parte da fase vapor, se propaga em cascata no interior da
coluna.

No controle convencional em um primeiro momento o nivel da base da coluna
aumenta demasiadamente, como pode ser observado na Figura 4.17, em virtude do
aumento da massa de liquido causado pela perturbacdo na vazao da alimentacdo. Esse
aumento afeta diretamente a vazdo de vapor que entra e o equilibrio dentro da coluna,
acarretando em uma menor fase vapor e no decréscimo do perfil de temperatura.

Por outro lado, analisando-se o grafico do nivel da base, percebe-se claramente que
com o controle distribuido utilizando aquecimento no prato 2 a perturbagédo na vazéo da
alimentacdo foi absorvida melhor. A adicdo de energia no prato 2, no momento da
perturbacdo, resultou em uma menor perturbagcdo do nivel de liquido da base, com isso
conclui-se que a fase vapor no interior da coluna também tenha sido menos prejudicada.
Esse fato pode ser explicado pela maior vaporizagédo do liquido da alimentagcdo quando em

contato com a resisténcia aquecida.
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Figura 4.17 Resposta da malha de controle do nivel da base no momento da aplicagédo da
perturbacao na vazao da alimentagéo, controle convencional (—) e controle distribuido aplicado no
prato 2 (—).

Na malha de controle da temperatura do refervedor o efeito da perturbacédo da vazao
da alimentagcao também foi significativo. Na Figura 4.18 é ilustrado o decréscimo da
temperatura da base para as duas situagdes, porém observa-se que o mesmo foi muito
maior no controle convencional se comparado com o controle distribuido aplicado no prato

2. Em funcéo disso, para retornar ao valor de referéncia foi necessario uma abertura maior
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da valvula de vapor. Nota-se, porém, que aproximadamente 1 hora depois do inicio da

perturbacao a abertura das valvulas se estabilizaram em patamares muito préximos.
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Figura 4.18 Resposta da malha de controle da temperatura do refervedor em relagéo a perturbagao
na vazéo da alimentagéo para a comparagao entre o controle convencional (—), € o controle
distribuido aplicado no prato 2 (—).

O resultado obtido no controle da temperatura da base, com melhor desempenho do
controle distribuido quando comparado com configuragao convencional, também pode ser
explicado pela contribui¢cao da resisténcia a formacgao da fase vapor.

Da mesma forma que na segédo de esgotamento, a se¢do de retificacdo é afetada
pela perturbagdo da vazdo de alimentacdo em funcdo do decréscimo do perfil de
temperatura. Pela analise da Figura 4.19, verifica-se o efeito da perturbagcéo na temperatura
do dultimo estagio. O decréscimo da temperatura ocorreu apenas na configuragao
convencional, decorrente da redugao da fase vapor observada ao longo da coluna.

Outro fator importante a ser destacado na Figura 4.19 é o comportamento diferente
da valvula de refluxo no controle de temperatura do prato 13. Em funcdo de nao ocorrer um
decréscimo da temperatura do prato 13 no momento da perturbagao na vazao (no controle
distribuido) pelo contrario, o aumento da poténcia dissipada pela resisténcia contribuiu para
um pequeno aumento do perfil de temperatura, suficiente para manter a abertura da valvula
em patamares superiores, consequentemente promovendo maior vazao de refluxo. No
controle convencional a valvula de refluxo teve que se manter em aberturas menores em

virtude do decréscimo da variavel controlada.



Capitulo 4 — Resultados e Discussao 82

o4 Variavel Controlada - Temperatura do topo
T T T T T T T T T T T T T T T T T T

92 ] 3
90 ] ]
88 ]
86 ]
A 2V Vaa ' NP SO NEV-NEP VY A W, SN/ S AN
82 NZEVAAVAR AN G 2 i ]
80 ]
78 ] ]
76 4 ]
74 L —T T T T T T T T T T T T T T T T

000 025 050 0,75 1,00 125 150 175 2,00 225 250 275 3,00

(prato 13)
—r

Temperatura (°C)

Variavel Manipulada - Abertura da valvula de refluxo
T T T T T I I T T
904
80

50 b

40+
30
20+
10
O——T— T T 7T T T T T T T T T

0,00 025 050 075 1,00 125 150 1,75 200 225 250 275 3,00

Abertura (%)

Tempo (h)

Figura 4.19 Resposta da malha de controle da temperatura do ultimo estagio em relagéo a
perturbacdo na vazao da alimentagéo para a comparagao entre o controle convencional (—), e o
controle distribuido aplicado no prato 2 (—).

O comportamento observado das variaveis controladas do topo e da base da coluna,
com o decréscimo de suas temperaturas apés a perturbagao, também foi verificado por Ito
(2002), que realizou simulagdes com a mistura n-hexano/n-heptano, perturbando a vazao da
alimentagdo, composicdo e a carga térmica do refervedor, utilizando a configuragao
convencional de controle. Seu estudo visava avaliar dois processos de separagao:
destilacdo azeotrépica homogénea e heterogénea.

Os perfis das temperaturas do prato 2 sao ilustrados na Figura 4.20, onde se observa
que, logo apds a perturbacgéo, ocorre um decréscimo da temperatura do prato 2, situado dois
pratos abaixo da alimentacdo para ambas as perturbacgdes. Verifica-se que na agao
distribuida esse efeito foi minimo, devido ao fornecimento instantaneo de energia através da
resisténcia elétrica, diferentemente do que ocorre quando se utiliza a configuragédo
convencional, onde ocorreu um decréscimo de temperatura de aproximadamente 3°C. Além
disso, observou-se que com a resisténcia R2 a temperatura do prato apresenta um
comportamento menos oscilatério, devido a agao de controle, do que quando se fornece

calor somente pelo refervedor.
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Variavel Medida - Temperatura do prato 2
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Figura 4.20 Efeito da perturbagéo na vazéo de alimentagao no controle da temperatura do prato 2
com controle distribuido no prato 2 (—) e sem acao de controle para o caso convencional (—).

Na Figura 4.21 é ilustrado o perfil de temperatura do acumulador para as duas
configuragcdes estudadas. No momento da perturbagdo ocorreu um decréscimo desta
temperatura no controle convencional a qual permaneceu em um patamar inferior e iniciou
uma recuperacao transcorridos aproximadamente 1 hora e 45 minutos. Na configuragao

distribuida a temperatura do acumulador n&o sofreu alteracdo significativa.
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Figura 4.21 Perfil de temperatura do acumulador no momento da perturbagédo na vazao da corrente
de alimentagdo, controle convencional (—), e distribuido aplicado no prato 2 (—).

A perturbagao aplicada na vazéo da alimentacao e a instabilidade gerada no nivel da
base afetaram as vazdes internas, com decréscimo na vazado de vapor e,
consequentemente, o nivel do tanque acumulador para a configuragdo convencional,

conforme observado na Figura 4.22. Este comportamento pode ser explicado devido a
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diminuicdo da fase vapor dentro da coluna, diminuindo desta forma, o volume condensado
armazenado no tanque acumulador, o que explica o fechamento da valvula de destilado em

funcao do decréscimo do nivel do acumulador.
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Figura 4.22 Resposta da malha de controle do nivel do acumulador no momento da aplicacao da
perturbacdo na vazao da alimentacgéo, controle convencional (—) e controle distribuido aplicado no
prato 2 (—).

De forma geral, o controle distribuido apresentou um desempenho melhor em
comparacgao com o controle convencional. O comportamento das variaveis tornou-se menos
oscilatério e os controladores mantiveram as variaveis controladas mais proximas dos
valores desejados apés a perturbagao, para todas as malhas de controle que foram afetadas
pela perturbagédo. O fato da resisténcia proporcionar uma maior fase vapor no interior da
coluna amorteceu o efeito da perturbagao. Além disso, a distribuicdo de calor apresenta
melhor desempenho, mantendo razbées de refluxo maiores, quando comparada com a

configuragao convencional.

4.3.2.2. Analise energética para a perturbagao na vazao da alimentagao

Nesta secdo sdo apresentados os resultados encontrados nos calculos das energias
térmicas envolvidas nas correntes, antes e apés a realizagdo da perturbagcdo na vazao da
alimentacdo. Através do balango global de energia, de acordo com a metodologia utilizada,
encontraram-se os valores das energias contidas nas correntes, os quais sao apresentados
na Figura 4.23.
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Energia térmica das correntes (kW)
antes da perturbacdo _ CONVENCIONAL

Energia térmica das correntes (kW)
antes da perturbagdo_DISTRIBUIDO

0,00 21,20 0,09 21,23

29,00 29,38

27,89
28,59

0,43
21,88 21,61 0,50

apés a perturbagéo apés aperturbagéo
32,28 31,89

0,70

31,63 33,48

30,71
33,13

0,53
82,72 32,42

OQb mQr oQa OoQc mQd mQf OQb mQr 0Qa OoQc mQd mQf

Figura 4.23 Energias térmicas das correntes e da resisténcia calculados em estado estacionario antes
e apos a perturbacao da vazao da alimentagéo para a configuragao convencional e distribuida.

Observando os valores absolutos de energias encontrados para as correntes (Figura
4.23) se constata a maior quantidade de calor fornecido apds a perturbacdo na vazao da
alimentacao, pela configuragdo com acgao distribuida. Neste caso, em ambas configuragbes
antes da perturbacao, foi fornecida quantidade similar de energia na base, e apods a
perturbacdo se verifica maior quantidade de calor nas correntes de alimentacdo e de
produto de fundo, decorrentes da maior vazdo das mesmas.

A maior carga térmica fornecida a coluna na configuragao distribuida, principalmente
apos a perturbacao, pode ser decorrente da maior quantidade de refluxo nesta configuragao,
fato que é confirmado através dos resultados ilustrados na Figura 4.19, através das distintas
aberturas das valvulas de refluxo. Em fung¢ao disto, na abordagem distribuida o refervedor
contribuiu com um aumento de 4,1 kW, valor superior aos 2,63 kW da configuracao
convencional.

Na Tabela 4.8 sdo apresentados valores da carga térmica total fornecida a coluna,
pela sua analise verifica-se que houve um incremento de energia apds a perturbagéo, que
foi de 27,3% para a configuragdo convencional e 30,3% para a configuracdo com acao
distribuida.
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Tabela 4.8 Carga térmica total fornecida a coluna antes e apds a realizagdo da perturbagéo na vazao
da alimentagao.

Carga térmica total (kW)

antes da perturbacéo depois da perturbacéo

Controle convencional 50,20 63,91
Controle distribuido 50,70 66,07

Essa maior quantidade de energia acrescida ao sistema pela configuragao distribuida
(3%) pode ser considerada baixa, em relagdo as vantagens que essa configuracao
apresentou sobre a convencional, obtendo menor overshoot das variaveis controladas
(Figuras 4.18 e 4.22) e tempos de respostas mais rapidos (Figura 4.19), contribuindo de
forma mais eficiente na reducido de transientes. Além, disso, esta diferenga também esta
dentro do limite do erro experimental, em funcdo das medi¢bes, aproximacdes e hipoteses
do calculo do balango energético.

O incremento de energia verificado apds a perturbacao na corrente de alimentagao,
para as duas configuragdes, pode ser claramente observado na Figura 4.24, o qual é
decorrente do tipo de perturbacéo aplicada: o aumento da vazao da alimentagdo, mantendo-
se a temperatura constante, implica em uma maior entalpia desta corrente, em relagao a

situacao anterior.

Percentual de energia fornecida a coluna
antes da perturbacgédo_Convencional antes da perturbacéao_Distribuido
57,8% 57,9%
41,9%
42.2%
0,0% 0.2%
apos a perturbacgdo_Convencional apo6s a perturbacdo_Distribuido
49,5% 50,7%
o,
50,5% 48,3%
0,0% 1,1%
OQb mQr OQa OQb oQr OQa

Figura 4.24 Percentual de energia fornecida a coluna para a perturbacéo
na vazao da alimentacgao.
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De modo geral, para a perturbagdo na vazao de alimentagdo, a analise energética
mostrou que a configuragado de controle com fornecimento de calor em mais de um ponto da

coluna, requer praticamente a mesma quantidade de energia.

4.3.2.3. Analise das simulacdes referentes a perturbacdo na vazao
da alimentacéao

Na Figura 4.25 é apresentada a comparagao entre os resultados obtidos durante o
experimento perturbando a vazéo da alimentagdo e os obtidos através de simulagdes no
Hysys®. A comparacdo entre os perfis de temperatura obtidos a partir dos resultados
experimentais e simulados indica um perfil com temperaturas um pouco mais altas na
simulagdo do que no experimento com a configuragdo convencional. Porém, o
comportamento foi similar ao experimental, com perfis ligeiramente superiores apos a

perturbagédo, tanto na simulagdo, quanto no experimento.

Perfil de temperatura da coluna

Temperatura (°C)

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
Estégios da coluna
Figura 4.25 Comparacgao entre o perfil de temperatura experimental para controle convencional

(-=--) antes e depois (--o--) da perturbagéo na vazao da alimentacao e na simulagao
realizada com Hysys antes (--e--) € depois (--o--) convencional.

Na Figura 4.26 sao apresentados os perfis de fragbes volumétricas, onde se observa
que o incremento de etanol ocorre a partir do quinto prato nas duas situagdes estudadas.
Verifica-se desta forma que a perturbacdo na vazdo da alimentacdo nao afeta
significativamente as fragdes volumétricas no interior da coluna, pois as tendéncias

observadas sdo as mesmas.
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Figura 4.26 Perfis de fragcao volumetrica: a)antes da perturbagcéo na vazao da alimentagéo no estado
estacionario e b) depois da perturbacdo para o Etanol (--0--) e Agua ( ).

Os perfis das vazdes volumétricas ao longo da coluna s&do mostrados na Figura 4.27.

Pode-se destacar através da analise da Figura 4.27a que mesmo antes da perturbagéo tem-

se uma grande quantidade de liquido na secao de enriquecimento, decorrente da vazao de

refluxo elevada, mesma situacéo alcancada nos ensaios experimentais. Tanto a quantidade

de liquido, como de vapor nesta se¢gao sao superiores ao encontrado por Marangoni (2005),

em suas simulagdes. Esta situagdo conduz a maior volume de holdup nos pratos facilitando

a transferéncia de massa entre as fases liquido e vapor e é decorrente das alteragbes

realizadas na unidade (vide modificagbes enumeradas no Capitulo 3, item 3.3).
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Figura 4.27 Perfis de vazdes volumétricas: a)antes da perturbagéo na vazéo da alimentagao no

estado estacionario e b) depois da perturbagéo para a fase vapor (

) e fase liquida (--o--).

Os pontos de operacdo atingidos nas simulagbes sao apresentados de forma

esquematica, para o estado estacionario atingido antes e depois da perturbacao, conforme
mostrado nas Figura 4.28 e Figura 4.29, respectivamente.
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Vapor de Topo

- Qc
—_— 28,02 kw
116 L/h
78,30C
-— —
Refluxo Destilado
104 L/h 12 L/h
73,68°C 88,58% em Etanol
73,689C
Alimentacao
300 L/h -
10% em Etanol
90,59C
Boilup o O y
65 L/h 29,97 kw
97,08°C
4 BESE | i
288 L/h
6,64% em Etanol
97,08°C

Figura 4.28 Condicdes de operagao atingidas em estado estacionario para a simulagao realizada
antes da perturbacgao na vazao da alimentagéo, para a configuragdo convencional.

Vapor de Topo

ir—; Qc
—
133,94 L/h 31,583 kW
79,53°C
— ——
Refluxo Destilado
119,94 L/h 14L/h
Bl 8§9,43% em Etanol
75,59C
Alimentacao
-3
450 L/h
10% em Etanol
91,5°C
Boilup Qb
e pankl
75,44 L/h 33,916 kw
96,55°C
., Basa l
- b
436 L/h
7,45% em Etanol
96,55°C

Figura 4.29 Condi¢des de operagao atingidas em estado estacionario para a simulagao realizada
depois da perturbagéo na vazao da alimentagéo, para a configuragdo convencional.

Similarmente as simulagbes da perturbacdo na temperatura da alimentacdo, neste
caso também os valores encontrados para as correntes antes a apos a perturbagdo na
vazdo da alimentacdo, tanto em termos de vazdes, composicdbes e carga térmica,
assemelham-se muito aos valores dos experimentos, conforme mostrado na Tabela 4.9, o

que reforca a consisténcia da metodologia utilizada experimentalmente.
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Tabela 4.9 Comparagao entre os valores obtidos experimentalmente e através das simulagoes, para
controle convencional, aplicado antes e apds a perturbagao na vazao da alimentagao.

Hysys® Experimental

Parametros antes apos antes apos
Qb (kW) 29,97 33,92 28,99 31,625
Q¢ (kW) 28,02 31,58 27,88 30,71
Xet base (v V) 0,066 0,074 0,05 0,060
Xet tOpPO (V V) 0,886 0,894 0,860 0,850
T, (°C) 97,08 96,55 94,50 94,00
Taest (°C) 73,68 75,50 74,90 75,00
Vazao Refluxo (L/h) 104,00 119,94 110,00 115,00
Vazéao Destilado (L/h) 12,00 14,00 13,00 14,00

As simulacbes serviram para confirmar alguns efeitos esperados no interior da
coluna, os quais ndo podem ser determinados experimentalmente, como por exemplo, o
perfil de vazdo volumétrica. Desta forma serviram para corroborar os resultados

experimentais, os quais consistem na principal contribuicdo deste trabalho.

4.3.3. Perturbacao na composicao da alimentagao

Perturbagbes na composigdo da alimentacdo de colunas de destilacdo séao
freqlentes em refinarias de petréleo, devido aos diferentes tipos de petréleo processados. A
composigcao tem geralmente grande influéncia sobre a operagdo, mas raramente pode ser
controlada nos processos devido a diversidade da matéria prima.

Para uma separacgao eficiente é desejavel que a alimentacao esteja no seu ponto de
bolha. Se a composicdo varia, o ponto de bolha da mistura também se modifica. Devido a
essa modificacao, é importante ressaltar que perturbacbes na composicdo da alimentacao
resultam em novos ajustes do ponto de operagao do processo, pois este tipo de perturbagéo
conduz a novos valores de composi¢des no produto de base e de topo.

Em geral, para efetuar esta nova condi¢do, faz-se uso de sistemas de controle
proprios para este periodo de transicdo. Esta nao foi a situacdo estudada neste trabalho.
Neste caso mantiveram-se os valores de referéncia para as malhas de controle e observou-
se 0 comportamento do processo para as abordagens estudadas.

A perturbacao realizada na composicao da alimentacdo para aplicacao das duas
abordagens de controle foi um degrau positivo (100%) com introdugédo de etanol no tanque
pulmao, conforme ilustrado na Figura 4.30. A variagdo lenta da composi¢cdo se deve ao

grande volume da mistura contida no tanque pulmao (600L).
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Variavel Medida - Fragao volumétrica de etanol na alimentagao
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Figura 4.30 Perturbacdo na composi¢ao de etanol da alimentagdo mostrando o perfil de
fracdo volumétrica de etanol ao longo do tempo para a comparagao das técnicas de controle
convencional (--=--) € abordagem distribuida (--a--).

A condicao entalpica da alimentagao determina a quantidade de calor que deve ser
suprida pelo refervedor e pela resisténcia, no caso do uso do controle distribuido. Esta

condigao esta diretamente ligada a sua composigao.

4.3.3.1. Periodo transiente para perturbagdo na composicao da
alimentacéao

Como a dindmica da coluna é mais lenta para este tipo de perturbagdo, segundo
Marangoni (2005), optou-se analisar as variaveis por um periodo de tempo maior apds a
perturbacio. Por esse motivo nos graficos a seguir serao apresentados o comportamento do
sistema 30 minutos antes da perturbacdo e 4 horas depois, apds atingir o novo estado
estacionario. Nas Tabelas 4.10 e 4.11 € apresentada a caracterizagdo do sistema antes e

apos a perturbacao para as duas configuracdes estudadas, respectivamente.

Tabela 4.10 Caracterizacao do sistema no estado estacionario antes e depois de aplicar a
perturbagao na vazéo da alimentagao com a configuragao convencional.

Correntes Xet (V V) Vazéo (L/h) T(°C)
Antes Apos antes apos antes apos
Alimentacao 0,10 0,20 300,00 300,00 92,10 92,00
Produto de fundo 0,05 0,10 287,00 274,00 93,00 92,50
Produto de topo 0,87 0,68 13,00 26,00 65,30 80,00

Tabela 4.11 Caracterizagéo do sistema no estado estacionario antes e depois de aplicar a
perturbacao na vazao da alimentagdo com a configuragdo com acgao distribuida aplicada no prato 2.

Correntes Xet (V V) Vazéo (L/h) T(°C)
Antes Apdbs antes apos antes apos
Alimentacao 0,10 0,20 300,00 300,00 92,00 92,00
Produto de fundo 0,05 0,10 285,00 273,00 93,50 92,50

Produto de topo 0,865 0,68 15,00 27,00 65,80 80,60
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Pela analise dos perfis de temperatura no interior da coluna, mostrados na Figura
4.31, verifica-se novamente que antes da perturbagao o controle distribuido apresenta um
perfil com temperaturas superiores, em relagcdo ao convencional, sendo mais pronunciado
na secao de retificacao, efeito do calor inserido pela resisténcia elétrica. Apds a perturbacéo,
O processo migrou para uma situagao instavel, onde praticamente ndo se observa um
gradiente de temperatura para que ocorra a separagao desejada. Este fato ocorreu para as
duas abordagens de controle estudadas, e é decorrente da saturagao da valvula de refluxo,
onde a vazao de refluxo nao foi suficiente para reduzir a temperatura do topo, conforme
observado na Figura 4.33.

Na Figura 4.32 é apresentado o efeito da perturbagdo sobre a malha de controle da
temperatura do refervedor para os ensaios conduzidos com a abordagem convencional de

controle e a proposta de controle distribuido.

Perfil de temperatura da coluna
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Figura 4.31 Perfil de temperatura da coluna na perturbagao na composi¢ao da alimentagao para
controle convencional antes (--=--) € depois (--o--) € controle distribuido antes (-a-) € depois (-a--).

Pela analise da Figura 4.32, verifica-se um tempo de aproximadamente 1 hora
(observado nas duas configuragdes e em todos graficos subseqlientes) para o sistema de
controle assimilar a perturbacao, este tempo representa o atraso do processo. Verifica-se
ainda que, tanto a configuracdo com acgao distribuida, quanto a convencional, mantém o
processo no seu ponto de operagcdo em relacdo a temperatura da base. Entretanto, o
sistema com acgao distribuida mantém aberturas da valvula de vapor em patamares menores
que o controle convencional, necessitando de uma carga térmica menor no refervedor, fato

justificado pela adicdo de energia em outro ponto da coluna.
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Figura 4.32 Resposta da malha de controle da temperatura do refervedor em relagdo a perturbagéo
na composi¢ao da alimentagao, controle convencional (—), e o controle distribuido aplicado no prato

2(—).

Observa-se na Figura 4.32 que apoés o sistema de controle assimilar a perturbagao,
ocorre decréscimo de temperatura (overshoot) para as duas configuragdes, porém o
controle distribuido aplicado no prato 2 obteve o menor valor (0,5°C), quando comparado
com o controle convencional (1,2°C).

Na Figura 4.33 é apresentado o efeito da perturbacéo realizada na composig¢édo de
alimentacado na malha de controle da temperatura do prato 13. O acréscimo da temperatura
do topo observado para as duas configuragbes é decorrente da carga térmica adicionada
em excesso pelo refervedor para manter o valor de referéncia, ja que os pontos de operagao
nao foram ajustados apds a perturbagao.

Desta forma a perturbagcdo resultou em alteragcbes no equilibrio liquido-vapor,
levando ao arraste, através do vapor, de grandes quantidades de agua para o topo da
coluna (vide composicdo de produto de topo apresentada nas Tabelas 4.10 e 4.11)
resultando em temperaturas elevadas, que nenhuma das duas abordagens conseguiu
rejeitar devido a limitagdo da vazao de refluxo que provocou saturagédo da valvula de refluxo
nas duas configuragdes. Nesta situacado a saturagdo da valvula de refluxo é praticamente
inevitavel. A analise da Figura 4.33 mostra ainda que existe um atraso de resposta da
configuragado convencional em relagdo a configuragao distribuida de aproximadamente 15
minutos. Esta resposta mais rapida do controle distribuido pode ser atribuida em parte a

diferenca observada na perturbacao (Figura 4.30). No controle distribuido a perturbacéao foi
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um pouco mais rapida do que no controle convencional em virtude do sistema ser continuo e
fechado.

A principal diferengca em relagdo ao trabalho de Marangoni (2005), analisando e
comparando a malha de controle da temperatura do prato 13, € que neste estudo, a variavel
manipulada apresentou respostas mais rapidas em funcao da temperatura da alimentacao

ser mantida constante.

Variavel Controlada - Temperatura do topo (prato 13)
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Figura 4.33 Resposta da malha de controle da temperatura do ultimo estagio em relagéo a
perturbacdo na composigéao da alimentagao, controle convencional (—), e o controle distribuido
aplicado no prato 2 (—).

Observa-se, através da analise da Figura 4.34, que depois de transcorridos 30
minutos da aplicagado da perturbacao ocorre decréscimo da temperatura do prato 2, para a
configuragao convencional, devido ao aumento da quantidade do componente mais volatil.
Na acao distribuida, esse decréscimo nao foi observado devido ao fornecimento instantaneo
de energia através da resisténcia elétrica, energia necessaria ndo sé para manter a
temperatura no valor desejado, como também para suprir parcialmente a maior energia de
vaporizagdo da mistura decorrente da quantidade extra de etanol adicionada na
alimentacdo. A energia fornecida pela resisténcia R2 ao sistema, aumentando a fase vapor,
pode ter favorecido o transporte do vapores ricos em agua até o topo da coluna, explicando
a saturacao prematura da valvula de refluxo da malha de controle da temperatura do ultimo

estagio (Figura 4.33) e a diferenca da dindmica para as duas configuragées.
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Figura 4.34 Efeito da perturbagéo na composicédo de etanol na alimentagéo no controle da
temperatura do prato 2 com controle distribuido aplicado no prato 2 (—) e sem agéo de controle para
0 caso convencional (—).

Comportamento similar destas trés malhas de controle (base, topo e prato
intermediario) foi obtido por Marangoni (2005), que realizou esta mesma perturbagao, porém
em condi¢des operacionais distintas (vide modificagdes enumeradas no Capitulo 3, item
3.3). Estas modificacbes, principalmente a de manter a temperatura da alimentagao
constante, proporcionaram acdes de controle mais rapidas em fungdo de diminuir
consideravelmente o acoplamento existente entre a temperatura da base e da alimentacéo.

Na Figura 4.35 é mostrado o comportamento da malha de controle do nivel do
acumulador. O efeito da perturbagdo nao foi pronunciado nesta malha para as duas
configuragdes. Apods o sistema assimilar a alteragdo da composicao e elevar a temperatura
do topo, houve um aumento da producdo de destilado observado através do aumento da
abertura da valvula de controle desta malha. Apesar deste aumento, a qualidade do produto

obtido foi inferior nos dois casos em fungao da alta temperatura da temperatura do topo.
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Figura 4.35 Resposta da malha de controle do nivel do acumulador em relagao a perturbagéo na

composicao da alimentagao, controle convencional (—), e o controle distribuido no prato 2 (—).

Pela analise do comportamento da malha de controle do nivel da base da coluna

verifica-se que a perturbacao aplicada na composi¢do da alimentagdo também nao afetou

de forma significativa esta variavel; para as duas situagbes de controle estudadas o valor da

variavel controlada permaneceu em torno de 35%, valor estipulado como referéncia para

esta malha, conforme mostrado na Figura 4.36.
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Figura 4.36 Resposta da malha de controle do nivel da base em relagdo a perturbacao na
composicao da alimentacao, controle convencional (—), e o controle distribuido no prato 2 (—).
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Nas Figuras 4.37 e 4.38 sao mostradas as evolugbes das fragcdes volumétricas de
etanol na base e destilado respectivamente, antes e apds a perturbagcdo comparando as
duas configuragdes. Ja na Figura 4.39 é apresentada a derivada das curvas da fracao
volumétrica de etanol no topo da coluna em relagdo ao tempo. Observa-se que o incremento
de etanol na alimentacao propicia o incremento deste mesmo componente primeiramente na
secao de esgotamento do que na retificacdo, em virtude da maior facilidade através da fase
liquida, do que pelo vapor, nesta regido da coluna.

ApoOs a alteragdo da composigédo da base, se inicia a propagacdo da mudanga para
os pratos superiores através da fase vapor, o que pode ser observado na Figura 4.38,
estabelecendo uma nova composicdo no topo. A partir dessa nova composicdo de topo
ocorrem mudangas novamente na composicdo da base através do liquido que descende a
coluna, o equilibrio entre as fases é obtido apds algumas horas, quando entao, & alcangado

o estado estacionario.

Variavel Medida - Fragao volumétrica de etanol na base

0,14 ]
0,12 KA\ i
0,10 - “ s 1

] " 1
0,08 | / \.J./ -
0,06 - /‘ .

0,04

Fragdo Volumétrica (L/L)

0,02

0004—--"9—"+—V+—+—+7"—+—F—"+17"—"—"7—"7+—
0,0 05 1,0 15 20 25 3,0 35 40 45

Tempo (h)

Figura 4.37 Fracao volumétrica de etanol na base para a comparagao das técnicas de controle de
convencional (--s--) e abordagem distribuida (--a--).

Variavel Medida - Fragao volumumeétrica de etanol no topo
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Figura 4.38 Fracao volumétrica de etanol no produto de topo para a comparagéo das técnicas de
controle convencional (-=--) € abordagem distribuida (--a--).

Nos pontos apresentados na Figura 4.37 ajustou-se uma fung&o sigmoidal e aplicou-

se a derivada, obtendo as curvas que s&o apresentadas na Figura 4.39.
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Figura 4.39 Derivada da curva da fragdo volumétrica de etanol no produto de topo em relagao ao
tempo para a comparacgao das técnicas de controle convencional (—) e abordagem distribuida (—).

A andlise da Figura 4.39 mostra que o controle distribuido é mais rapido para rejeitar
a perturbacdo que o controle convencional. Quando utilizada a estratégia distribuida de
calor, o sistema levou aproximadamente 3 horas apds a perturbacédo para atingir o novo
estado estacionario, enquanto que, quando utilizada a abordagem convencional este tempo
se estendeu para quase 4 horas. Novamente, esta resposta mais rapida do controle
distribuido pode ser atribuida em parte a diferenca observada na perturbagao (Figura 4.30).

A perturbacgao na composicao da alimentagao conduziu o sistema a um novo estado
estacionario, com diferentes composi¢des de base e topo em relacdo ao primeiro, conforme
verificado nas Figuras 4.37 e 4.38, respectivamente.

O efeito verificado desta perturbagcdo, com o aumento do componente mais volatil,
fixando o valor de referéncia na base, pode ser comparado com o de uma perturbacao
positiva na carga térmica do refervedor, onde ocorre um aumento do fluxo molar de vapor
em toda coluna. Acarreta na vaporizagdo dos componentes menos volateis e 0 aumento da
fracdo destes no topo, ocorrendo também o aumento das temperaturas em toda coluna.

Porém o estado estacionario alcangado nao pode ser considerado apropriado para
operacdo em virtude de ndo oferecer condi¢cdes para uma separacdo adequada dos
componentes, verificado pela falta de um gradiente de temperatura minimo, pela alta
temperatura do topo atingida necessitando vazdes elevadissimas de refluxo o que acabaria
cessando o produto de topo. Comprovando desta forma que este tipo de perturbacao
necessita de novos ajustes do ponto de operagéo do processo.

Segundo Hurowitz et al. (2003) apud Marangoni (2005), perturbag¢des na composi¢cao
da alimentacgao consistem no principal desafio da dinAmica de uma coluna de destilagcao.

A analise das curvas apresentadas em geral mostra que a introdugédo de pontos de
aquecimento distribuidos ao longo da coluna pode ser efetuada para o controle do processo,
melhorando significamente o desempenho das malhas de controle e, por conseguinte,

promovendo a minimizagao dos transientes de uma unidade industrial.
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4.3.3.2. Analise energética para a perturbacdo na composicao da
alimentacéao

A anadlise energética referente ao processo de destilacdo realizada a partir da
perturbacdo na composicdo da alimentacdo sera abordada nesta secdo. Nela serdo
apresentados os resultados encontrados dos calculos das energias térmicas envolvidas nas
correntes, antes e apds a aplicagao da perturbacgao, realizadas para as duas configuragbes
estudadas e confrontadas para verificar qual a configuragdo apresentou melhor
desempenho.

Através do balango global de energia, de acordo com a metodologia utilizada,
encontraram-se os valores das energias contidas nas correntes, os quais s&o apresentados
na Figura 4.40.

Neste caso se verificou a distribuicdo da energia adicionada na base (controle
convencional) entre a base e a resisténcia do prato 2 (controle distribuido), conforme
ilustrado na Figura 4.40, constatando o que se previa através da analise das Figuras 4.32 e
4.34. Naquela situagdo, a valvula do refervedor, para o controle distribuido, operou com
aberturas menores em relagdo ao controle convencional, em contrapartida, a resisténcia
acionada adicionou o calor necessario no prato 2, para manter o perfil de temperatura e a

entalpia da corrente que entra no refervedor.

Energia térmica das correntes (kW) Energia térmica das correntes (kW)
antes da perturbagcdo _ CONVENCIONAL antes da perturbacédo_DISTRIBUIDO
21,71 21,68
0,00 9,75 0,05 9.61
9,80 0,34 9,70 0,40
21,41 21,42

apos a perturbacao apés a perturbagéo

0,00
20,68 2,28 20,68
85,21 53,04
55,17
55,49
19,61
1,11 19,54 115
OQb mQr 0Qa OQc oQd mQf OQb oQr oQa oQc oQd o Qf

Figura 4.40 Energias térmicas das correntes e da resisténcia calculados em estado estacionario antes
e apos a perturbagéo da composicao da alimentagao para a configuragéo convencional e distribuida.
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Nesta situacdo, mesmo atingido um estado estacionario ndo apropriado para
operacao da coluna, pode-se aproveitar para verificar a distribuicdo do calor, pois os
estados estacionarios antes e depois da perturbagdo se assemelharam muito, tanto em
relagdo as variaveis controladas quanto em relacdo as manipuladas, principalmente no que
diz respeito a vazao de refluxo, que afeta diretamente a carga térmica do refervedor. A
distribuicdo de calor nao foi observada na perturbagao da temperatura da alimentagdo, em
virtude da configuragédo convencional nao rejeitar a perturbacao.

A grande variagcdo de energia observava na Figura 4.40, em relagdo ao calor da
base, nas duas configuragcbes de controle estudadas, antes e apdés a perturbagdo é
resultado de aumentar a concentracdo de etanol mantendo-se constante a temperatura da
corrente de alimentagdo. Na Tabela 4.12 sdo apresentados valores da carga térmica total
fornecida a coluna, pela sua analise verifica-se que houve um grande incremento de energia

apos a perturbagao para as duas configuragées na ordem de 140% para ambas.

Tabela 4.12 Carga térmica total fornecida a coluna antes e apds a realizagao da perturbagéo na
composi¢éo da alimentacéo.

Carga térmica total (kW)

antes da perturbacao depois da perturbacéo

Controle convencional 31,51 75,89
Controle distribuido 31,43 76,00

A andlise da Figura 4.41, a qual apresenta em termos percentuais a energia
fornecida a coluna, corrobora com a constatacdo de distribuicdo de energia, que se havia
feito através da analise da Figura 4.40. Esta constatacao € muito importante, pois indica que
para as outras perturbacdes realizadas (temperatura e vazao da alimentagéo), caso tivesse
sido alcangada a mesma condicdo de refluxo apdés a perturbacdo, provavelmente a
configuragdo com acao distribuida além de rejeitar mais eficazmente a perturbagéo, também
o fizesse com a mesma carga térmica da configuracdo convencional. Esse fato, além da
minimizacao de transientes, também acarretaria em uma grande diminui¢gdo do consumo de

energia destes equipamentos.
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Percentual de energia fornecida a coluna

antes da perturbagéo_Convencional antes da perturbagdo_Distribuido
31,1% 30,8%

0,0% 0,2%

68,9% 69,0%

apos a perturbagéo_Convencional apods a perturbacdo_Distribuido

0 27 2%
27.2% ° 69.8%

72,8%

0,0% 3,0%

OoQb oQr oQa OQb mQr oQa

Figura 4.41 Percentual de energia fornecida a coluna para a perturbagéo
na composi¢ao da alimentagao.
Nesta perturbacéo, nota-se também que a energia requerida pela base, ou pela base
e pela resisténcia (controle distribuido) para manter os valores de referéncia, foi maior do
que nas perturbacdes da temperatura e da vazao da alimentagdo. Este fato evidencia a
quantidade de calor adicionada em excesso na coluna, em virtude de se manter os mesmos
valores de referéncia das malhas de controle da temperatura da alimentacdo e,
principalmente da base, apds a aplicagdo da perturbagdo na composigdo. A magnitude da

perturbacdo também deve ser considerada neste caso.

4.3.3.3. Analise das simulagcbes referentes a perturbagcdo na
composicao da alimentacao

Os perfis de temperatura, obtidos a partir dos resultados experimentais com
configuragao convencional e simulados para a perturbagdo na composigéo da alimentagao,
sdo apresentados na Figura 4.42. Para o estado estacionario atingido antes da perturbacao,
os resultados indicam um perfil com temperaturas semelhantes tanto para o experimento
quanto para a simulacdo. Porém, apds a perturbacado o perfil obtido para a simulacao foi

superior ao experimental.
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Figura 4.42 Comparacgao entre o perfil de temperatura experimental para controle convencional
--m--) antes e depois (--o--) da perturbagdo na composi¢céo da alimentacéo e na simulagao
realizada com Hysys antes (--e--) € depois (--o--) convencional.

Mesmo apresentando temperaturas superiores, o perfil simulado obtido reproduziu a
tendéncia experimental, ou seja, se manteve sem gradiente significativo de temperatura
entre a base e o0 topo da coluna, efeito decorrente da n&o alteracdo dos valores de
referéncia da base.

Na Figura 4.43 sao apresentados os perfis de fragbes volumétricas, onde se observa
que o incremento de etanol ocorre a partir do sétimo prato antes da perturbacéo,
semelhante ao resultado da simulacdo da perturbagdo na temperatura da alimentacéo
(Figura 4.11a); naquela situacdo também se operou com vazdo de refluxo de
aproximadamente 30L/h. Ja na perturbacao da vazao da alimentagao, as vazdes de refluxo
foram superiores (100L/h) e o incremento de etanol ocorreu antes (prato 5), conforme
ilustrado na Figura 4.26a. Fica evidente, desta forma, que o enriquecimento é fungdo das
taxas de refluxo.

A analise dos resultados apresentados na Figura 4.43b mostra claramente que o
estado estacionario alcancado nao favorece a separagdo dos componentes, devido as
elevadas temperaturas, conforme ja mencionado através da analise dos perfis de

temperatura ilustrados nas Figuras 4.31 e 4.42.
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Figura 4.43 Perfis de fracéo volumeétrica: a) antes da perturbacgéo na temperatura da alimentagéo no
estado estacionario e b) depois da perturbagao para o Etanol (--o--) e Agua ( ).

Na Figura 4.44 sao apresentados os perfis das vazdes volumétricas ao longo da
coluna. Observam-se quantidades diferenciadas de vazdes de liquido na secdo de
retificagdo, maiores apds a perturbagédo, conforme ilustrado na Figura 4.44b. Porém o
aumento das vazbes internas de liquido ocorre com fracbes de etanol muito baixas, em
virtude do arraste de vapores de agua através da fase vapor que ascende a coluna, devido a
carga térmica excessiva da base. A maior quantidade da fase vapor observada, também

decorrente de altas temperaturas da base, é rica no componente menos volatil, 0 que nao é
interessante para a separacao.

a) o b) 0350
|
5 &—if— oo s —4 \
03004 = F g 0300

—- il b { i

s a g a

E o020 : g o280/ I

= i £ / \

o 1 ® \

£ | =2 j ]

& 0200 E o020 L

E | 2 \

3 1 E 4

2 \ 2 \

= 0150 Ill S 0150 L
- o | /!
i | h- ] ¥
o i [ | s
> 0100 + [ 8 0100 i} =

III [ . . . =R
5.00e-002 l!l 5.00e-002
1 = S-—+
0,000 e p—o— B il G
0 2 4 8 8 10 12 14 [ 2 4 6 B 10 12 14
Estagios da coluna Estagios da coluna

Figura 4.44 Perfis de vazdes volumétricas: a) antes da perturbagao na temperatura da alimentagao
no estado estacionario e b) depois da perturbagéo para a fase vapor ( ) e fase liquida (--o--).

As condi¢cdes de operagdes atingidas nas simulagbes sdo apresentadas na Figura

4.45 para o estado estacionario atingido antes da perturbagao, e na Figura 4.46, depois da
perturbacao.

A caracterizagdo das correntes, para a perturbagdo na vazao da alimentagdo, para o

estado estacionario atingido antes da perturbagdo € coerente e se aproxima dos valores
experimentais obtidos nesta mesma situacéo.
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Vapor de Topo

—— ==} (3C
o
32,57 L/h 846 kw
78,92 oC
o : —
Refluxo Destilado
21,01 L/h 11,56 L/h
65,3°C 86% em Etanol
) } 65,3°C
Alimentacao
- ———3f
300L/h
10% em Etanol
92,1°C
Boilup = Q h
21,95 L/h 10,18 kw
98,12°C
P Base —
288,44 L/h
6,9% em Etanol
98,12°C

Figura 4.45 Condi¢des de operacao atingidas em estado estacionario para a simulagdo realizada
antes da perturbacdo na composi¢ao da alimentacdo, para a configuragéo convencional.

Vapor de Topo » Qc
238,22 L/h 79,39 kw
88,43°C
i, Se— —
Refluxo Destilado
150 L/h 88,21 L/h
aoeC 68% em Etanol
aooC
Alimentacdo
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300 L/h
20% em Etanol
920(C
Boilup 4 Qb
104,4 L/h 65,20 kw
102,31°C
i Base —
211,78 L/h
0,6% em Etanol
102,31°C

Figura 4.46 Condi¢des de operagao atingidas em estado estacionario para a simulagao realizada
depois da perturbagédo na composicéo da alimentagéo, para a configuragdo convencional.

Ja os valores encontrados na simulagao apés a perturbagao, principalmente para a
carga térmica requerida no refervedor e retirada no condensador, sdo considerados
elevados em relacdo ao experimental, conforme observado nos resultados apresentados na

Tabela 4.13. Estes valores, provavelmente, foram encontrados devido ao maior perfil de
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temperatura verificada na simulacdo. Convém salientar que a condicdo de operacao que se

tentou simular ndo € uma condicao ideal utilizada em processos de destilagao.

Tabela 4.13 Comparacao entre os valores obtidos experimentalmente e através das simulacdes, para
controle convencional, aplicado antes e apds a perturbagao da composi¢cao da alimentagao.

Hysys® Experimental

Parametros antes apos antes apos
Qb (kW) 10,180 65,20 9,798 55,21
Q. (kW) 8,460 79,39 9,752 55,17
Xet base (v v) 0,069 0,006 0,050 0,100
Xet topo (v V) 0,860 0,680 0,870 0,680
T, (°C) 98,12 102,31 93,00 92,50
Taest (°C) 65,30 80,00 65,30 80,00
Vazéao Refluxo (L/h) 21,01 150,0 30,00 150,00
Vazao Destilado (L/h) 11,56 88,21 13,00 26,00

Em virtude do acoplamento entre as variaveis que o processo de destilacdo
apresenta, torna-se dificil a reprodutibilidade da operacdo com todos seus efeitos; em
funcdo disso os resultados encontrados nas simulagcbes sdo considerados adequados e

concordam, de forma satisfatdria, com os valores encontrados experimentalmente.

5.4. Conclusoes

Neste capitulo foram apresentados os resultados referentes a analise de ftrés
perturbacdes freqientes que ocorrem na corrente de alimentagao em refinarias de petroleo.
Foram analisadas e confrontadas duas configuragcdes de controle.

Os resultados foram organizados de modo a avaliar todas as etapas do processo
apés a aplicagcdo de cada perturbacdo, incluindo a etapa transiente de um estado
estacionario para outro, através da analise grafica. Na etapa em regime permanente,
realizou-se calculos para determinar as energias necessarias antes e apés a transicéo de
estado estacionario. As simulagbes serviram para confirmar os pontos de operacéo,
entender melhor alguns efeitos e verificar as quantidades de carga energética calculada
através da metodologia experimental.

A finalidade de se avaliar estes dois momentos foi para verificar qual configuragao
obteve o melhor desempenho nesta transi¢cao e qual foi a carga térmica requerida.

Quando avaliadas as abordagens convencional e distribuida para uma perturbacéo
na temperatura e vazao de alimentagao, verificou-se a redugao no tempo de transicdo da

coluna e das oscilagdes na variavel controlada, resposta mais rapida e eficiente da acao de
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controle, retorno ao ponto de operacdo e, na maioria das situagdes, incremento na
producao, quando utilizada a abordagem proposta.

Com a perturbagdo negativa na temperatura da alimentagdo, pode-se verificar o
efeito causado pelas paredes internas da coluna, através do fluxo de calor da estrutura de
acgo aquecida para a mistura, concluindo-se que para melhor entender e mensurar este
efeito se faz necessario construir um modelo fluidodindmico da coluna.

Pela analise energética, as vantagens da configuragao distribuida foram alcangadas
com quantidades praticamente iguais de carga térmica apds as perturbagdes da
temperatura e vazao da alimentacdo. As diferencas encontradas podem estar associadas a
erros experimentais e hipéteses feitas para realizagao dos calculos, como por exemplo,
desprezar as perdas para o ambiente externo; mas se encontram dentro da faixa de erro
aceitavel.

Para uma perturbacdo na composicdo da alimentacdo alcangou-se um estado
estacionario ndo sustentavel para o processo; no entanto foi observado que ocorre a
distribuicdo de calor entre a base e a resisténcia quando utilizada a abordagem distribuida,

sendo a carga térmica total requerida do processo, a mesma para as duas configuragées.
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Conclusoes

Os resultados obtidos para o procedimento de partida, adotado para o aquecimento
da coluna de forma distribuida (Apéndice E), foram considerados promissores e vantajosos
em relagcdo a redugdo do tempo de partida do processo convencional. Esta etapa do
processo nao foi o foco do trabalho, mas os resultados podem dar uma grande contribuigdo
para projetos futuros.

Quando avaliada a abordagem distribuida de controle em relacdo a convencional
para perturbacdes na temperatura e vazao de alimentacao, verificou-se a redu¢ao no tempo
de transi¢cao da coluna; o controle tornou-se menos oscilatério na maioria das malhas; houve
reducao das oscilagdes na variavel controlada e retorno ao ponto de operagao, com rejeigao
da perturbacao aplicada.

Para a perturbacdo na temperatura da alimentagido, a configuragao convencional
obteve como resposta maior overshoot (0,6°C superior) na malha de controle da
temperatura do refervedor e, permaneceu com offset (em torno de 1,5°C) na malha de
controle da temperatura do ultimo estagio, resultante da saturagc&o na valvula de controle.

Com a introdugdo do degrau negativo na temperatura da alimentagao, todas as
temperaturas decresceram em relacédo ao seu estado estacionario por conta da perturbacgéo
aplicada. Porém, quando usada a acao intermediaria, o efeito da perturbagao foi menor, pois
logo se restabeleceu o perfil de temperatura desejado.

A perturbagao na vazao da alimentagao afetou de forma mais acentuada a vazao de
vapor que ascende os pratos no interior da coluna e consequentemente seu equilibrio,
reduzindo o perfil de temperaturas no interior da coluna. Na configuracao distribuida esse
fato nao foi tdo pronunciado devido a maior vaporizacédo do liquido da alimentagao quando
em contato com a resisténcia aquecida, amortecendo o efeito da perturbacéo. Além disso, a
distribuicdo de calor apresentou melhor desempenho dos controladores e manteve vazdes
de refluxo maiores (situacdo mais otimizada), quando comparada com a configuragao
convencional.

Para uma perturbacdo na composi¢cao da alimentagdo, quando usado o controle
distribuido, foram observadas as mesmas vantagens obtidas para as perturbagcbées na
temperatura e vazao, porém nao houve a rejeicdo da perturbagado, por se manterem os
valores de referéncia (temperaturas da base, topo e alimentagédo). Neste caso, ocorreu a

saturacao da valvula de controle da vazao de refluxo, para as duas abordagens estudadas,
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em fungdo do aumento da carga do componente mais volatil e de manter-se a temperatura
da alimentacdo constante. No entanto, mesmo nessa situagao verificou-se que a acao
distribuida reduziu o transiente em cerca de 1 hora.

Foram realizadas simulagdbes em estado estacionario com software comercial
Hysys®, com o objetivo de comparar os resultados com os dados experimentais e verificar
alguns efeitos no interior da coluna, que ndo podem ser determinados experimentalmente.

As simulagdes confirmaram esses efeitos, que ja eram esperados, como por
exemplo, as quantidades diferenciadas de vazdes de liquido e vapor nas seg¢des da coluna,
antes e depois da perturbagado, bem como o incremento de etanol em cada estagio para as
diferentes perturbacbes. Os resultados das simulacbes sao considerados adequados e
apresentam boa concordancia com os valores encontrados experimentalmente através de
medi¢des e também no balango energético.

Todas essas vantagens observadas, quando do uso do controle distribuido, foram
obtidas com praticamente a mesma carga térmica inserida na coluna, com a diferenca de
adicionar calor em pontos intermediarios da coluna e ndo somente na base.

Assim, a introdugéo de aquecimento distribuido ao longo da coluna mostrou-se como
uma opgao valida para a reducao de transientes, possibilitando uma dindmica mais rapida e
menores volumes processados fora dos parametros de qualidade pré-definidos, acarretando
desta forma, menor consumo energético com reprocessamento ou mesmo com a
degradacgao de alguns produtos.

Portanto, a abordagem com a ac&o de controle com pontos intermediarios de adicao
de energia é mais eficiente do que a convencional, obtendo o melhor desempenho na
reducdo de transientes em relagcdo ao controle das malhas e com a possibilidade de igual
gasto energético, com isso conclui-se que pontos de agéo distribuidos podem ser utilizados
para o controle do processo e, por conseguinte promover a minimizagao dos transientes de

uma unidade industrial.

5.5. Sugestdes para trabalhos futuros

No transcorrer deste estudo foram identificados varios pontos em relagdo a unidade
experimental que podem ser melhorados, visando melhor reprodutibilidade dos
experimentos e, principalmente, controle do processo em pontos de operagdes pré-
definidos. Estes ser&o descritos a seguir:

1. Implementacdo do controle da temperatura da alimentagdo, com a substituicido da
valvula de controle de 1 para ', pois a linha atualmente se encontra

superdimensionada;
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. Aquisicdo de um sensor de vazao fieldbus para ser instalado na linha de produto de

fundo para medicdo da vazado de liquido que entra no refervedor, possibilitando
melhor caracterizacdo da corrente e, consequentemente, melhor entendimento de

alguns efeitos que ocorrem nesta sec¢éo, além de garantir o balango de massa;

. Aquisicdo de um sensor de vazao fieldbus para ser instalado na linha de refluxo,

possibilitando a medicao precisa desta vazao, a qual é fundamental no calculo do

calor retirado no topo, permitindo o estudo de técnicas avangadas de controle;

. Realizacdo de mais testes experimentais verificando a influéncia do uso de outras

resisténcias simultaneamente, para avaliagado da distribuicdo de calor e também em

termos de gastos energéticos e redugao de transientes;

. Estudo de técnicas para inferéncia da composicdo e/ou aquisicdo de equipamentos

mais precisos para medicdo desta variavel com o propdsito de implementar um
sistema de controle inserindo esta variavel.

Além das modificagbes na unidade experimental, pode-se aperfeicoar as técnicas

computacionais aplicadas atualmente, tais como:

6.

9.

Modificagdo do programa de calculo de energia, levando em consideragéo o fato da

mistura ndo se comportar idealmente;

. Construcdo de um modelo fluidodindmico para melhor compreensido e,

principalmente, mensurar o efeito da liberacdo de calor das paredes internas da

coluna;

. Realizacdo de simulagbes dindmicas inserindo a agao de distribuicdo de calor nos

pratos no simulador (Simulador ALSOC);

Otimizagao energética na abordagem proposta;

10. Implementagcdo de técnicas de controle avancado nas malhas de temperatura e

verificagao da existéncia de incremento na proposta com acéo distribuida associada

a técnicas mais complexas.
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Apéndice A

Processo de Refino

A unidade de destilagao é o principal processo envolvido no refino de petréleo. Uma
das principais etapas de transformacdo do petréleo em produtos comercializaveis é a
separacado de suas fracbes realizada através do refino do 6leo cru. Neste apéndice sera

descrita a etapa do refino do petrdleo e a situagao atual das refinarias.

5.6. O Refino do Petroleo

Uma refinaria consiste em uma rede complexa de processos unitarios integrados
com o objetivo de produzir grande variedade de produtos a partir do 6leo cru. A maioria
destas unidades sdo compostas de colunas de fracionamento e o seu desempenho é
totalmente dependente da correta operacéo destas unidades.

A caracteristica marcante das colunas de destilacdo em refinarias consiste na sua
operacdo de forma continua, exibindo assim um comportamento dependente das
perturbagcdes ocorridas durante o processo de separagdo. Estas unidades devem possuir
flexibilidade suficiente para suportar tais perturbagbes, muitas vezes decorrentes da
economia de mercado.

Por se tratar de uma rede integrada de processos, é importante que cada unidade
opere corretamente e sem alteragdes durante o processo, de maneira que nao afete as
préximas unidades. A integracdo de processos € ilustrada através da Figura A.1 que
apresenta um diagrama geral com as etapas de produgdo dos derivados de petréleo,
destacando seus principais processos.

As operacgoes fisicas e quimicas envolvidas no refino de petréleo tém por objetivo a
obtencdo de produtos de maior valor comercial, que atendem as necessidades das
industrias para fins energéticos (gasolina, dleo diesel, querosene, etc.) e matéria-prima
(6leos lubrificantes, nafta petroquimica, etc.).

A industria petroquimica é o setor industrial que compreende a fabricagdo de
produtos quimicos como plasticos, fertilizantes, entre outros, a partir dos derivados de
petroleo ou gas natural. Este setor apresenta caracteristicas inerentes a industria quimica
conhecida como pesada, necessitando de suprimento abundante, continuo e regular de

matérias-primas com pregos competitivos, devido a elevada escala de produgdo e do
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emprego de processos continuos e automatizados. Apresenta, geralmente, expressivo custo
operacional, alto investimento para implantagao e participagao relativamente baixa da mao-
de-obra no custo final do produto. Requer ainda elevado apoio de utilidades (agua, vapor,
energia elétrica, etc) e de facilidades (transporte, armazenamento, manuseio, etc).

A caracteristica geral do refino do petrdleo é o processamento econémico do 6leo
cru, o que sai do pogo apos a separagdo da agua e do gas, até os produtos comercializaveis
(MOURA, 2003).

Oleo Cru
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leves Criguenmento pesados
6 Driesel 12 Asfalto 18 Mafia M Isdmeras 30 GLP
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Figura A.1 Diagrama esquematico dos processos de uma refinaria de petroleo

A etapa do refino do petréleo envolve a separacao por destilagdo, que por sua vez
compreende as operagdes unitarias de escoamento de fluidos, transferéncia de calor e de
massa. O processamento por destilacido do petréleo nos seus diversos produtos consiste
numa separagao puramente fisica dos hidrocarbonetos.

As operagcbes mais antigas de destilagdo descontinua foram quase inteiramente
superadas pela destilacdo continua. Os sistemas usados modernamente compreendem o
aquecimento do 6leo, mediante bombeamento através de tubos colocados num forno,

seguido pela vaporizagao numa coluna de fracionamento com diversas saidas laterais, que
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possibilitam a retirada de fracbes com varias faixas de ebulicdo, os cortes a vacuo ou a
vapor.

A primeira etapa de separac¢ao do 6leo cru conduz as seguintes fragdes principais:

Destilados leves: compreendem as naftas e 6leos refinados, a gasolina de aviagao, a
gasolina de automoveis, os solventes do petréleo e o querosene para jatos. A gasolina
encabeca a lista com o mais importante entre os produtos do petroleo.

Destilados intermediarios: Incluem o gaséleo, o éleo de fornalha pesado, o 6leo de
craqueamento, o 6leo diesel combustivel, o 6leo de absorgao e destilados craqueados e
reformados, para obtencio de gasolina.

Destilados pesados: fornecem os 6leos lubrificantes (provenientes dos residuos), os
6leos pesados para diversos empregos e as parafinas. Os destilados pesados sdo também
hidrocraqueados a combustiveis mais leves e a gasolina.

Residuos: incluem o asfalto, o 6leo combustivel residual, o coque e o petrolato. Sdo
co-produtos, ou residuos, do processo normal de refinacdo. O coque de petréleo é usado
comercialmente para fabricacdo de eletrodos, na fabricagcdo do carbeto de calcio, em tintas
e na industria ceramica.

As diversas fracbes obtidas a partir do 6leo cru sofrem novas separagdes e
tratamentos, normalmente novas destilagdes, até atingirem a qualidade de produtos
comercializaveis. Destinam-se principalmente ao uso como combustiveis ou como matéria-
prima da industria petroquimica, quando atingem seu mais alto valor agregado.

Com a necessidade de ampliacdo e modernizacdo que se observa nas refinarias e
com o processamento de O6leos pesados, caracteristicos da exploragdo brasileira, os
investimentos na area de refino tém sido direcionados, entre outros, para a adaptacao
tecnolégica das unidades de destilagao (SIEBE, 2005).

Com o objetivo de ampliar a quantidade de 6leo nacional processado bem como
produzir derivados mais nobres e atender aos padrdes de qualidade dos produtos, inUmeros
estudos véem sendo desenvolvidos nas areas do processamento de 6leo cru. A destilagcéo é
o principal processo envolvido no refino de petréleo. Manté-la no ponto de maior
lucratividade exige sistemas de controle flexiveis e robustos para eliminar perturbacoes de
diversas naturezas, desde mudancas econdmicas como estratégias de mercado a
mudangas locais como a origem da carga de éleo cru processado.

Um dos pontos-chaves para atender a demanda nacional do refino brasileiro
consiste na automacdo e controle das unidades. Com investimentos sendo
realizados nesta area com o intuito de conferir qualidade aos produtos e seguranga
ao processo é facil perceber a necessidade de se estudar e aprimorar as técnicas ja

existentes.
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A necessidade de ter um controle preciso nos equipamentos industriais sao
decorrentes da grande projecao das industrias de petroleo e petroquimicas, da necessidade
de sistemas de controle mais seguros e eficientes, com demanda pequena de custos e
manutengao.

Atualmente procuram-se cada vez mais sistemas de controle inteligentes que
possam monitorar um processo de forma automatica e eficiente. O fieldbus é definido como
o elo de comunicagéao serial entre os dispositivos de automacgéao, primarios localizados junto
ao processo, e o nivel de controle imediatamente superior na sala de controle com mais
capacidade de processamento. Por ser um sistema de monitoramento e controle totalmente
digital, tem sido um protocolo de comunicagdo muito utilizado integralizagcdo de elementos
simples a nivel de chao de fabrica.

A tecnologia fieldbus oferece grandes vantagens operacionais em relagdo outras
tecnologias existentes no mercado. Neste apéndice serdo abordados estes aspectos e

descrita a estruturacdo de sua rede.

5.7. Tecnologia FOUNDATION Fielbus

O protocolo fieldbus foi proposto inicialmente em 1994 por uma fundagao
internacional chamada Fieldbus FOUNDATION, sediada nos Estados Unidos, composta
pela unido de duas organizagdes de fieldbus existentes, a ISP (Interoperable System
Protocol) e uma divisdo da WorldFIP francesa, mais um grupo de 85 empresas. Aliados aos
organismos internacionais de normalizagdo IEC e ISA (NUNES, 2003).

Atualmente existem varios softwares configuradores e de supervisao para sistemas
FOUNDATION Fieldbus. Estes software via de regra utilizam o padrao de comunicagao nao-
proprietaria de interface Windows denominado OPC (OLE for Process Control).

O padrdao de comunicacdo OPC é uma tecnologia cliente/servidor, permite a
configuracdo e monitoramento de equipamentos a partir de uma estagcdo de trabalho
(cliente) conectada remotamente a interfaces localizadas e as pontes (servidores) via rede
ethernet. As tags exportadas para OPC tém suas bases de dados disponibilizadas para

qualquer HMI (Interface Homem-maquina), nao restringindo o usuario a apenas uma HMI,
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permitindo-o escolher a de preferéncia, ou até mesmo desenvolver seu proprio software,
havendo total independéncia do software de controle do fabricante do hardware.

Com a facilidade de transferéncia de dados entre aplicativos Windows®, as
informacdes do fieldbus tornam-se acessiveis as redes de comunicacao corporativas dentro
ou fora da fabrica.

A rede FOUNDATION Fieldbus (FF) é uma rede digital cuja padronizagéo levou mais
de dez anos para ser concluida. E uma evolugéo tecnoldgica para a comunicagao digital na
instrumentacao e no controle de processos. Ela difere de outros protocolos de comunicagao
porque é designada a resolver aplicagdes de controle de processos ao invés de apenas
transferir dados na rede de uma forma digital, gragas a insergdo de processadores (Figura
B.1) em cada instrumento de campo que compde o sistema (PASETTI, 2005). O sistema de
comunicagao serial bidirecional permite a interligagdo em rede de multiplos instrumentos
diretamente no campo realizando fungdes de controle e monitoragdo de processos através

de softwares supervisorios.

=

e R

Figura B.1 Microprocessador no interior do instrumento fieldbus.

A aplicabilidade desse sistema inteligente estd baseada na integralizagcdo de
elementos simples ao nivel de chao de fabrica. Consistindo em uma rede para os
instrumentos utilizados no processo de automacéo, esta tecnologia de comunicagdo possui
a finalidade de distribuir a aplicacdo do controle, através de redes industriais (BENTLEY,
1995).

Ao contrario das iniciativas anteriores de controle distribuido (DCS — Distributed
Control System), ou em portugués SDCD (Sistema Digital de Controle Distribuido) onde
protocolos foram projetados para ter ampla atuagdo e depois modificados a fim de obter
maior desempenho nas aplicagbes criticas, os fieldbuses (FCS — Field Control System) ja
foram concebidos para o nivel de controladores e transmissores, conforme ilustra a Figura
B.2.
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Figura B.2 Esquema do barramento de campo.

Organismos de padronizagao pioneiros nos trabalhos com fieldbus, como o IEEE, o
IEC e a ISA, iniciaram os trabalhos por elaborar um conjunto de requisitos iniciais que o
novo protocolo deveria suportar, como tempos de resposta, topologia fisica, redundancia,
confiabilidade, nimero de dispositivos por ramo de rede, método de acesso ao meio fisico,
alimentagao dos transmissores, comprimento do barramento e métodos de configuragao do
sistema (NUNES, 2003).

B.2 Vantagens e Desvantagens do protocolo

A reducado do custo de fiagao do fieldbus sobre a tecnologia DSC, foi avaliada por
Mangano e Dundie (1998) em 40% a 60%, resultando, juntamente com outros fatores, em
uma reducao do custo de projeto (hardware, software, engenharia e instalagédo) de 55%
sobre o DSC. Tal economia em cablagem se deu principalmente pela substituicdo da
topologia ponto a ponto pela topologia de barramento multiponto.

Segundo Brandao (2000), Nunes (2003) e Pasetti (2005) as vantagens que devem
ser observadas neste tipo de barramento s&o:

1. Reducdo do cabeamento, painéis, fontes de alimentagdo, conversores e,

consequentemente, do tamanho e complexidade das salas de controle;

2. Possibilidade da migracdo do processamento do controlador para os

transmissores;

3. Alimentacao do instrumento pelo mesmo cabo de sinal;

Opcdes de segurancga intrinseca;

Expansao e evolugao flexiveis;
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6. Suporte para asset management: capacidade de realizar fun¢des de diagndstico,
configuragao, calibragcao via rede permitindo transmitir dados de instrumentacgéo
em tempo real, resultando maior facilidade e economia na manutengao;

7. Disponibilizacao rapida de informagdes em qualquer ponto da rede, além de uma
maior gama de informacgdes disponiveis;

8. Capacidade de auto sensing (auto reconhecimento) do instrumento permitindo
facil instalacdo e download de parametros;

9. Sinal de alta resolucao e livre de distorgbes assegura precisdo do sinal recebido
aumentando a confiabilidade do sistema de automacgao;

10. Diminuicédo do tempo dos loops de controle.

Na tecnologia fieldbus existe a possibilidade de se distribuir os controles entre os
instrumentos encontrados na rede. Assim cada instrumento recebe de um controlador (PC
ou PLC, por exemplo) a sua lei de controle e fica responsavel por aplica-la sem que haja a
necessidade de transmitir informagdes para uma estacao central, uma vez que o préprio
sensor envia diretamente para o atuador o sinal de medigdo, ha uma melhoria no
desempenho do processo, diminuindo os tempos de atraso e também o esforgo
computacional da estagao central.

Um destaque da rede fieldbus & possibilitar que os dispositivos no chao de fabrica
figuem imunes as falhas que venham a ocorrer com as estacdes de operacgao. Isto porque
as acobes de controle sao locais, processadas nos proprios instrumentos e ndo vém destas
estacoes.

Como desvantagens do fieldbus tém-se a concentragdo da comunicagao em poucos
canais de rede, o que compromete o desempenho do trafego de informacgéo e torna todo o
sistema mais suscetivel a um rompimento do barramento, portanto a concentracédo de
malhas por canal deve ser estudada caso a caso, conforme comenta Przybylski (1996).

Varias iniciativas de normalizacao de fieldbus foram observadas e existe atualmente
um numero consideravel de tipos de fieldbus que atendem aos requisitos de diferentes tipos
de chao de fabrica.

A padronizacao internacional do barramento de campo tornara facil a elaboragao de
interfaces para os diversos tipos de aplicagbes industriais, baseados em um mesmo
protocolo, além de tornar o mercado de sistemas aberto, ou seja, garantir a
interoperabilidade de equipamentos de diferentes fabricantes.

Um sistema FOUNDATION Fieldbus é um sistema heterogéneo distribuido,
composto por softwares de configuragdo e supervisdo, equipamentos de campo, interfaces
de comunicacdo e supervisdo, fontes de alimentagdo e pela préopria rede que os

interconecta.
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B.3 Arquitetura da rede FOUNDATION Fieldbus

Uma rede fieldbus admite dois niveis fisicos em sua arquitetura. O nivel H1 e o nivel
HSE. O H1 opera a uma baixa velocidade (31,25 Kbit/s) concebido para interligagdo de
instrumentos encontrados no chao de fabrica (atuadores, sensores e dispositivos de entrada
e saida I/0O). O nivel superior ao H1, conhecido como HSE (High Speed Ethernet), opera a
uma taxa de 100 Mbits/s, e € quem liga o nivel H1 as estacdes de operagcido, aos
controladores mais rapidos como CLP além de permitir a conexao entre diferentes niveis
H1. Ha um dispositivo responsavel pela ligacao entre os dois niveis H1 e HSE que é
conhecido como Linking Device e desempenha o papel de ponte entre os mesmos.
(CONSTANTINO, 2005).

A topologia de uma rede fieldbus pode ser vista na Figura B.3.

£e
‘T“ ‘Tw._., -

Mivel HSE

|
CLP

Figura B.3 Topologia de uma rede fieldbus.

As topologias utilizadas s&o geralmente do tipo barramento ou, quando equipadas
com caixas de juncgao (junction boxes), podem ser utilizadas topologias do tipo arvore ou a
combinacéo de ambas.

Cada segmento ou rede FF comporta até 12 equipamentos de campo alimentados
pelo proprio barramento e outros 20 equipamentos alimentados por fonte extra, cada qual
com um endereco logico na rede. Esse limite se deve, principalmente, a caracteristicas
elétricas da fonte e consumo de corrente dos equipamentos. Em termos praticos o niumero
total de equipamentos ndo deve ultrapassar 16, pois o trafego na rede tende a se tornar
muito alto (FILHO e MATTA, 2004, apud PASETTI, 2005).

O comprimento maximo do barramento, quando utilizados repetidores (maximo 4)
para regenerar o sinal, alcanga uma distancia maxima de 9.500 metros entre dois

instrumentos.
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2.9.1 Balango Global de Massa e Energia da coluna
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Detalhamento dos calculos do Balango de Energia (continuagao)
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2.9.3 Grafico usado para obtencao da entalpia de vaporizacao
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2.9.4 Perturbacao na Temperatura da alimentacao: Dados de entrada

DATA DO EXPERIMENTO: 23/08/06 Antes da perturbagdo na temperatura da alimentagcdo_Convencional

Cprrente qa Corrente de Corrente de. Produto de | o rente de Agua do Condensador, Corrente de Razéo de | Calor La.tent~e de
CORRENTES Alimentacao Produto de Fundo Destilado Refluxo Refluxo Vaporizagédo
@ @ &) Entra (3) sai (4] @ Mistura (kcallkg)
Vazao Volumétrica (L/h) 300,00 282,00 18,00 950,00 950,00 31,00 1,72 265
XetAnoL VOIUMETFico (%) 0,090 0,040 0,830 0,00 0,00 0,830
Temperaturas 94,15 94,00 63,40 18,00 26,00 63,40
p (C)
DATA DO EXPERIMENTO: 23/08/06 Apoés a perturbacdo na temperatura da alimentagdo_Convencional
Cgrrente tia Corrente de Corrente de. Produto de | g rente de Agua do Condensador Corrente de Razéo de | Calor La.tem_e de
CORRENTES Alimentagéo Produto de Fundo Destilado . Reiluxo Refluxo Vaporizagao
@ @ &) Entra (3) Sai (4] @ Mistura (kcallkg)
Vazao Volumétrica (L/h) 300,00 272,00 28,00 950,00 950,00 10,00 0,36 252
XetAnoL VOIUMETHco (%) 0,085 0,040 0,860 0,00 0,00 0,860
Temperaturas (°C) 82,00 91,50 54,00 18,00 26,00 54,00
DATA DO EXPERIMENTO: 28/08/06 Antes da perturbacdo na temperatura da alimentagdo_Distribuido
Corrente d~a Corrente de Corrente de Produto de |~ onte de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de | Calor Latent? de
CORRENTES Alimentacéo Produto de Fundo Destilado . Reiluxo Refluxo Vaporizagéo
@ ) (&) Entra {%) Sai (4] @ Mistura (kcal/kg)
Vazao Volumétrica (L/h) 300,00 278,00 22,00 950,00 950,00 32,00 1,45 265
XeranoL VOIUMETHco (%) 0,085 0,040 0,830 0,00 0,00 0,830
Temperaturas (°C) 95,30 94,00 68,85 21,00 29,00 68,85
AQUEC DISTRIBUIDO Prato 1 Prato 2 Prato 3 Prato 4 Prato 5 Prato 6
Poténcia Fornecida (%) 0,00 7,50 0,00 0,00 0,00 0,00
Prato 7 Prato 8 Prato 9 Prato 10 Prato 11 Prato 12
DATA DO EXPERIMENTO: 28/08/06 Apds a perturbagdo na temperatura da alimentag&o_Distribuido
Cgrreme tia Corrente de Corrente dev Produto de|~q rente de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de | Calor La}entf de
CORRENTES Alimentacéo Produto de Fund_o Destilado . - Reiluxo Refluxo Vaporizagéo
@ @ O] Entra (3) Sai (@) @ Mistura (kcal/kg)
Vazdo Volumétrica (L/h) 300,00 270,00 30,00 950,00 950,00 27,00 0,90 265
XeranoL VOIUMETHco (%) 0,080 0,055 0,830 0,00 0,00 0,830
Temperaturas (°C) 81,60 92,00 62,00 21,00 29,00 62,00
AQUEC DISTRIBUIDO Prato 1 Prato 2 Prato 3 Prato 4 Prato 5 Prato 6
Poténcia Fornecida (%) 0,00 75,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Prato 7 Prato 8 Prato 9 Prato 10 Prato 11 Prato 12
Poténcia Fornecida (%) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

2.9.5 Perturbacao na Vazao de alimentacido: Dados de entrada

DATA DO EXPERIMENTO: 16/10/06 Antes da perturbacéo na vazédo da alimentacdo_Convencional

Corrente da Corrente de Corrente de Produto de | rente de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de | Calor Latente de
CORRENTES Alimentacéao Produto de Fundo Destilado Refluxo Refluxo Vaporizagédo
@ @ &) Entra (3) sai (4} @ Mistura (kcallkg)
Vazao Volumétrica (L/h) 300,00 287,00 13,00 950,00 950,00 110,00 8,46 252
XeTAnoL VOIUMETHico (%) 0,100 0,050 0,860 0,00 0,00 0,860
Temperaturas (°C) 90,50 94,50 74,90 24,00 32,00 74,90
DATA DO EXPERIMENTO: 16/10/06 Apds a perturbacdo na vazéo da alimentacdo_Convencional
Cprrente qa Corrente de Corrente de‘ Produto de |- rente de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de | Calor Lgtent_e de
CORRENTES Alimentacao Produto de Fundo Destilado Refluxo Refluxo Vaporizagédo
@ )] O] Entra {(3) sai (4} 7 Mistura (kcal/kg)
Vazao Volumétrica (L/h) 450,00 436,00 14,00 950,00 950,00 115,00 8,21 254
XeranoL VOIUMETrico (%) 0,100 0,060 0,850 0,00 0,00 0,850
Temperaturas (°C) 91,50 94,00 75,00 23,00 31,00 75,00
DATA DO EXPERIMENTO: 16/10/06 Antes da perturbacédo na vazao da alimentagéo_Distribuido
Cprrente da Corrente de Corrente de‘ Produto de |- rente de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de | Calor Lgtente de
CORRENTES Alimentacao Produto de Fundo Destilado Refluxo Refluxo Vaporizagado
@ @ &) Entra (3 sai (4] 7 Mistura (kcal/kg)
Vazao Volumétrica (L/h) 300,00 285,50 14,50 950,00 950,00 111,00 7,66 253
XeranoL VOIUMEHCO (%) 0,090 0,050 0,855 0,00 0,00 0,855
Temperaturas (°C) 90,40 94,00 75,45 23,00 31,00 75,45
AQUEC DISTRIBUIDO Prato 1 Prato 2 Prato 3 Prato 4 Prato 5 Prato 6
Poténcia Fornecida (%) 0,00 2,45 0,00 0,00 0,00 0,00
Prato 7 Prato 8 Prato 9 Prato 10 Prato 11 Prato 12
Poténcia Fornecida (%) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
DATA DO EXPERIMENTO: 16/10/06 Apds a perturbacdo na vazédo da alimentagdo_Distribuido
Cprrente da Corrente de Corrente de‘ Produto de | rente de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de | Calor Lgtente de
CORRENTES Alimentacao Produto de Fundo Destilado Refluxo Refluxo Vaporizagado
@ )] O] Entra {(3) sai (4} 7 Mistura (kcal/kg)
Vazao Volumétrica (L/h) 450,00 435,00 15,00 950,00 950,00 130,00 8,67 254
XeranoL VOIUMETrico (%) 0,095 0,060 0,850 0,00 0,00 0,850
Temperaturas (°C) 90,50 93,50 76,65 23,00 31,00 76,65
AQUEC DISTRIBUIDO Prato 1 Prato 2 Prato 3 Prato 4 Prato 5 Prato 6
Poténcia Fornecida (%) 0,00 20,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Prato 7 Prato 8 Prato 9 Prato 10 Prato 11 Prato 12
Poténcia Fornecida (%) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00



Apéndice C — Planilhas do Balango Energético

127

2.9.6 Perturbacao na Composicao da alimentagao: Dados de entrada

DATA DO EXPERIMENTO: 28/10/06 Antes da perturbagdo na composigéo da alimentagdo_Convencional
Cprrente c~la Corrente de Corrente de‘ Produto de | o rente de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de | Calor Lgtent~e de
CORRENTES Allmer_\ta(;ao Produto _de Fundo Des!l\lado — — Relluxo Refluxo Vaporizagédo
@ LG)] i8] Entra {3} Saj (4! 163} Mistura (kcal/kg)
Vazéo Volumétrica (L/h) 300,00 287,00 13,00 950,00 950,00 30,00 2,31 245
XeTanoL VOIUMETHICO (%) 0,100 0,050 0,870 0,00 0,00 0,870
Temperaturas (°C) 92,10 93,00 65,30 26,00 34,00 65,30
DATA DO EXPERIMENTO: 28/10/06 Apés a perturbagéo na composicéo da alimentag@o_Convencional
Ct.)rrente (ia Corrente de Corrente de. Produto de Corrente de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de Calor La.temhe de
CORRENTES Allmer]la:;ao Produtu_de Fundo Des!llado Reiluxu Refluxo Vaporizagado
@ M {5 Entra (3) sai (4} @ Mistura (kcal/kg)
Vazéo Volumétrica (L/h) 300,00 274,00 26,00 950,00 950,00 150,00 5,77 333
XeranoL VOIUMETHco (%) 0,200 0,100 0,680 0,00 0,00 0,680
Temperaturas (°C) 92,00 92,50 80,00 26,00 38,00 80,00
DATA DO EXPERIMENTO: 14/11/06 Antes da perturbag&o na composigéo da alimentacdo_Distribuido
Cprrente c~1a Corrente de Corrente de‘ Produto de | o rente de Agua do Condensador| Corrente de Razéo de | Calor thent_e de
CORRENTES Alimentacao Produto _de Fundo Desplado - Reiluxo Refluxo Vaporizagado
@) )] ) Entra (3) Sai (4] 7 Mistura (kcal/kg)
Vazéo Volumétrica (L/h) 300,00 285,00 15,00 950,00 950,00 27,00 1,80 246
ReranoL VOUMETTCo (%) 0,100 0,050 0,865 0,00 0,00 0,865
Temperaturas (°C) 92,00 93,50 65,80 26,00 34,00 65,80
AQUEC DISTRIBUIDO Prato 1 Prato 2 Prato 3 Prato 4 Prato 5 Prato 6
Poténcia Fornecida (%) 0,00 1,50 0,00 0,00 0,00 0,00
Prato 7 Prato 8 Prato 9 Prato 10 Prato 11 Prato 12
Poténcia Fornecida (%) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
DATA DO EXPERIMENTO: 14/11/06 Apés a perturbacdo na composicéo da alimentacéo_Distribuido
Cprrente Qa Corrente de Corrente de‘ Produto de | o rente de Agua do Condensador, Corrente de Razéo de | Calor Lgtent~e de
CORRENTES Alimentacéao Produto _de Fundo Des!llado - Relluxo Refluxo Vaporizagédo
@ an &) Entra (3} Sai (4} 12} Mistura (kcal/kg)
Vazao Volumétrica (L/h) 300,00 273,00 27,00 950,00 950,00 150,00 5,56 333
ReranoL VOIUMETTco (%) 0,200 0,100 0,680 0,00 0,00 0,680
Temperaturas (°C) 92,00 92,50 80,60 26,00 38,00 80,60
AQUEC DISTRIBUIDO Prato 1 Prato 2 Prato 3 Prato 4 Prato 5 Prato 6
Poténcia Fornecida (%) 0,00 65,25 0,00 0,00 0,00 0,00
Prato 7 Prato 8 Prato 9 Prato 10 Prato 11 Prato 12
Poténcia Fornecida (%) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00




Apéndice D

Perdas de energia para o ambiente

Neste apéndice seréo apresentadas todas as sec¢les e subsec¢des da coluna com o
objetivo da realizar uma avaliacdo da perda de calor para o ambiente externo em funcao do
isolamento ou n&o das tubulagdes.

2.9.7Secao de Esgotamento

Esta secao foi dividida em subsec¢des que serdo representadas da seguinte maneira:

2.9.7.1 Produto de fundo/bomba do refervedor (FY3)

Coluna de destilagio

15 cm
22 em

14 cm

%14 om

2om

11 cm

Bornba do refervedor

As tubulagdes que compdem esta linha estdo 100% isoladas.

2.9.7.2 Bomba do refervedor (FY3)/refervedor

2em

%em 9em

2em T 103 em

Bomba do refervedar

Refervedor

As tubulagdes que compdem esta linha estao 92,73% isoladas.
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2.9.7.3 Refervedor/coluna

15 em 12em 18 em
=

11 em
26 cm

34ecm

Coluna de Destilagio

12 cm

As tubulagdes que compdem esta linha estdo 100% isoladas.

2.9.8Secao de Enriquecimento

Esta secao também foi dividida em subsec¢des que serao representadas a seguir.

2.9.8.1 Saida do topo da coluna/entrada do condensador

=
26 cm

33em

Coluna de Destilagio

As tubulagdes que compdem esta linha estdo 100% isoladas.

2.9.8.2 Saida do condensador/entrada no acumulador

235 cm

22 em

Londensadir

Condensador

Beurnulador

As tubulagdes que compdem esta linha nao estao isoladas.
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2.9.8.3 Corrente de recirculagdo do acumulador

Bzl ador
35 cm

Bomba de refluxo

As tubulagdes que compdem esta linha ndo estao isoladas.

2.9.8.4 Corrente de refluxo

14,5 cm

535 cm Coluna de destilagio

e

Bomba de refluxo

As tubulagdes que compdem esta linha ndo estao isoladas.

De posse destas informagdes, verifica-se que grande parte da segdo de esgotamento
esta isolada. Tendo em vista que é nesta secdo onde se concentram as maiores
temperaturas, quantidades de liquidos e, consequentemente, maiores coeficientes
convectivos, seria nela também que ocorreriam as maiores perdas de calor para o ambiente.

Na secao de retificacao, existe isolamento antes da condensacao do vapor, o que é
muito importante para minimizar as perdas de energia neste local. Apds a condensacao do
vapor de topo, as temperaturas decrescem consideravelmente, 0 que minimiza também as
perdas decorrentes dessa secdo, a qual nao apresenta isolacido térmica.

Com os dados dos comprimentos das segdes que se encontram isoladas e nao

isoladas, tanto na sec¢ao de retificagdo, quanto na de esgotamento, verifica-se que 70% das
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tubulagdes da coluna se encontram isoladas termicamente, sendo que a maior parte na
secao onde se esperaria maior perda de energia.

Portanto, em fungao destas informagdes e levando em consideragcao que a estrutura
principal da coluna é isolada termicamente, conclui-se que as perdas para o ambiente

externo ocorrem, mas podem ser consideradas despreziveis para o balango de energia.
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E.1 Trabalho publicado nos anais do XXIl Interamerican Congresso
of Chemical Engineering.

THE USE OF DISTRIBUTED HEATING ALONG A DISTILLATION
COLUMN AIMING THE MINIMIZATION OF THE STARTUP TIME

Leandro O. Werle', Cinta Marangoni, Fernanda R. Steinmacher, Pedro H. H de Aradjo,
Ricardo A. F. Machado, Claudia Sayer.
Chemical Engineering Department
(Federal University of Santa Catarina, Technological Center)
University Campus, Mail Box 476 — ZIP Code 88010-970 Florianopolis — SC — Brazil
Phone Number: 55-48-3331-9454 Fax: 55-48-3331-9454

E-mail: leandro@engq.ufsc.br

Abstract. The startup procedure of a distillation column can take from hours up to
days until the steady state is reached. The use of distributed heating along the
trays can increase operation flexibility, being important during transient periods,
particularly during startup. Electric resistances allow heat to be fed along the
column according to the desired heating profile. The major objective of this work is
to reduce the heating time of the column, therefore this study proposes a new
procedure, which is the distribution of the heat throughout the column. The
experiments were carried out in a pilot distillation unit instrumented with fieldbus
protocol. A feeding flow rate of 300 L.h™" of an ethanol and water mixture was used
in the experiments. It was verified that the use of a heating system capable of
acting in a distributed way allows to reduce the time spent during the startup

procedure.

Keywords: distillation column, startup, distributed heating.
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1. Introduction

The energetic cost employed in distillation systems is generally very high and the startup
step has a contribution on this cost. With this, there is a concern about the optimization of the
employed units aiming the reduction of this transient period and a better utilization of this
energy.

Many continuous distillation processes are characterized by the frequent necessity of
shutdowns/startups. Depending on the productive and operational features, a distillation
column startup may show a high transition period until the steady state is reached. The non-
linearity of the process associated to the hysteresis of the control valves and the interaction
of the variables contribute for increasing the complexity operation and control in an adequate
way in order to minimize such transients.

The startup of a continuous distillation column presents a series of operational problems.
Some common problems, which have been observed by Drew (1983) and Ruiz (1988) Apud
Steinmacher, et al. (2004) are problems with instrumentation, difficulties with the process
fluids and, more frequently, mechanical and hydraulic problems. These last ones related to
the complete filling of the liquid in the downcomer and the vapor in the perforations of the
trays, the pressure increase of the accumulated liquid in the tray (holdup) and others.

In this study we try to make use of the new approach initially proposed by Marangoni
(2005) on the use of the control distributed through the heating in the distillation column
trays, is evaluated for the startup procedure.

From this analysis, this work’s goal is to reduce the needed time to perform the column
heating (startup step). For this, a new procedure has been proposed: the heat distribution

along the column.

1.1. Conventional Startup

The most classical procedure presented in literature for a conventional startup of a
distillation column is suggested by Foust et al. (1982). The steps consist in injecting the feed
in the column, which is directed to the reboiler, being vaporized then. Later, the vapor
ascends to the condenser, where it returns to the column. The column operates in total reflux
during a period of time long enough for the distillate of the composition to get close to the
desired composition. Once these composition is reached under a total reflux, the collection of
distillate and bottom product is started, adding simultaneously feed to complete the operation

transition period.
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Studies with alternative startup configurations and distillation column operations have
been proposed aiming a more adequate procedure which can reach the steady state more
rapidly, one of them is the inverted configuration, proposed by Fieg and Wozny (1993), which
consists in the bottom product withdrawal and total reflux. Sorensen and Skogestag (1996)
have proposed the operation beginning of the startup process with the use of the light
component in the condenser, proportioning a reflux in its prescribed value.

In this work, the adopted procedure for the column startup in the conventional operation is
based on the study of Steinmacher et al. (2004), who performed previous studies on th
startup of this unit, based on the classical procedure described by Foust et al. (1982),
however, with some modifications. Starting with the liquid in the accumulator tank which is
already partially filled with material in the desired composition, in agreement to the proposed
by Sorensen and Skogestag (1996) and also with bottom product withdrawal right from the
beginning, as described by Fieg and Wozny (1993). The used method is detailedly described

in the Experimental Procedure section.

1.2. Distributed Heating Startup

The proposed modification for distributed heating fulfills the industrial needs, in optmizing
their destillation processes and reducing the costs with energy, caused by disturbances. It is
a simple alteration and it consists only in the local heating of some column trays, through
resistances which have the heat supply controlled by a power variator.

The heating of the intermediate trays has been studied from the point of view of diabatic
distillation which aims the column energy saving (Bjorn et al., 2002; Koeijer et al., 2004).
Besides, the current columns in the petroleum refineries use circulating refluxes in order to
promote a better separation (Shinskey, 1985). However, in none of these two applications
intermediate heating is used as part of the control net, for the temperature profile along the
column.

The intermediate heating of the column, in the previously presented works, was performed
using heat exchangers in each tray in opposition to the classical diabatic columns, where the
heat is only supplied by the reboiler and remove by the condenser.

The new configuration proposed by this work is illustrated in Figure 1b which presents a
hypothetical column with distributed heating, where a simple stream is fed with N;
components in the feed tray and along the column with N trays the heat sources are
disposed.

In this alternative proposal, intermediate heating points are used through electrical

resistances at the column trays. Therefore, the difference in relation to the works found in
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literature is the way the heating is of the trays preformed using resistances instead of heat

exchangers.

istiffed

a)

Gondensar

Refinx

J-1!:

i

Rebaoifler

Dystifled

)
Condessar
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Haat source 4
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L B
Haiton
prodoct

Reboilfer

Fig. 1. Scheme of a distillation column with one feed, total condenser and partial reboiler.

a) conventional, b) with distributed heating.

2. Materials e Methods

The experiments were performed in a distillation column, completely instrumented in

fieldbus, as described in the next itens.

2.1 Experimental Unit

In order to validate the proposed strategy, a column composed by 13 drilled trays has was

used. It is represented by the Figure 2.
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Fig. 2. Pilot Distillation unit.

The main feature of this distillation unit, which makes it different from the others, is the use
of heating points distributed along the column, which decentralize the heat supply from the
bottom. For this, the unit is instrumented with electrical resistances with power of 3,5Kw in
each tray, according to Figure 3b, which are started by power variators. Besides, each

module has a hole for the temperature measurement and for the sample collection.

Fig. 3. Upper view of the modules with details of the tray.

(a) Conventional, (b) With electrical resistance.

For the configuration of the unit a net protocol Foudation Fieldbus was used, as described
detailedly by Marangoni (2004) and Pasetti (2005). The unit is controlled and operated

through a supervisory system, as illustrated by Figure 4.
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Fig. 4. General view of the distillation plant through the supervisory system.

The supervisory system allows to configurate the control nets, to monitor trends, as well
as to choose the selections to work with.

2.2 Experimental Procedure

Experiments have been performed processing a binary mixture composed by water and
ethanol. The feed consisted of sub-cooled liquid with flow rate of 300 L/h in the fourth tray
(from the bottom to the top). At the first experiment the column was operated in a
conventional way, with heat supply only in the reboiler. In the following one, the heat supply
was performed by the reboiler and at an intermediate point, starting the resistance, as
illustrated in Table 1. Ethanol volumetric compositions of the feed and the accumulator tank
(partially filled with a mixture in the desired composition) in the beginning of the experiments
were 15 and 80% respectively.

Table 1. Scheme of the accomplishment experiments and heat supply.

Experiment 1 Experiment 2

(Conventional) (Distributed heating)
Reboiler VV8% VV8%
Resistances ~ ----- R250% "

* Vapor Valve, manual mode with opening of 8%
** Second tray electrical resistance, started with 50% of its capacity.
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During the distillation column startup, the feed stream is introduced in a continuous and
controlled way. The process is closed, that means, the bottom and top product streams form
the feed stream. Thus, the startup is begun with bottom product withdrawal (bottom level
control). The liquid mixture from the feed descends to the column bottom, where the heat
exchanger heats and vaporizes this stream. The mixture vapor ascends along the column,
heating it tray-by-tray until it reaches the condenser. The condensed mixture is received by
the accumulator, which is already filled with the material in the desired composition for the
reflux stream. Soon after, the reflux is started until a stable situation (when the temperature
derivate is nule in relation to time) is reached with total reflux. At this moment, the bottom
product withdrawal is started (accumulator level control). The steady state is determined at
the moment the temperatures and the accumulator level do not vary with the time. Volumetric
composition measurements corroborate this evaluation.

The stream flow rates of the feed, bottom and top product are obtained from
measurements of differential pressure. The temperatures of the three streams, besides the
temperatures of each column stage are obtained by Pt-100 type sensors. The compositions
are measured from the obtained results with a densimeter for alcohols.

A unit general fluxogram of the unit is shown in Figure 5.
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Fig. 5. General scheme of distillation unit (Source: Pasetti,2005).

3. Results e Discussion

In order to evaluate the performance and verify the effect of the heat distribution
throughout the column on the process startup two experiments were carried out, with the
procedures exposed in Table 1.

The behavior of the feed temperature in both experiments can be verified in Figure 6,
which shows the feed temperature increase during the column startup. This increase occurs
because part of the heated liquid from the bottom is sent to the main tank trough the bottom
product stream, with this the feed temperature increases gradually until the permanent
regime is reached.
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Fig. 6. Feed temperature, conventional (A) and with distributed heating applied on tray 2 (-).

With the application of the derivative the effect of the distributed heating can be better
observed when compared with the conventional one. These derivatives were obtained from
sigmoidal functions, adjusted to describe the feed temperature in each of the cases. The
distributed heating allowed the steady state to be reached faster, with the feed temperature

no longer varying in relation to time, as shown in Figure 7.

50 ————T——T——T—— T
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40 -]
35 -]
30
25
20
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o

dT/dt (°C/h)

0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

Fig. 7. Feed temperature derivative in function to the time, conventional (A) and with

distributed heating applied on tray 2 (-).

In these experiments a characteristic behavior of the unit during the column startup has
been noticed: The difference in the tray heating among the column sections. The Stripper
trays have a linear heating region, which represents the step 1, indicated in Figure 8, and
which is not observed in the Rectifier, as shown in Figure 8. The column temperature profiles
of the stripper (tray 3) and the rectifier (tray 13) for both experiments are represented in

Figures 8 and 9, respectively. The tray 3 was chosen to illustrate the stripping section as it is
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the tray which best represents the heat addition effect, which was carried out in the previous

tray.
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Fig. 8. Temperature profiles of the third tray during the process startup — stripper,

conventional (A) and distributed heating applied on tray 2 (-).

The linear region (stage 1, Figure 8) is observed due to heating the of the mixture present
in the main tank, as the feed descends throughout the stripper trays and is still being heated
by the bottom product. It can be observed a period in which the heating is slow until the
bubble point temperature of the mixture is reached, then the tray heating happens rapidly,
represented in Figure 8 through stage 2. The same behavior was observed by Wang et al.
(2003) and Steinmacher et al. (2004).

The angular coefficients present in Table 2 of both temperature profiles of plate 3 in stage
1 show that the heating is faster when heatings added through the resistance R2 than only
the reboiler. Therefore, the distributed reduces the time for reaching the stationary tray
temperature.

In accordance to the Figures 8 and 9, the temperatures of the tray 3 and the top for the
distributed heating reached practically the same values reached by the conventional heating.

The comparison in relation to the performance of both types of configurations, through the
temperature of the last stage is represented by Figure 9, where it can be verified that the
distributed heating obtained better performance, with a faster action and a reduction on the

time necessary for reaching the desired temperature on the top of the column.
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Fig. 9. Temperature profiles of the thirteenth tray during the process startup — rectifier,

100 ' " . . . . . . . .
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conventional (A) and with distributed heating applied on tray 2 (-).

Table 2. Parameters of the linear stage 1 of the heating in the tray 3

Model Linear Regression Linear Regression

(Conventional) (Distributed. Heating)
Equation Y =31,532.X + 26,978 Y = 35,155.X + 29,761
R? 0.99702 0.99797

The behavior of the bottom temperature for the studied startups can be verified in Figure

10. Again, the distributed heating had a faster action, when compared with the conventional

heating.

110
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50 o,

Botton Temperature (°C)

40 =4

1 4 1 4 1 4 1 4 1 4
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0

Time (h)

Fig. 10. Column bottom heating, conventional (A) and with distributed heating applied on tray

2 (-).
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In order to better evaluate the d effect of the distributed heating, the evolutions of the
bottom temperature derivatives are compared. These derivatives were also obtained from
sigmoidal functions, adjusted to describe the bottom temperature in each of the cases, as

shown in Figure 11.
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300 =

dT/dt (°C/h)
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. 1“‘11
100 =

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 1,2 1,4

Fig. 11. Bottom temperature derivative in function to time, conventional (A) and with

distributed heating applied on tray 2 (-).

In order to complement the analysis of the distributed heating effects and also to
characterize the steady state, volumetric composition measurements were carried out
throughout the experiments. The ethanol fraction profile obtained on the column bottom can
be observed in Figure 12, these results corroborate the previous analysis, because the
ethanol volumetric fraction stabilized before for the distributed heating than for the

conventional operation.
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Fig. 12. Ethanol volumetric fraction profile on the bottom for the startups of the comparison,

conventional (A), and with distributed heating applied on tray 2 (-).
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Finally, in Figure 13 it might be verified in detail the time necessary for each column
startup step and how the distributed heating influences on the time reduction of each one. In
this figure the effect of the distributed heating in relation to the conventional, mainly on the
steps 1 and 3 can be clearly observed.

It is also important to emphasize that the main goal of this study was directed to the
analysis of the three steps of the column startup, phases which need special care and

demand huge amounts of energy.

1,6 T j T ) ! 7
[ conventional heating
Il distributed heating

Time (h)

1 2 3
Startup Steps

Fig. 13. Startup steps: 1. heating 2. Manual Reflux 3. Reflux + Bottom product on the

automatic mode.

4. Conclusions

The comparison between the two ways of operation shows that the temperatures of the
trays on the stripper have increased to a higher rate when the distributed heating through its
resistances is used. However the distributed heating allowed the temperatures of the column
feed, top and bottom, to reach a permanent regime in periods of time lower than in the
conventional process. Through the use of composition measurements of bottom and top
products, as well as temperature profile comparisons of these streams, we have verified that
the steady state reached in both cases was the same. Thus, the introduction of the
distributed heating along the column has shown itself as a valid option for the startup time

reduction, making faster dynamics and lower costs of operation possible during this period.
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