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O passivo ambiental enfrentado pela indUstria de combustiveis fosseis motiva a busca por
fontes renovaveis de energia. Embora o Brasil seja 0 segundo maior produtor de etanol
mundial, h&d um déficit produtivo cuja tendéncia é aumentar até 2015. Nesse sentido, é muito
importante ampliar as areas de cultivo de matérias prima do etanol, bem como aumentar o
namero de unidades de producdo deste biocombustivel. Miniusinas de etanol surgem como
uma alternativa interessante para a descentralizacdo da producdo, porém sua concepcdo e
operacdo necessitam de grande eficiéncia para viabilizar o funcionamento. Este trabalho
apresenta o estudo da modelagem, simulacdo e controle de uma coluna de destilacdo
descontinua para a separacdo da mistura binaria etanol-4gua com o objetivo de produzir etanol
hidratado combustivel, com concentracdo entre 95,1% (v/v) e 96% (v/v), conforme
especificacbes da ANP. A coluna de destilacdo, localizada no Colégio Politécnico da
Universidade Federal de Santa Maria, serviu de base para a modelagem fundamental, a qual
foi efetuada com o uso do software EMSO. Foram analisados diferentes modelos de equilibrio
de fases, dentre os quais 0 modelo de Van Laar para o calculo do coeficiente de atividade da
mistura em fase liquida, aliado ao modelo de mistura vapor ideal, foi o que apresentou 0s
melhores resultados. Neste estudo, também foram avaliadas diferentes estratégias de controle
para manter a concentracdo do produto de topo dentro da especificacdo do etanol hidratado
combustivel exigida pela ANP. O algoritmo de controle escolhido foi o Proporcional Integral
projetado com modelos paramétricos discretos lineares e através de diferentes métodos de
sintonia existentes na literatura. Critérios de robustez e desempenho foram usados para a
escolha do melhor controlador. Trés varidveis de processo candidatas a variavel manipulada
na estratégia de controle foram comparadas: vazdo de vapor de aquecimento no destilador, da
vazdo de &gua de resfriamento no pré-condensador e razdo de refluxo. Os resultados
mostraram que a estratégia mais eficiente foi aquela em que a vazdo de agua de resfriamento
no pré-condensador foi usada como varidavel manipulada. Alem de garantir que concentracao
seja mantida muito proxima a do aze6tropo formado pela mistura etanol-agua, a manipulagéo
desta variavel permite que uma maior quantidade de etanol hidratado combustivel seja
produzida.

Palavras-chave: Etanol Combustivel, Destilacdo, Mini Usinas, EMSO, Controle de Processos.
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The environmental liabilities that are faced by fossil fuel industry motivate the search for
renewable energy sources. Although Brazil is the second largest world producer of
bioethanol, the current production deficit is expected to go up by 2015. In this direction, it is
utmost important to widen the ethanol feedstock cultivated area, as well as expanding the
number of production units of this biofuel. Small ethanol plants emerge as an interesting
alternative for the decentralization of production. However, the design and operation of such
plants require high efficiency to enable their operation. This work presents the study of
modeling, simulation and control of a batch distillation column for the separation of binary
mixture ethanol-water to produce hydrous ethanol fuel with a concentration between 95.1%
(v/v) and 96% (v/v), according to ANP specifications. The distillation column, located at the
Polytechnic College of the Federal University of Santa Maria, was used as basis for the
fundamental modeling which was performed using the software EMSO. Different models of
phase equilibria were analyzed, being the Van Laar model for calculating the activity
coefficient of the mixture in the liquid phase, coupled with ideal vapor mixture model, the one
that have shown the best results. In this study, different control strategies were also proposed
and evaluated to keep the top product concentration on the ANP specification for hydrous
ethanol fuel. The chosen control algorithm was the Proportional Integral designed with
discrete linear parametric models and through different tuning methods found in the literature.
Robustness and performance criteria were used to select the best controller. Three process
variables, candidates to be the manipulated variable of the control strategy, were compared:
heating steam flow rate of reboiler, cooling water flow rate of pre-condenser and reflux ratio.
The results have shown that the most efficient strategy was the one in which the flow of
cooling water flow rate of pre-condenser was used as the manipulated variable. Besides
ensuring that concentration is kept quite close to the azeotrope formed by ethanol-water
mixture, another advantage of this variable in a control strategy is to allow the production of a
high hydrous ethanol fuel.

Keyword: Fuel Ethanol, Distillation, Small-Scale Plant, EMSO, Process Control.
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1. INTRODUCAO

Os combustiveis fosseis satisfazem a maioria das necessidades de energia priméaria no
mundo, contribuindo em mais de 80% no consumo de energia total. Apesar dos inimeros
beneficios que o uso intenso de combustiveis fosseis tem trazido para a humanidade durante o
ultimo século, o dano ambiental tem sido consideravel, devido a emissdo de gases de efeito
estufa produzidos durante a sua combustdo. Este passivo ambiental € uma das principais
razdes para o desenvolvimento e utilizacdo de fontes renovaveis de energias alternativas, tais
como o bioetanol e o biodiesel.

Paises como o Brasil e os Estados Unidos sdo os principais produtores mundiais de
biocombustiveis para o setor de transportes. O etanol produzido por estes paises corresponde
em torno de 87% do total mundial produzido. Nos Estados Unidos, o etanol é produzido
principalmente a partir do milho; ja no Brasil, a partir da cana de acucar.

O Brasil é o maior produtor e exportador mundial de etanol a base de cana de agUlcar e
espera ampliar a sua producdo com o aumento da demanda doméstica e internacional
(UNICA, 2010). Embora seja o maior produtor, existe um déficit produtivo cuja tendéncia,
caso ndo ocorram medidas para aumentar a producdo, é crescer ainda mais. O acréscimo
necessario na producdo ocorrera com a implantacdo de novas usinas e plantagcdes, mas
também exigird aumento da producdo de usinas ja existentes, bem como aumento de
produtividade de campos ja cultivados. Neste sentido, se torna importante aperfeigoar os
métodos de producdo, aumentando a eficiéncia de colunas de destilagdo com a utilizacéo de
métodos de controle adequados.

O processo de producdo do etanol combustivel compreende desde a fermentacdo da

matéria prima até a operacdo unitaria de destilacdo. Os materiais utilizados na fermentacdo
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alcoolica sdo obtidos a partir de matéria prima amilécea, tais como milho, mandioca e batata
inglesa, bem como a partir de agUcares, oriundos da cana de agUcar, beterraba e do sorgo
sacarino. Estas fontes geram um mosto fermentado com teor alcodlico em torno de 10%, em
volume, o qual é purificado com a utilizacdo de colunas de destilagdo. Este processo de
separacdo € capaz de purificar o etanol a teores compativeis com a legislacdo nacional de
combustiveis, o que faz com que seja amplamente utilizado em usinas de producédo de etanol.
A separacdo de compostos com a utilizagdo de colunas de destilacdo, além de ser
utilizada na purificacdo do etanol, também é um processo amplamente utilizado nas industrias
quimica, petroquimica, de refino e mesmo na industria de alimentos para a separacdo de
liguidos ou uma mistura de vapores de substancias. No entanto, este processo demanda muita
energia, e até mesmo pequenas melhorias podem economizar grandes quantidades de energia.
De acordo com Enweremadu e colaboradores (2009), o processo de destilacdo em plantas de
producdo de etanol pode consumir mais da metade do total da energia utilizada na usina.

Devido ao grande gasto energético, o grande desafio dos engenheiros de automacdo e
otimizacdo é projetar sistemas de controle para colunas de destilagdo que garantam a
qualidade dos produtos com um consumo minimo de energia. Para propor a estrutura de
controle é necessario obter o modelo do processo, seja fundamental ou empirico. Em alguns
casos, a representacdo da dindmica destes modelos de forma rigorosa compreende a etapa
mais trabalhosa para o projetista. Porém, somente com o modelo h4 como identificar a
resposta do sistema a eventuais distarbios e, principalmente, determinar as condicdes para
manter a operagdo da coluna de forma a obter os produtos nas especificacfes desejadas.

De uma forma geral, podem-se ter dois tipos de variaveis a serem controladas: as
associadas ao controle do inventério; e as associadas ao balango de energia da coluna. As
associadas ao controle do inventario estdo relacionadas com o balanco de massa do sistema,
como pressao da coluna e os niveis no vaso de topo e de fundo da torre. As associadas ao
balanco de energia da coluna estdo relacionadas com a qualidade dos produtos, como as
temperaturas. O controle do inventario € mais critico, pois € 0 que mantém a operacdo do
sistema. Por exemplo, se a pressdo da coluna ou os niveis dos reservatérios ndo puderem ser
controlados de forma satisfatéria, entdo havera dificuldades em manter a coluna em operagéo.
Por outro lado, as variaveis associadas a qualidade ndo impedem a opera¢do, mas tém grande
impacto econémico e sdo importantes para otimizar o sistema (CAMPOS e TEIXEIRA,
2009).
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1.1 Objetivo Geral

Este trabalho tem por objetivo construir um modelo fenomenolégico de uma coluna de
destilacdo descontinua para a separacdo da mistura binéria etanol/agua e, assim, propor uma
estrutura de controle para o processo de modo que o produto de topo seja mantido dentro das

especificacOes desejadas.

1.1.1  Objetivos Especificos

i) Construir um modelo fenomenol6gico com as caracteristicas de construgdo da coluna de
destilacdo descontinua no Colégio Politécnico da Universidade Federal de Santa Maria
visando a proposta de uma estratégia de controle para este equipamento;

ii) Estudar o equilibrio termodinamico de fases para a mistura binaria etanol-agua, a fim de
encontrar o melhor equilibrio para 0 modelo da coluna de destilacdo em estudo;

iii) Selecionar e analisar as varidveis do processo de destilacdo descontinua (candidatas a
varidvel manipulada) que tenham influéncia na quantidade e qualidade do produto de topo,
(variavel controlada) para a posterior identificacdo de modelos paramétricos discretos lineares
para o projeto de controladores Proporcional Integral (P1);

iv) Projetar os controladores Pl através de métodos de sintonia existentes na literatura e
comparar sua performance destes através de critérios de robustez e desempenho;

V) Propor a estrutura de controle mais eficiente para manter o produto de topo dentro nas
especificacOes desejadas.

1.2 Estrutura da Dissertagdo

Esta dissertagéo se divide em cinco capitulos, conforme descritos a seguir:
O capitulo 1 trata da introducdo ao tema a ser abordado. O capitulo 2 consiste em uma
revisdo bibliogréfica sobre os principais temas, como biocombustiveis, producdo de etanol no

Brasil e também a modelagem, simulacéo e controle de colunas de destilacéao.
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O capitulo 3 corresponde a modelagem e simulacdo da coluna de destilacdo
descontinua. Neste é apresentada a coluna de destilagdo em estudo, os softwares e as
caracteristicas dos demais equipamentos utilizados no trabalho. Na sequéncia s&o
apresentados os modelos termodinamicos de equilibrio de fases utilizados na construcdo do
modelo fenomenoldgico, tais como as equacdes de estado cubicas e modelos para o calculo do
coeficiente de atividade em fase liquida, e ainda o modelo para o calculo das entalpias de
liquido e de vapor da mistura etanol-4gua. A seguir sdo apresentadas as simulagdes para
avaliar dois modelos propostos: a) Modelo composto apenas pelo balanco de massa,
denominado modelo | e b) Modelo composto pelo balango de massa e balangos de energia no
destilador e no condensador parcial, denominado modelo Il, o qual possibilita avaliar
diferentes estratégias de controle visando sua posterior implementag&o.

O capitulo 4 consiste na apresentacdo das estratégias de controle propostas neste
trabalho, utilizando como base 0 modelo Il apresentado no capitulo 3. Inicialmente é feita a
andlise do processo em malha aberta para verificar variagcfes na concentragdo do produto de
topo frente a perturbagdes do tipo degrau nas variaveis do processo candidatas a variavel
manipulada na estratégia de controle. Na sequencia, fazendo-se uso do conjunto de dados
gerados pelo modelo durante esta andlise, sdo identificados modelos paramétricos discretos
lineares representativos da dinamica do processo. Com os modelos lineares identificados
obtém-se as funcGes de transferéncia em malha aberta necesséarias para o projeto dos
controladores PI, juntamente com os métodos de sintonia existentes na literatura. As
estratégias de controle propostas sdo entdo implementadas no modelo Il para a simulagéo
deste em malha fechada. A performance das estratégias de controle sdo comparadas através de
critérios de robustez e desempenho visando a escolha da mais eficiente para manter o produto
de topo dentro nas especifica¢bes desejadas.

O capitulo 5 corresponde a conclusdo deste trabalho de dissertagdo, onde s&o
retomados 0s principais resultados obtidos nos capitulos 3 e 4 e sdo apresentadas sugestes

para trabalhos futuros.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Biocombustiveis

Os biocombustiveis comegaram a ser produzidos no final do século XIX, quando o
etanol foi obtido a partir de milho e quando o primeiro motor de Rudolf Diesel funcionou com
6leo de amendoim. Até a década de 1940, os biocombustiveis foram vistos como uma forma
viavel de utilizacdo como combustiveis para transporte, mas a queda dos precos dos
combustiveis fosseis desmotivou o desenvolvimento desta tecnologia. O interesse na
producdo comercial voltou novamente em meados da década de 1970, com a producdo de
bioetanol, ou, simplesmente, etanol. Nesta época ocorreu a primeira crise mundial do petréleo
e, entdo, o etanol comecou a ser produzido a partir da cana de agucar no Brasil e, em seguida,
a partir do milho nos Estados Unidos. Em muitas partes do mundo, 0 maior crescimento na
producdo de biocombustiveis tem ocorrido nos Gltimos 10 anos, apoiado por politicas
governamentais de amparo a produgdo e consumo.

A crescente industrializacdo e o aquecimento na industria automobilistica mundial
levaram a um crescimento acentuado da demanda de combustiveis derivados do petroleo.
Combustiveis fdsseis, hoje, ocupam 80% da energia primaria consumida no mundo, dos quais
58% sdo consumidos pelo setor dos transportes (NIGAN e SINGH, 2011).

Politicas de apoio aos biocombustiveis sdo, muitas vezes, impulsionadas devido a
preocupacGes com a seguranca energética, juntamente com o desejo de sustentar o setor

agricola e revitalizar o setor rural. Uma das medidas mais comuns é a adicdo de
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biocombustiveis nos combustiveis fosseis utilizados para transportes, aliado a outras medidas
como, por exemplo, incentivos fiscais (IEA, 2011).

Nesse sentido, tem sido cada vez maior a atencdo dada para a producdo de biodiesel e
bioetanol como fontes de combustiveis renovaveis, com o intuito de substituir ou
complementar a gasolina e o diesel derivados do petroleo. Esta tendéncia é resultado, entre
outros aspectos, do aumento dos precos do petréleo no mercado internacional e da pressao
para reduzir as emiss@es de didxido de carbono na atmosfera (RATHMANN et al., 2010).

De acordo com Ajanovic (2011), a producdo global de biocombustiveis &
relativamente baixa, mas esta em constante crescimento. A preocupacdo ambiental, aliada a
preocupacOes de seguranca energeética, refletem-se na obrigacdo legal de usar biocombustiveis
em alguns paises como Estados Unidos, Brasil, Franca, Alemanha entre outros, fazendo com
que estabelecam metas para substituir parte dos combustiveis fosseis por biocombustiveis.

Os Estados Unidos tém fomentado, por via de atos legislativos, a reducdo de sua
dependéncia de combustiveis fésseis pelo estimulo a eficiéncia energética e pelo aumento da
participagdo de biocombustiveis em sua matriz energética. No ano de 2011, a produgdo e o
consumo de etanol nos Estados Unidos alcancaram, respectivamente, 52,8 e 48,7 bilhdes de
litros. Devido a alta producdo e ao excesso de oferta de etanol, em 2011 os Estados Unidos
passaram a exportadores de etanol, disponibilizando 4,5 bilhdes de litros, sendo 1,1 bilh&o de
litros desse total destinados ao Brasil (MME, 2012).

A Unido Europeia, que divulgou no final de 2008 um conjunto de diretivas, conhecida
como “Triplo 20” ou Climate and Energy Package, estabeleceu algumas medidas a serem
cumpridas até 2020: diminuir a emissdo de dioxido de carbono em 20% e aumentar a
participacdo de fontes renovaveis na matriz energética em 20%. No setor automotivo, foi
estabelecida a meta de participacdo de 5% de combustiveis renovaveis no consumo até 2015,
sendo 4% provenientes de biocombustiveis de primeira geracdo, e 1% de fontes alternativas
tecnologicamente mais avancadas. Para 2020, a meta € ter a participacdo de 10% de
combustiveis renovaveis, sendo 6% provenientes de biocombustiveis de primeira geracéo, e
4% de fontes alternativas (UE, 2008).

O governo japonés, por outro lado, concentra a maioria de suas iniciativas na busca de
solugdes para a diminui¢do da demanda de energia, e ndo para a producédo de biocombustiveis
propriamente dita, juntando esforgos em politicas de eficiéncia energética. Assim, se busca

novas estratégias para diminuir a dependéncia do pais em combustiveis fosseis em 20% até
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2030. No setor de transportes, por exemplo, 0s investimentos priorizam as novas tecnologias,
como carros elétricos e hibridos (MME, 2012).

Segundo a ANP (2012), no Brasil, cerca de 45% da energia e 18% dos combustiveis
consumidos ja sdo renovaveis. No restante do mundo, 86% da energia vém de fontes
energéticas ndo renovaveis.

A evolugdo dos biocombustiveis no Brasil pode ser observada na Figura 2.1. O
historico de producdo de biocombustiveis tem origem na primeira crise mundial do petroleo,
ocorrida em 1973. Em 1979, ja se adotava a adi¢do de 15% de etanol a gasolina. Atualmente,
a adicdo de etanol na gasolina varia entre 18% e 25% (E18 e E25), e é determinada pelo
governo. Em relacdo ao biodiesel, diferentemente de paises da Unido Europeia que ja
possuem incentivos a producdo de biodiesel desde meados da década de 1990, o Brasil
comecou a adotar medidas semelhantes somente a partir do Programa Nacional de Biodiesel,
lancado em 2005. Este plano estabeleceu a mistura, inicialmente voluntaria, de 2% (B2), e, a
partir de 2008, obrigatoria e com percentuais crescentes de biodiesel no diesel fossil. Em
janeiro de 2010, alcancou-se a mistura de 5% de biodiesel (B5), a qual é mantida até hoje.
Segundo 0 MME (2012), essa medida fez com que de 2005 até outubro de 2011 fossem

adicionados 5,6 bilhdes de litros de biodiesel ao diesel fossil.

Abril 2011 - ANP passa a regular e fiscalizar a produgao de etancl, agora
considerado um combustivel. Percentual na gasolina pode ir de 18% & 25%
e & delerminado pelc governo.

Janerio 2010 - Vigéncia do BS

Abril 2008 - Consumo do etancl se equipara ao da gasolina

2008 - Inicio da obrigatoriedade do B2

2007 - Terceiro chogue do petraleo

2005 -E langado o programa nacional de Biodiesel

2003 - Lancamento dos carros bicombustiveis

1990's - Etanol passa a representar de 20% a 25% da gasolina

1989 - Precos do petrdleo caem e gasclina se equipara ao etanol

1985 - Percentual de etancl adicicnado a gasclina chega a 22%

1983 - Camos a etanc| representam 90% do total de vendas

1980 - Segundo choque do peirdlec

1978 - Adicio de 15% de etanol a gasalina

1977 - Adico de 4.5% de etanol a gasolina

1974 - Brasil cria o Proalcoal

1873 - Pnmeiro choque do petroleo

Figura 2.1 — Evolucédo dos biocombustiveis no Brasil
Fonte: ANP (2012)
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Hoje, os biocombustiveis fornecem cerca de 3% do total de combustiveis utilizados
para transporte em todo mundo, e em certos paises esses percentuais sdo ainda mais elevados.
No Brasil, por exemplo, os biocombustiveis representavam cerca de 21% do uso de
combustiveis de transporte. Nos Estados Unidos, esse percentual € de 4%, e na Unido
Europeia é de 3% (IEA, 2011).

A producdo de biocombustiveis tem aumentado desde o inicio dos anos 2000, como
pode ser observado na Figura 2.2. A producdo mundial de etanol e de biodiesel chegaram aos
86,1 e aos 21,4 bilhdes de litros, respectivamente, no ano de 2011. O total produzido passou

de pouco menos de 18 bilhdes de litros em 2000 para pouco mais de 107 bilhdes em 2011.

110 105 107,5
100
—o—BIODIESEL 90,9
90
—@—ETANOL 81,7
80 86,1

TOTAL

Bildes de litros

21,4

2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011

Figura 2.2 — Producdo mundial de etanol e biodiesel entre 2000 e 2011
Fonte: REN21 (2012)

Estados Unidos e Brasil sdo os principais produtores mundiais de biocombustiveis,
como pode ser observado na Tabela 2.1. Do total de etanol produzido em 2011, estes dois
paises correspondem a pouco mais de 87% da produgdo mundial (REN21, 2012).

A producdo de biocombustiveis pode ser dividida em trés geragdes, de acordo com o

método de producdo e a matéria-prima utilizada. A primeira geracdo trabalha com sementes,
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grdos e aglcares como substrato. A producdo de etanol ocorre a partir da fermentacdo do
amido (trigo, cevada, milho, batata) ou agUcares (cana de agucar, beterraba) e a producédo de
biodiesel ocorre a partir da transesterificacdo de 6leos vegetais (soja, girassol, palma, coco).
Ja a segunda geracdo trabalha com materiais lignocelulosicos, produzindo etanol a partir da
hidrolise enzimatica e o biodiesel a partir de processos termoquimicos. A terceira geracao
promove a utilizagdo de algas como substrato, produzindo tanto o etanol quanto o biodiesel a
partir de algas especificas (NIGAM e SINGH, 2011).

Tabela 2.1 — Principais paises produtores de biocombustiveis

Pais Etanol Biodiesel Total
Bilhdes de litros

Estados Unidos 54,2 3,2 57,4
Brasil 21,0 2,7 23,7
Alemanha 0,8 3,2 3,9
Argentina 0,2 2,8 3,0
Franca 1,1 1,6 2,7
China 2,1 0,2 2,3

Total Mundial 86,1 21,4 107,5

Total na Uniao
) 4,3 9,2 13,5
Europeia

Fonte: REN21 (2012)

Muitos estudos sobre a produgdo de etanol a partir de biomassa lignocelulésica ja
foram feitos. Um dos motivos € que esses materiais sao mais abundantes e mais baratos que
biomassas a base de sacarose e amido ou oleaginosas. A exemplo das vantagens de se
produzir etanol a partir de material lignocelulosico, Farrell e colaboradores (2006) estimam
que, enquanto o etanol de milho reduz em 13% emiss@o dos gases de efeito estufa, o etanol
celuldsico poderia reduzir em até 88%. No entanto, existem muitas limitages para a producao

de etanol a partir de material lignocelulosico, tais como a taxa de degradagédo enzimatica lenta
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e o alto custo das enzimas. Como consequéncia, a biomassa de primeira geracdo ainda é a
principal matéria prima utilizada para a produgdo de etanol (YAMADA et al., 2011).

A disponibilidade de matéria prima para a produgdo de biocombustiveis varia de
acordo com a geografia, o clima e a economia. Para a producdo de biodiesel, por exemplo, 0
0leo de canola é bastante utilizado na Europa, o 6leo de palma predomina em paises tropicais
e 0 Gleo de soja e as gorduras animais sao utilizados nos Estados Unidos e no Brasil (MOSER
e VAUGHN, 2012).

A producado de etanol de primeira geracdo ocorre a partir de materiais amilaceos, tais
como milho, mandioca e batata doce, bem como a partir de acglcares, oriundos da cana de
acucar, beterraba e do sorgo sacarino. Nos Estados Unidos, o etanol de milho é atualmente o
biocombustivel predominante e ja esta ocupando mais de 30% do milho produzido. Por essa
razdo, ha um potencial limitado para a expansdo de lavouras e, portanto, qualquer aumento de
area plantada de milho deve ser feito mediante reducdo na area plantada de outras culturas.
Por outro lado, o Brasil, que usa a cana de aglcar como matéria-prima, esta usando apenas
1,6% de sua area total cultivada e pastagens e 5% de suas terras cultivaveis para a producéo
de etanol de cana de acUcar. Deste modo, fica evidente a consideravel capacidade de expansdo
da area cultivada e da producdo de cana sem competir com a producdo de alimentos
(GOLDEMBERG et al., 2008). Em relacdo ao uso da terra, a utilizacdo da cana é mais
eficiente que a do milho, pois a obtencdo de etanol por unidade de terra é 45% maior para 0

etanol de cana de aclcar quando comparado com o etanol de milho (CRAGO et al., 2010).

2.2  Producéo de Etanol no Brasil

A demanda de etanol no Brasil é maior que a producdo. De acordo com o BNDES
(2012), esse déficit tende a crescer e para iSSO Sserdo necessarios muitos investimentos na
producdo de etanol. A Tabela 2.2 mostra a producgéo efetiva total de etanol estimada até 2015,
bem como a demanda potencial e o déficit resultante. Com a atual perspectiva, o déficit
acumulado podera chegar a 29,2 bilhdes de litros até 2015, caso ndo sejam tomadas medidas
para ampliacdo da area plantada e para aumentar a eficiéncia dos processos produtivos.

A tecnologia de producdo do etanol representa uma importante &rea cientifica no

desenvolvimento de biocombustiveis. O processo de producdo depende da matéria prima
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utilizada, conforme ilustrado na Figura 2.3, e € dividida em duas etapas principais: a obtencao
do etanol a partir da biomassa e a separagdo do etanol fermentado, geralmente com a
utilizacdo de colunas de destilagdo. O etanol pode ser produzido a partir de qualquer material
que contenha aclcar que, juntamente com a acdo de micro-organismos como bactérias e
leveduras, podem metaboliza-lo. O etanol também pode ser produzido a partir de
polissacarideos, como o amido e a celulose, que sdo quebrados em monossacarideos para,

entdo, serem metabolizados para o etanol (DODIC et al., 2012).

Tabela 2.2 — Producdo efetiva total, demanda e déficit da producéo de etanol no Brasil (em
bilhGes de litros)

Acumulado
2012 2013 2014 2015
2012-2015
Producao
_ 28,4 32,1 33,9 35,5 129,9
efetiva total
Demanda
) 32,5 36,8 42,3 47,5 159,1
potencial
Déficit 4,1 4,7 8,4 12,0 29,2

Fonte: Adaptado de BNDES (2012)

O acgUcar é a matéria prima que possui 0 método de producdo mais simplificado, pois a
fermentacao ocorre de maneira direta, sem necessitar de outras etapas quimicas ou bioldgicas
de preparo do substrato. Ja o amido, pelo fato de ser um polissacarideo, necessita de pré-
tratamento, como cozimento e hidrolise enzimatica, a fim de formar monossacarideos os quais
serdo fermentados até a formagdo do etanol. Por fim, o material lignocelul6sico, assim como o
amido, também é um polissacarideo e necessita da hidrolise enzimatica ou quimica para a
formacdo de monossacarideos fermentaveis e producdo de etanol (NIGAN e SINGH, 2011;
BALAT e BALAT, 2009).

No Brasil, a producdo de etanol se da, na sua maior parte, a partir da cana de agucar. A
area cultivada com essa cultura na safra 2012/2013 esta estimada em 8527,8 mil hectares,
distribuidas em todos os estados produtores conforme suas caracteristicas. O estado de Sao
Paulo é o maior produtor, com pouco menos de 52% da producdo, seguido por Minas Gerais e

Goias, ambos com pouco menos de 9% do total produzido, como se pode observar na Figura
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2.4. A éarea de cana de acucar destinada a producao neste ano apresentou um crescimento de
2,1%, ou 171,7 mil hectares, em relacdo a safra passada. A falta de investimento em novas
unidades ou mesmo na ampliacdo da capacidade de processamento das ja existentes, bem

como a renovacdo de areas ja cultivadas, dificulta um maior crescimento (CONAB, 2012).

ACUCAR
HIDROLISE Y =
ENZIMATICA
\ 4
HIPROLISE ETANOL
CELULOSE —» QUIMICAOU
ENZIMATICA

Figura 2.3 — Producdo de etanol de diferentes matérias primas
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Figura 2.4 — Producéo de cana de agucar no Brasil
Fonte: CONAB (2012)

Leite e colaboradores (2009) pesquisaram areas potencialmente econdmicas para a
producdo de cana de agucar no Brasil, eliminando todas as areas ambientalmente sensiveis,
como a amazodnia, o pantanal e a mata atlantica. Ainda, foram excluidas desse estudo as

reservas indigenas, as areas militares e as areas com dificuldades técnicas de plantio e
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colheita, como as que possuem declividade maior de 12%. O potencial de producdo de cana
de agUcar, sem irrigacdo, é mostrado na Figura 2.5. O objetivo deste estudo foi avaliar a
viabilidade de se substituir 5% do total de gasolina consumido por etanol de cana de agUcar.
Concluiu-se que, para isso, seria necessario aumentar em trés vezes a area atualmente
cultivada.

Com o intuito de identificar areas favoraveis ao cultivo de cana de acucar, foi
realizado um estudo de zoneamento agroecoldgico da cana de agucar no Brasil. Neste estudo
foram selecionadas areas de cultivo com potenciais de expansdo, com o objetivo de fornecer
subsidios técnicos e econdmicos, como financiamentos e seguros agricolas, para formulacao
de politicas publicas visando o ordenamento da expansdo e a producdo sustentavel de cana-
de-agUcar no territorio brasileiro. De acordo com zoneamento agroclimético, 1,5 milhdo de
hectares no Rio Grande do Sul estdo aptos para o plantio de cana, especialmente em uma faixa
que vai do Litoral Norte até a regido central do Estado e no Noroeste. A realizacdo do
zoneamento foi essencial para criar condi¢cdes para que a atividade seja desenvolvida. Isto
porque as familias de agricultores s tém acesso ao PRONAF para plantar em areas que estdo
dentro do zoneamento para o vegetal. Do contrario, é preciso buscar dinheiro no mercado,
com juros bem maiores (EMBRAPA, 2009).

Especificamente para o caso do Rio Grande do Sul, a perspectiva de producdo de
etanol hidratado a partir de cana de acucar é, para a safra de 2012, de pouco mais de 7,53
milhGes de litros, representando aproximadamente 0,053% da producdo nacional (CONAB,
2012). Uma das justificativas desse baixo valor em relacdo ao restante do pais é o clima, pois
a incidéncia de frio e o clima seco dificultam o cultivo. Espera-se que, a partir do zoneamento
de areas propicias ao cultivo, seja ampliada a capacidade produtiva do estado, adaptando essa

cultura de maneira que a produtividade seja semelhante as areas de plantio na regido sudeste.
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Figura 2.5 — Potencial de producédo de cana de aglcar sem irrigacao
Fonte: LEITE e colaboradores (2009)

De acordo com Almeida e Silva (2011), pouco menos de 2% da demanda de etanol no
Rio Grande do Sul é produzida no préprio estado. O restante vem de outras regiées do pais,
aumentando os custos do produto ao mercado consumidor. A producgdo de cana de agucar no
estado néo reflete a realidade do potencial de produtividade devido ao fato de mais de 90% da
area ocupada com essa cultura ser destinada a outras finalidades, como producdo de melado,
rapadura e alimentacdo de animais. Atualmente, a producdo de etanol se d& em apenas uma
usina, a COOPERCANA, que fica em Porto Xavier, no noroeste do Estado, e tem a
capacidade de produzir entre 6 e 8 milhdes de litros por ano. Em 2013, o Estado deve
consumir 1 bilhdo de litros, sendo que 500 milhdes de litros devem ser utilizados pela
BRASKEM para a fabricacao do pléstico verde no Polo Petroquimico.

Como alternativa a utilizacdo de cana de acucar, estdo sendo estudados outros
substratos cultivados na regido sul do pais, como a batata doce, a mandioca, 0 arroz e 0 sorgo
sacarino. Todas essas alternativas devem ser avaliadas quanto ao custo aquisitivo, a facilidade
de transformacéo, ao rendimento em alcool, & disponibilidade e a possibilidade de expanséo.
De acordo com Yang e colaboradores (2011), existem muitos meétodos de avaliacdo das
biomassas de etanol, como analise energética, analise econdmica, analise ambiental, e analise
exergética. Nao existe um método geral para avaliar a sustentabilidade do sistema, mas cada

método tem suas vantagens dentro de cada perspectiva especifica. Balat e Balat (2009) citam
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varias questdes para a comparagdo das matérias primas, entre elas: composi¢do quimica da
biomassa; préaticas de cultivo; uso de recursos; balanco energético; emissdo de gases do efeito
estufa e gases de destruicdo do ozbnio; absor¢do de minerais da dgua e do solo; uso de
pesticidas; erosdo do solo; preco da biomassa e custo logistico, levando em conta a matéria
prima e os coprodutos.

Em relacéo a diversificagdo de matérias primas, o etanol obtido a partir da batata doce
é um exemplo de alternativa vidvel para a producdo. De acordo com Jin e colaboradores
(2012), este produto é capaz de produzir etanol em quantidades entre duas e trés vezes maior
gue o milho e se aproxima da quantidade produzida a partir da cana de acUcar, mostrando ser
uma matéria prima promissora.

A obtencdo de etanol a partir de mandioca é mais difundida em paises como Tailandia
e China. Essa cultura tem algumas vantagens sobre as demais matérias primas. Primeiro, é
uma planta tropical, com raizes ricas em amido, que é cultivada em terras onde o arroz, o
trigo, o milho e a cana ndo possuem viabilidade de plantio. Segundo, o fato de ndo ser um
alimento bésico de consumo evita gerar uma crise alimentar tal qual o milho e o trigo
poderiam gerar (YANG et al., 2011). A produtividade de etanol a partir da mandioca ainda é
baixa, mas pode ser aumentada a partir de processos técnicos e biogenética (CHAISINBOON
e CHONTANAWAT, 2011).

A producdo de etanol a partir do arroz é adotada em paises com grandes areas
plantadas com essa cultura, a exemplo do Japdo, onde o governo propde politicas agricolas de
incentivo a producdo de arroz de alto rendimento em campos de arroz subutilizados. A
producdo de etanol convencional ndo ocorre a partir do amido bruto, 0 que torna 0 processo
caro e complexo. Porém, com enzimas e micro-organismos especificos este problema pode
ser eliminado, o que reduz os custos de producdo (YAMADA et al., 2011).

A obtencéo de etanol a partir do sorgo sacarino tem como vantagem o fato de essa
cultura ser adaptada ao clima quente, altamente tolerante & seca e as altas temperaturas. E uma
alternativa viavel para a producdo de etanol devido ao alto teor de carboidratos fermentaveis e
ao baixo custo de insumos para o cultivo (LINTON et al., 2011).

Em relacdo a possibilidade de aumento da produgdo, surgem microdestilarias como
forma alternativa de descentralizacdo da fabricacdo em meio a inimeras plantas industriais de
fabricacédo de etanol. Nos modelos de mini usinas, as unidades tém capacidade de producdo de
até 20000 litros de etanol hidratado por dia. Elas utilizam, em geral, cana-de-agtcar ou sorgo

sacarino como materia prima para biomassa e representam boa alternativa para a implantacéo
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de um programa de alcool com finalidades energéticas, com grande alcance nacional, a custos
relativamente reduzidos (MICHEL Jr., 2010). De um ponto de vista mais amplo, o qual inclui
0s aspectos social, econdmico e ecoldgico, a producdo em pequena escala representa um
caminho viavel, com o intuito de suprir demandas regionais, diminuir a concentracdo de
terras, diminuir gastos de transportes até centros consumidores e contribuir para o aporte

financeiro dos produtores rurais.

2.3  Colunas de destilacéo

A fermentacdo de biomassas convencionais a base de acglcares e amido geram um
mosto com teor de etanol em torno de 10% (v/v), enquanto a fermentacdo de substratos
celulésicos gera um mosto com concentracdo em torno de 5% (v/v) (HAELSSIG et al., 2011).
Para a utilizagdo como combustivel, o etanol deve ser purificado até corresponder as
especificacbes minimas exigidas por regulamentacdo. De acordo com a resolucdo n° 7 da
ANP (2011), o etanol anidro combustivel deve ter concentracdo minima de 99,6% (v/v),
enquanto o etanol hidratado combustivel deve ser entre 95,1% (v/v) e 96,0% (V/v).

O etanol e a 4&gua formam uma mistura azeotrépica a concentracdo de
aproximadamente 95,6% (v/v), ou 0,894 (mol de etanol/mol de solucdo), a temperatura de
78,2°C. Quando um azeotropo é evaporado, 0 vapor resultante tem a mesma relacdo entre 0s
componentes que a mistura original na fase liquida. Essa caracteristica impede que simples
colunas de destilacdo produzam etanol anidro, necessitando de alguns processos e técnicas
adequadas para atingir essa especificacdo. Os métodos para desidratacdo do etanol mais
comumente utilizados sdo a destilacdo extrativa e azeotrdpica, a destilagdo a vacuo e 0s
processos com membranas moleculares (HAELSSIG et al., 2011; KUMAR et al., 2010). De
acordo com Lee e Pahl (1985), o processo de obtencdo do etanol anidro por destilacdo
extrativa ou azeotropica envolve trés etapas: a primeira € a obtencdo do etanol a partir do
mosto fermentado até a composicdo do aze6tropo; a segunda é a destilagdo extrativa ou
azeotrdpica usando um componente para quebrar 0 azedtropo e remover a agua remanescente;
e a terceira € a separacdo do terceiro componente para que seja reciclado.

A coluna de destilagdo, apesar de possuir elevado consumo de energia e,

consequentemente, baixa eficiéncia termodinamica, é o equipamento mais utilizado tanto para
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a producdo de etanol hidratado quanto para a producdo de etanol anidro, em termos de
destilacdo azeotrdpica ou extrativa. O principio de separacdo é baseado nas diferencas de
volatilidade das substancias que compde a mistura. Vapores sdo produzidos mediante o
aquecimento da base da coluna, onde se localiza o refervedor, também chamado de destilador.
A medida que esses vapores ascendem pelo interior da coluna, sdo enriquecidos com o
componente mais volatil, até serem condensados no condensador. Por outro lado, a porcéo
liquida que desce pelo interior da coluna é enriquecida com o componente menos volatil e se
concentra na base da coluna. O condensado formado no topo da coluna é dividido em duas
porcdes: uma é retirada como produto final da destilacdo e a outra retorna a coluna na forma
de refluxo.

As colunas possuem diversas classificagfes. As principais estdo relacionadas com o
método de separacdo e com 0 regime de operacdo. O método de separacdo depende da
configuracdo interna da coluna, a qual pode ser composta por pratos ou recheios. J& o regime
de operacdo pode ser classificado como continuo, semicontinuo ou descontinuo.

A separacdo de misturas por destilacdo depende principalmente da superficie de
contato entre o liquido e o vapor. Existe uma grande variedade de dispositivos de contato
liquido-vapor, porém os mais usados sdo 0s pratos, 0s recheios randémicos e os recheios
estruturados. A escolha entre uma coluna com recheio ou uma coluna com pratos é baseada,
principalmente, em aspectos econdmicos, na eficiéncia de contato, além de considerar a
capacidade de carga e a queda de pressdo em cada situacdo (SIMONS, 2007).

Durante as ultimas duas décadas, colunas recheadas estruturadas tém sido amplamente
utilizadas em processos de transferéncia de massa como destilacdo e absorc¢éo. Isso se deve ao
fato de essa estrutura proporcionar uma maior area de contato, melhor desempenho
hidraulico, menor queda de pressdo e maior capacidade de carga em comparacdo com
recheios randdmicos ou colunas com pratos. Os recheios estruturados sao feitos sob medida
para um determinado didmetro e se constituem de chapas, em geral metélicas, corrugadas e
dispostas paralelamente umas as outras. Recheios estruturados com area superficial especifica
aparente entre 125 e 350 m#/m3 sdo muito utilizadas em industrias, chegando a 700 m2/m3 em
alguns casos especificos (WANG et al., 2006).

Os recheios do tipo randomico ainda s&o muito utilizados em processos de
transferéncia de massa. S&o recheios discretos, com forma geometrica bem definida, como
cilindros e selas, os quais sdo colocados de forma aleatéria na coluna. O tipo mais comum

deste recheio é o anel de Raschig, o qual vem sendo aperfeicoado desde o inicio do século
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XX. A configuracdo atualmente utilizada possui aspectos semelhantes aos recheios
estruturados, aliado a vantagens na transferéncia de massa encontrada em colunas com pratos.
Porém, em casos onde a razdo entre o didmetro da coluna e o tamanho nominal do recheio for
maior que 20, ou em casos onde o leito da coluna possuir grande altura, ocorre uma queda na
eficiéncia da transferéncia de massa. Uma das causas € a ma distribuicdo do recheio, o que faz
com que o liquido escoe preferencialmente pelas paredes da coluna. Uma vez na parede, 0
liquido desce de forma mais réapida, e como resultado a eficiéncia na transferéncia de massa
diminui (SCHULTES, 2003).

A coluna de destilacdo de pratos possui o interior dividido em diversos pratos, ou
bandejas, as quais estdo, geralmente, espagadas por distancias iguais. Os produtos vaporizados
sobem por aberturas nas bandejas e o liquido desce por outras aberturas, em contracorrente
com o vapor que sobe. Os trés principais tipos de bandeja séo as bandejas com borbulhadores,
o0s pratos perfurados e os pratos valvulados. As bandejas com borbulhadores sdo compostas
por uma ou mais chapas, com furos, nas quais sdo montados os borbulhadores. Estes, por sua
vez, sdo constituidos de uma parte cilindrica, colocada verticalmente em cada furo, de uma
campanula e de um sistema de fixacdo deste conjunto a bandeja. Por outro lado, nos pratos
perfurados os borbulhadores sdo substituidos por orificios, os quais sdo dimensionados de
maneira a permitir a passagem dos vapores no sentido ascendente, sem deixar o liquido
descer. Ja os pratos valvulados contém furos, nos quais sdo colocadas valvulas. Essas valvulas
variam sua abertura de acordo com o fluxo de vapor, ndo permitindo o vazamento de liquido.

As colunas de pratos sdo amplamente utilizadas em processos de separacdo desde o
século XIX. Os principais estudos feitos para caracterizar esses dispositivos sdo de natureza
hidrodinamica. Os detalhes dos processos hidrodinamicos sdo extremamente complexos e
ainda ndo sdo completamente compreendidos, porém o fato de serem equipamentos robustos
dispensa esse entendimento. A compreensdo dos fendmenos hidrodindmicos das fases liquida
e vapor nos pratos sdo, no entanto, Uteis para 0 ajuste e otimizacdo de projetos de pratos
modernos, de modo a aumentar a capacidade e eficiéncia de separacdo dos compostos
(HIRSCHBERG et al., 2005).

Algumas alteracdes na configuracdo dos pratos estdo sendo propostas com o0 objetivo
de melhorar a transferéncia de massa e a hidrodindmica. Em pratos com leve inclinagéo,
promotores de escoamento na saida dos vertedouros (downcomers) e valvulas melhoram o
escoamento do liquido sobre o prato. Com isto se admitem altas vazdes de liquido e vapor em

relacéo a pratos convencionais e a eficiéncia da transferéncia de massa entre as fases vapor e
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liquida é aumentada. Domingues (2005) estudou pratos de destilagdo com escoamento em
contracorrente, conhecidos como pratos de dualflow, onde o liquido e o vapor passam de um
prato ao outro através dos mesmos furos, sem a presenca de vertedouros especificos.
Constatou-se que, apesar de poder ser hidraulicamente instavel, esta configuracdo diminui
problemas de incrustacdes, bem como perda de carga € menor e a capacidade de carga €
maior, pois o escoamento se d4 em toda a secdo transversal da coluna.

Em termos de classificagcdo quanto ao regime de operacdo, as colunas sdo divididas,
basicamente, pelo método de alimentacdo da solucdo que se quer separar. A destilacdo
descontinua, também chamada de destilacdo batelada, ocorre com uma Unica carga inicial, a
qual deve ser destilada até ser obtido o produto na quantidade e pureza que se deseja. O
processo semicontinuo, ou semibatelada, € semelhante ao processo descontinuo, com a
diferenca de a coluna ser alimentada de maneira continua ou discreta, a fim de se obter o
produto final nas condicbes desejadas. Por fim, o processo continuo é aquele onde ha a
alimentacdo continua da matéria prima a ser destilada, em condi¢bes de temperatura e
composicao adequadas ao processo.

A destilacdo descontinua € uma operacdo unitaria muito eficiente, a qual permite o
fracionamento de uma mistura multicomponente em seus constituintes puros em uma Unica
coluna. Devido a sua flexibilidade e a seu baixo custo de investimento, a destilagdo
descontinua esta se tornando cada vez mais importante em industrias que fabricam produtos
de quimica fina e farmacéuticos. No entanto, a destilacdo descontinua tem algumas
desvantagens, tais como demanda de energia elevada e altas temperaturas de operacdo no
recipiente de alimentacdo. Estes fatores, aliados a tempos de residéncia elevados, podem levar
a degradacdo térmica das substancias (WARTER et al., 2004).

A destilacdo semicontinua é usada em alguns casos especificos, como na destilacéo
reativa e na destilacdo extrativa. O funcionamento de tais colunas € muito semelhante as
colunas de destilacdo descontinuas, exceto pelo fato de que uma alimentacgéo € introduzida na
coluna de um modo continuo ou semicontinuo (MUJTABA, 2004).

A destilacdo continua é uma das técnicas de separagdo mais amplamente utilizadas na
indUstria de processos quimicos. Um exaustivo conhecimento cientifico e pratico em relacéo a
essa operacao unitaria foi desenvolvido ao longo das ultimas décadas. Nesta configuracdo, a
alimentacdo se da de forma continua, em qualquer etapa intermediaria da coluna. Os
componentes mais leves da alimentagdo serdo vaporizados, enquanto 0s componentes mais

pesados tendem a descer com o liquido. Os estagios superiores a regido de alimentacéo
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formam a secdo de retificacdo da coluna, enquanto os estagios inferiores, a secdo de
esgotamento. Existem alguns casos onde a coluna pode ter mais de uma corrente de
alimentagdo, quando as regides de retificacdo e esgotamento ndo forem bem definidas
(THOMAS, 1999).

2.4 Modelagem de colunas de destilacao

A modelagem de colunas de destilacdo é frequentemente dividida em trés grupos:
modelagem baseada em primeiros principios, modelagem empirica e modelagem hibrida. A
modelagem fundamental, baseada em primeiros principios, também chamada de ‘caixa-
branca’ ou simplesmente de modelagem termodinamica, é baseada em propriedades fisicas do
sistema, através de equacOes de conservacdo de massa, energia e quantidade de movimento. A
modelagem empirica, também chamada de modelagem °‘caixa-preta’ utiliza os dados de
entrada e saida da coluna para estabelecer uma relacdo entre ambas. Com esta abordagem nao
é necessario compreender a dindmica interna da coluna e o esforco computacional pode ser
reduzido. J& a modelagem hibrida, ou modelo ‘caixa-cinza’, combina a modelagem
fundamental e modelagem empirica, utilizando as vantagens dos dois modelos. Esta secdo
abordard a modelagem fundamental, apesar de o modelo empirico ser predominantemente
utilizado na industria. O objetivo é compreender a dindmica das colunas de destilacdo, visto
que modelos ‘caixa-preta’ ndo sdo usados para prever o comportamento do sistema para
diferentes condicdes de funcionamento (TRUONG et al., 2010).

A destilacdo descontinua é uma importante operacao frequentemente utilizada para a
producdo em pequena escala. Sua caracteristica mais importante € a flexibilidade, que permite
lidar com as incertezas do material alimentado e as especifica¢cbes do produto. Um arranjo
simples de uma coluna de destilacdo descontinua de pratos é apresentado na Figura 2.6.
Consiste, basicamente, em trés partes: um reservatério localizado na base, onde € inserida a
carga inicial da coluna; a coluna de retificacdo, composta por pratos e acoplada a um sistema
de condensacéo parcial ou total; e, por fim, o acumulador, onde é armazenado o produto da
destilacdo (MUJTABA, 2004, DIWEKAR, 1995).
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Figura 2.6 — Representacdo de uma coluna de destilagdo descontinua
Fonte: MUJTABA (2004); DIWEKAR (1995)

A alimentacgdo é inserida na base da coluna, onde se localiza o destilador, e, entédo, é
aquecida para que ocorra o fluxo ascendente de vapor. A medida que o vapor formado no
destilador avanca ao longo dos pratos, fica mais rico no componente mais volatil (fase leve),
até chegar ao topo e ser condensado. Apos a condensacao no topo da coluna, o produto pode
retornar a coluna ou pode ser retirado como produto final. Quando o produto é retornado a
coluna, é misturado novamente com o0 vapor. Isto permite uma transferéncia de massa
adicional dos componentes da fase mais volatil para a fase vaporizada e, como consequéncia,
a corrente de vapor se torna mais rica do mais volatil, e a de liquido, do menos volatil. O
retorno de liquido a coluna é chamado de refluxo, e a razdo entre o destilado formado e o
liquido que retorna a coluna é chamada de razdo de refluxo (MUJTABA, 2004).

A modelagem de colunas de destilacdo depende de suas caracteristicas. A destilagdo
continua e descontinua diferem, por exemplo, em termos de alimentacdo da coluna. Por outro
lado, as colunas com pratos e com recheios possuem diferentes métodos de avaliacdo da
transferéncia de massa, em funcdo de a distribuicdo espacial ser muito mais complexa em
colunas com recheio (TABRIZI e EDWARDS, 1992).

De acordo com Keller e Gorak (2013), existem diversas combinacdes de modelos, as
quais podem envolver mecanismos de transferéncia de massa, reacdes quimicas e
comportamento hidrodindmico. Em geral, no entanto, as diferentes combinagdes sdo

classificadas em modelos de estagios de equilibrio e modelos de estagios de ndo equilibrio,
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dependendo da forma com que a transferéncia de massa entre a fase liquida e a fase vapor é
estimada. A preciséo dos resultados da simulacdo depende muito da qualidade dos parametros
utilizados no modelo. Quanto mais complexo o modelo, mais pardmetros sdo necessarios.
Consequentemente, um maior aprofundamento no modelo nem sempre € a melhor escolha,
pois 0 acesso a alguns parametros e 0s eventuais custos de sua determinacdo devem ser
considerados na modelagem.

Para melhorar a economia, flexibilidade, operacionalidade e seguranga de processos
baseados em colunas de destilacdo, o projeto deve considerar tanto o comportamento
estacionario quanto o dindmico. Na fase de concepc¢éo, a simulacdo dinamica é necessaria
para determinar as respostas as perturbacGes dindmicas no processo, tais como niveis dos
reservatorios, quantidade de produto formado, composicao do produto formado, bem como a
selecdo e localizacdo dos sensores e atuadores de controle. A modelagem dindmica também
pode identificar se as metas de producdo podem ser alcancadas, e detectar sistemas de
controle que sdo ou ndo sdo adequados para atender as especificaches desejadas
(KOOIIMAN, 1995).

A modelagem de colunas de destilacdo se iniciou em 1893, quando Sorel, por meio de
calculos do estagio de equilibrio, representou a destilacdo em estado estacionario. Estas
equacdes incluiam balancos parciais e globais de matéria e de energia, responsaveis pelas
transferéncias de massa e de calor (KOOIJMAN, 1995; NOERES et al., 2003). O primeiro
modelo de destilacdo descontinua foi proposto em 1902 por Rayleig (1902), e consiste em um
unico estagio de equilibrio onde o vapor é removido do destilador durante um intervalo de
tempo determinado e é condensado no condensador.

Os primeiros trabalhos com metodologias propostas para a solucdo de sistemas de
separacdo modelados prato a prato surgiram na década de 30. Somente a partir da década de
50, com o surgimento do computador digital, foram realizados investimentos sélidos no
desenvolvimento de novos algoritmos e simuladores. Apesar deste investimento, apenas
alguns modelos simplificados eram utilizados nas simulagdes, devido a baixa capacidade de
processamento. Distefano (1968) apresentou um sistema de equagbes diferenciais para
representar a dindmica de colunas de destilagdo batelada multicomponente, servindo de base
para muitos trabalhos desde entdo. A partir da década de 70, os primeiros simuladores
comerciais comecaram a ser introduzidos na industria e o desenvolvimento de modelos
rigorosos ndo parou mais (KISTER, 1992; STAUDT, 2007).
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Staudt (2007) propds a divisdo de modelos de colunas em rigorosos ou reduzidos.
Dentro dos modelos rigorosos estdo os modelos de ndo equilibrio e os de equilibrio. Os
modelos de ndo equilibrio consideram a hipotese de ndo haver equilibrio termodindmico entre
a fase liquida e a vapor, gerando um sistema mais complexo, que ¢ modelado, quase que
invariavelmente, a partir das equac6es de Maxwell-Stefan. Os modelos de equilibrio, como se
pode deduzir, sdo baseados nas relagdes de equilibrio quimico, térmico e mecanico. Por fim,
0s modelos reduzidos contém simplificagcOes e aproximacOes para facilitar a resolugéo do
sistema, o que diminui, por vezes, a precisao do modelo.

Jain e colaboradores (2012) mostraram que modelos reduzidos possuem significativa
diferenca em relacdo aos modelos rigorosos e semirrigorosos, sendo que os modelos
reduzidos apresentam os piores resultados, porém um menor tempo computacional. Baur et al.
(2000) compararam modelos de equilibrio e ndo equilibrio para colunas de destilacéo reativas.
O design e a operacdo de colunas reativas sdo mais complexos que os envolvidos em reatores
ou colunas de destilacdo convencionais. Observou que para estes casos se deve recorrer a
modelagens de estdgios de ndo equilibrio para dimensionar as complexas interacdes de
transferéncia de massa entre as fases liquida e vapor. Por outro lado, a relativa simplicidade
de colunas de destilacdo convencionais permite que o modelo de equilibrio seja capaz de
representar satisfatoriamente a dindmica da transferéncia de massa em cada estagio.

Um modelo de estagio de equilibrio é apresentado na Figura 2.7. Em cada estagio se
tém as entradas de liquido (L) e de vapor (V) dos pratos adjacentes, assim como,
eventualmente, pode existir a entrada de uma alimentacdo adicional, cada uma contendo suas
respectivas composi¢des e cargas térmicas. Deste mesmo estagio saem vazdes de liquido e de
vapor, depois de atingir o equilibrio. O equilibrio termodinamico é alcancado quando séo
satisfeitas as condicBes de equilibrio quimico, térmico e mecanico do estagio. O equilibrio
quimico ocorre quando ha a igualdade entre as fugacidades (f,), o térmico se da pela
igualdade de temperaturas (T) e 0 mecanico pela igualdade de pressédo (P) entre a fase liquida
e a fase vapor, representados pelas equagbes 2.1, 2.2 e 2.3, respectivamente (HENLEY e
SEADER, 1981; STAUDT, 2007; SIMONS, 2007).

fit=fY (2.1)
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re=rt (2.2)
pt=pY (2.3)
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Figura 2.7 — Modelo de estagio de equilibrio
Fonte: KISTER (1992); SIMONS (2007)

Na tentativa de se obter um modelo detalhado do comportamento dos fluidos em um
prato devem ser feitas algumas suposi¢cdes a fim de ndo torna-lo extremamente complexo.
Considerar que o liquido e o vapor sdo uma mistura perfeita, que o estagio esteja em
equilibrio térmico e sem gradientes de temperatura, bem como que a pressdo do prato seja
constante, sdo algumas consideracdes que podem ser feitas no sentido de simplificar o modelo
(DIWEKAR, 1995; MUJTABA, 2004). As simplificacdes estéo relacionadas com o tamanho
e a complexidade do problema, com a relagdo entre o tempo para simulacgdo e o tempo real da
batelada, com a rapidez, disponibilidade e confiabilidade de um método de integracdo
numérica e com a capacidade do computador a ser utilizado. Além disto, deve-se observar
qual é a influéncia nos resultados das simulagdes.

Muitos modelos de processos de destilagdo disponiveis possuem simplificagdes,
principalmente no fato de considerar a pressdo, o acumulo e o fluxo interno de liquido e de
vapor constantes. Zhu (2010) propds um modelo rigoroso, considerando estas variagdes, e
obteve resultados com grande precisdo quando comparados a valores experimentais, mesmo
néo considerando perdas de calor e o acimulo de vapor em cada prato. Por outro lado, Choe e

Luyben (1987) concluiram que, para colunas de destilacdo que operam em alta pressao, o
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acumulo da fase vaporizada em cada estagio ndo pode ser desprezado e, ainda, que em
colunas de baixa pressdo, a pressdo deve ser calculada ao longo da coluna, pois tem grande

influéncia na temperatura em cada estagio.

2.5  Simulacéo de colunas de destilacao

A integracdo numeérica do sistema de equac@es algébrico-diferenciais (EADs) formado
pela modelagem da destilacdo descontinua é uma das etapas mais criticas da simulacdo
dindmica do processo. De acordo com Diwekar (1995), sdo equac@es diferenciais de matéria e
energia, em termos de composicdo e entalpia, para cada estagio, além de equacdes algébricas
para o célculo de fluxos internos de vapor e liquido, para o célculo da razdo de refluxo, para o
calculo dos modelos termodinamicos, entre outras relagdes.

Um tipico sistema de equacdes algébrico-diferenciais de uma coluna de destilacéo
consiste em um grande e esparso conjunto de equac@es diferenciais e de equacdes algébricas
lineares e ndo lineares. As ndo linearidades sdo geradas no calculo das propriedades
termodinamicas, como a fugacidade e entalpias, dependentes das temperaturas. Geralmente o
sistema de equacdes diferenciais formado possui autovalores bem diferentes. Estes sistemas
sdo conhecidos por sistemas rigidos (stiff). Na destilacdo descontinua o sistema €
frequentemente muito rigido, devido ao alto valor das entalpias, volatilidades relativas, ou as
grandes diferencas entre os acimulos nos pratos e no destilador ou acumulador. O sistema
possui equacOes diferenciais de resposta rapida, a exemplo das varidveis hidraulicas que séo
da ordem de segundos, e equacdes diferenciais de resposta lenta, relacionadas a resposta
dindmica das composicdes, que sdo na ordem de minutos ou horas. Se um método de
integracdo nado rigido for utilizado para resolver um sistema rigido, o passo de integragédo
devera ser pequeno para manter a estabilidade. Diminuindo o0 passo de integragdo, maior sera
0 tempo computacional (LUZ Jr., 1993).

O maior problema encontrado na simulacdo de sistemas de equagdes algébrico-
diferenciais reside na etapa de inicializag@o das variaveis envolvidas (BISCAIA Jr e VIEIRA,
2000). Define-se o indice diferencial do sistema de equacgdes algebrico-diferenciais (EADS)
como sendo o nimero minimo de vezes que esse sistema de equacdes deve ser diferenciado

até ser transformado em um sistema de equacdes diferenciais ordinarias (EDOs), o qual, por
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definicdo, possui indice 0. A inicializacdo é dita consistente quando os valores das variaveis e
de suas derivadas no tempo inicial satisfazem ao sistema estendido correspondente. Assim,
ndo basta que o sistema original seja satisfeito, mas também as equacgdes criadas pelas
diferenciacbes e manipulacdes algébricas efetuadas no sistema original, com o objetivo de
transforma-lo num sistema de EDOs, sejam satisfeitas no tempo inicial. Portanto, os sistemas
com indice superior (maior que 1) e mesmo alguns de indice 1 devem ser inicializados de
forma consistente, caso contrario os codigos numéricos disponiveis para a solu¢do de EADs
ndo conseguem convergir ou apresentam desempenho ruim.

De acordo com Kooijman (1995) podem ser utilizadas duas abordagens para a
resolucdo de sistemas de EAD. Uma delas consiste em resolver separadamente as equacoes
algébricas e as equacdes diferenciais, chamado de resolucdo sequencial. Embora possa
parecer vantajoso, pois 0s dois sistemas resultantes ttm menor dimensdo, este método nédo é
rigoroso, e pode levar a obtencéo de um falso transiente. A outra abordagem é integrar todo o
sistema de equacOes diferenciais e algébricas simultaneamente, chamada de resolucéo
simultanea. Ranzi e colaboradores (1988), ao propor a simulagdo dindmica de colunas de
destilacdo, afirmam que a estratégia de resolver primeiramente um sistema algébrico e em
seguida as equacOes diferenciais € menos eficiente que a resolucdo simultanea, em termos
computacionais, porém é um método mais robusto e pode ser indicado para a simulagdo de
partidas de colunas de destilagéo (startup).

Existem dois principais tipos de métodos de resolucdo destes sistemas: métodos
maultiplos passos e métodos de passos simples. Os métodos de passos simples dependem
somente do passo de integracdo imediatamente anterior, e, como sugere 0 nome, 0s métodos
multipassos dependem multiplos passos de integracdo anteriores ao passo calculado, tornando
esse método mais realista que o de passo simples. Os principais métodos multipassos sdo 0s
chamados métodos de diferenciacdo regressiva (BDF — Backwards Differentiation Formula),
onde o0 mais usado é o codigo DASSL, desenvolvido por PETZOLD (1982). J& os métodos de
integracdo numérica de passos simples mais conhecidos sdo 0 método de Euler e o de Runge-
Kutta.

Kooijman (1995) citou algumas vantagens e desvantagens do uso de métodos de
diferenciacéo regressiva em comparagdo com o método Runge-Kutta. Apesar de possuir um
codigo mais complicado e de o calculo do passo ndo ser tdo simples quanto para 0 método de
Runge Kutta, os métodos de diferenciagdo regressiva possuem facil estimacdo de erro de

truncamento e requerem um reduzido namero de célculo de funcGes e suas derivadas a cada
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passo. Ainda, a integracdo numérica de passos simples pode gerar um inconveniente devido a
necessidade de se utilizar passos de integracdo muito pequenos para garantir a estabilidade do
método e assim aumentar o tempo computacional.

Os primeiros métodos de solucdo de sistemas de equacdes algébrico-diferenciais
surgiram no inicio da década de 70. Gear (1971) foi o primeiro a apresentar um algoritmo
para a resolucdo destes sistemas, o qual usou codigos adaptados para a solucdo de equacgdes
diferenciais ordinarias. Hindmarsh (1980) criou o integrador LSODI, o qual é apropriado para
resolver qualquer sistema implicito de equacGes diferenciais ordinarias ou sistemas de
equacOes algébrico diferenciais. Petzold (1982) propds a solucdo implicita de sistemas de
equacdes algébrico diferenciais com o uso do codigo DASSL. O codigo DASSL é semelhante
ao LSODI, visto que também é um método que utiliza a diferenciagdo regressiva para fazer
avancar a solucdo de um intervalo de tempo para o intervalo seguinte. No entanto, existem
diferencas significativas entre estes dois cddigos, tanto na forma como sdo utilizados quanto
nas estratégias internas de célculo da solucéo.

Desde a década de 80, os métodos de integracdo e os computadores tiveram muitos
avancgos, contribuindo para a solucdo de sistemas algébricos diferenciais de colunas de
destilacdo. Holland e Liapis (1983) utilizaram o método proposto por Gear (1971) e o método
de Runge Kutta para a resolugédo de problemas de simulacéo dinamica envolvendo colunas de
destilacdo continuas. Skjellum e Morari (1990) utilizaram o cddigo DASSL, adaptado a
multiprocessadores, para a resolucdo do sistema de equacdes diferenciais resultantes da
simulacdo dindmica de uma coluna de destilacdo. Reis e colaboradores (2006) utilizaram o
cédigo DASSL para resolver o sistema de equacbes gerado na modelagem de uma coluna de
destilacdo azeotrépica. Jain e colaboradores (2012) utilizaram o codigo DASSL para a
solucdo de modelos rigorosos, semirrigorosos e reduzidos de sistemas de colunas de
destilacéo batelada.

Alguns trabalhos tratam da simulacdo da partida ou parada de colunas de destilacao.
Nessas situacdes, a planta esta longe de seu estado normal de producéo, com grande alteragdo
nas varidveis termodinamicas e hidraulicas da coluna, tornando sua resolu¢cdo mais
complicada. De acordo com Ruiz e colaboradores (1988), a operacdo de partida de uma
coluna pode ser dividida em trés etapas distintas: a fase descontinua, caracterizada por
grandes variacOes de pressbes e temperaturas especificas; a fase semicontinua, onde a
temperatura e a pressao apresentam comportamento altamente ndo linear; e a fase continua,

sendo a fase final da partida, a partir da qual a operagdo da coluna atinge o estado
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estacionario. De acordo com este mesmo autor, a fase mais critica é a semicontinua, onde a
coluna passa da operacdo do refluxo total para o refluxo de operagéo, a fim de manter um
estado estacionario especifico. Wang e colaboradores (2003) simularam a partida de uma
coluna de destilacdo em batelada a partir do estado frio, validando o modelo com uma coluna
de destilacdo em escala piloto. Ja Wozny e Li (2004) validaram um modelo de partida de uma
coluna e, assim, avaliaram a razdo de refluxo e as taxas de calor no destilador, com a
finalidade de diminuir o tempo de partida e de evitar grandes desperdicios com produtos fora

de especificacao.

2.6 Controle de colunas de destilagdo

A teoria de controle pode ser dividida em dois grandes grupos: teoria de controle
classica e teoria de controle moderna ou avancada. Essa divisdo se deu, basicamente, devido a
possibilidade utilizacdo da computacdo a partir da década de 1960, a qual proporcionou a
solucdo de sistemas mais complexos. O controle classico utiliza métodos de resposta de
frequéncia, desenvolvidos por Bode e Nyquist, e do lugar das raizes, desenvolvido por Evans,
para projetar sistemas em malha fechada satisfazendo requisitos de robustez. As principais
caracteristicas desta teoria sdo 0 uso de modelos mais simplificados, com uma entrada e uma
saida (SISO — single imput, single output), e 0 uso da transformada de Laplace como principal
ferramenta de trabalho. As leis de controle predominantes, as quais sdo utilizadas até hoje, sdo
pertencentes a familia do PID, introduzido originalmente por N. Minorsky em 1922 (OGATA,
2000). Ja a teoria de controle moderna surgiu com a possibilidade de se utilizar o computador
para resolver sistemas complexos no dominio do tempo, bem como com a necessidade de
solucionar problemas néo lineares e multivariaveis (MIMO — Multiple imput, multiple output)
resultantes de processos industriais. A abordagem de sistemas passou a ser descrita no
dominio de tempo conhecido por espago de estados, o qual possibilita a resolucéo de sistemas
ndo lineares e multivariaveis (LONGHI, 2001).

O controle em colunas de destilagdo € amplamente estudado. Este processo de
separacdo permite desde a implementacdo de técnicas convencionais até a de algoritmos
avancados, onde a questdo mais importante é evitar desvios de operacdo, estabilizando o perfil

da coluna. De acordo com Seader e Henley (2006), a concepcdo de uma coluna de destilagéo
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descontinua pode ser complexa. Dois aspectos principais devem ser considerados: os produtos
a serem obtidos e o sistema de controle a ser utilizado. Os pardmetros basicos sdo 0 numero
de pratos, a quantidade de carga inicial no destilador, a quantidade de calor e a razéo de
refluxo variavel no tempo.

Devido ao grande gasto energético, Campos e Teixeira (2009) citam que o grande
desafio dos engenheiros de automacdo e otimizacdo é projetar sistemas de controle para
colunas de destilacdo que garantam a qualidade dos produtos com um consumo minimo de
energia. A estratégia de controle dependera da configuracdo da coluna de destilacdo e do
produto que se queira produzir. Ao contrario da destilacdo continua que opera em regime
estaciondrio, a destilagdo em batelada é uma operacdo intrinsecamente transiente, pois as
condicBes de operagdo se modificam conforme a quantidade do componente mais volatil se
esgota na base da coluna de destilacdo. A falta de alimentacdo continua no equipamento
descontinuo torna os perfis de temperatura e composi¢do instantaneos ao longo da coluna,
podendo exigir sistemas de controle diferenciados. Portanto a operacdo em batelada €
caracterizada por obter um produto no topo da coluna de composicdo variavel ao longo da
operacdo, quando opera a razdo de refluxo constante.

De acordo com Kister (1990) o controle de colunas de destilacdo trabalha em cima de
trés principios basicos: manter a operacdo da coluna em uma condicdo estavel; regular as
condigdes da coluna para que os produtos alcancem as especificagOes requeridas; e, por fim,
alcancar esses dois objetivos anteriores de maneira mais eficiente. Isso significa maximizar a
recuperacdo de produto, minimizar o consumo de energia, €, muitas vezes, essas condi¢fes ao
mesmo tempo.

As varidveis de uma malha de controle sdo divididas em controladas ou manipuladas.
Variaveis controladas, ou variaveis do processo, sdo quaisquer quantidades, propriedades ou
condices fisicas medidas com o objetivo de efetuar a indicagdo ou o controle do processo.
Variaveis manipuladas sdo as grandezas operadas com a finalidade de manter a variavel
controlada no valor desejado. Bequette (2010) descreve como principais variaveis controladas
no controle de colunas de destilacdo a pressdo, a temperatura, 0s niveis dos reservatorios e as
composi¢des de topo e de fundo da coluna. J& como variaveis manipuladas a energia
fornecida ao destilador e retirada no condensador, bem como a razdo de refluxo.

De acordo com Luyben (1999) a escolha da estrutura de controle € muito mais
importante que a escolha do algoritmo de controle (P, PI, PID, MPC...), ou que a escolha do

método de sintonia (Ziegler e Nichols, Cohen e Coon, ITAE...). Kister (1990) cita algumas



44

estratégias na automacdo em colunas de destilacdo, tais como o controle do destilador, o
controle do condensador ou da pressédo da coluna, o controle da temperatura e da composigéo
e o controle da razo de refluxo. Os controles do condensador e do destilador regulam a
entrada e saida de energia. Esses controles devem responder adequadamente a mudancas na
coluna, minimizando a transmissao de distdrbios e tornando o processo eficiente em termos
energeéticos. A falha nessas a¢Bes de controle conduz a instabilidade da operacdo. O controle
da presséo esta associado ao controle do condensador e é considerado um dos controles mais
importantes da coluna, sendo fundamental para obter os produtos nas especificacdes
desejadas. Para o controle da composi¢do existem dois principais métodos: o controle da
temperatura e o controle por analisador de composicdo. A medida da temperatura é utilizada
com o objetivo de inferir a composicdo e para isso necessita de um modelo capaz de
representar a relacdo temperatura-composicdo. Por outro lado, o analisador fornece a
composicdo diretamente, ndo necessitando de modelos de inferéncia para obter o resultado.
Por fim, o controle da razéo de refluxo possibilita estabelecer uma relacéo entre a qualidade e
a quantidade de produto formada, devendo ser adequada a cada estratégia de producéo.

A destilacdo, assim como muitos processos industriais como reagbes quimicas
altamente exotérmicas, neutralizacbes de pH e sistemas em batelada, pode apresentar
comportamentos altamente ndo lineares. Apesar da natureza ndo linear desses processos
quimicos, a teoria cléssica de controle de processos € baseada em modelos lineares. Assim,
para realizar a analise de um sistema por meio de ferramentas classicas e a sintonia de
controladores classicos como, por exemplo, um controlador PID, é necessario realizar,
inicialmente, a linearizagdo do modelo. Existem dois tipos de linearizagdes: a linearizacéo
analitica, que consiste na expansdo em uma série de Taylor, truncada no termo de primeira
ordem; e a linearizacdo numérica consiste no calculo das derivadas do modelo em funcéo das
variaveis de estado e as varidveis de entrada. Em ambos os métodos de lineariza¢do, o
objetivo é reescrever o modelo linearizado na forma de espaco de estados. Sendo assim, um
modelo inicialmente ndo linear e multivariavel pode ser resolvido tanto pela abordagem
classica, como nos casos da utilizacdo de controladores tradicionais PID, quanto pela
abordagem moderna, com a utilizacdo de metodos mais sofisticados, como redes neurais,
I6gica fuzzy, controle preditivo e controle adaptativo.

Fabro e colaboradores (2005) utilizaram técnicas de controle preditivo inteligente para
controlar a partida de uma coluna de destilagdo continua. Neste trabalho, uma estrutura de

controle fuzzy foi sintonizada por algoritmos genéticos e redes neurais foram utilizadas para
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prever o comportamento do sistema. A eficiéncia desta estratégia possibilita sua aplicacdo em
processos em geral que tenham como caracteristicas um grande tempo de resposta, fortes ndo
linearidades entre outras caracteristicas que dificultam o controle de sistema.

Stenz e Kuhn (1995) compararam a estratégia de controle convencional com a logica
fuzzy para o controle de uma coluna de destilacdo batelada. O controlador convencional foi
projetado a partir de métodos de controle lineares e ndo lineares convencionais. Em ambos 0s
casos, as variaveis manipuladas foram o calor no destilador e a raz&o de refluxo, e as variaveis
controladas foram a composicdo dos produtos e a carga interna da coluna. A composicao dos
produtos e a carga interna sdao medidas indiretamente pela temperatura e queda de pressdo ao
longo dos estagios, respectivamente. Constatou-se que ambas as estratégias, a convencional e
a logica fuzzy, foram eficientes para a automacao da coluna de destilagdo em estudo.

Embora as técnicas de controle avancado fornecam um importante caminho para o
controle de colunas de destilacdo, os controladores de acdo PID ainda sdo amplamente
utilizados no controle em inddstrias, pois sdo controladores eficazes e de facil implementagéo.
Eles possuem muitas funcfes importantes, entre elas a eliminagdo de distdrbios no estado
estacionario por meio da acdo integral e a capacidade de prever o comportamento do processo
a partir da acdo derivativa. Esses controladores sdo suficientes para controlar diversos
processos, particularmente nos quais 0s requisitos de desempenho s&o um pouco mais
modestos. De acordo com Astrom e Hagglund (2001), mais de 90% das malhas de controle de
processos industriais utilizam controladores da familia PID. Em processos quimicos, variaveis
como temperatura, pressdo, vazdo, abertura de valvulas entre outras sdo usualmente
controladas por controladores PID. Processos multivaridveis podem ser controlados por
controladores PID multivaridveis descentralizados, fazendo-se necesséaria uma sintonia destes
de modo que considere as interacdes existentes entre diferentes variaveis do sistema.

Ainda que seja muito usado, o controlador PID ndo funciona satisfatoriamente em
algumas aplicagdes industriais. Segundo Fonseca e colaboradores (2004), as principais causas
desse desempenho insatisfatorio sdo: problemas do processo e variagbes na dinadmica;
dificuldades de controle, como nédo linearidades, interacbes perturbacfes e ruidos; erro nas
estratégias de controle, sintonia inadequada, problemas em valvulas e atuadores, entre outros.
Essa realidade mostra que € importante o desenvolvimento de tecnologia para melhorar o
desempenho de malhas de controle utilizando controladores do tipo PID.

Existem varios métodos de sintonia de controladores, dentre os quais: 0s métodos

empiricos, como Ziegler Nichols ou Cohen Coon; os métodos analiticos, como a técnica do
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lugar das raizes; e, por fim, métodos de sintonia baseados em técnicas de otimizacao
(BEHROOZSARAND e SHAFIEI, 2011).

De acordo com Campos e Teixeira (2006), a obtencdo do modelo de processos néo
lineares pode ser feita a partir de uma perturbacdo na forma degrau na variavel manipulada e
verificando a resposta da variavel controlada. Assim, podem ser extraidos os valores dos
pardmetros caracteristicos do processo como o ganho, a constante de tempo e o tempo morto.
Para estes tipos de modelo de processo varios métodos de sintonia empiricos de PID tipicos
foram desenvolvidos para a determinacdo dos parametros do controlador, dentre eles os
métodos Ziegler e Nichols, Cohen e Coon, ITAE ou Kappa Tau.

Alguns trabalhos na literatura propem o uso de métodos de sintonia para
controladores utilizados em colunas de destilagdo. Barroso-Mufioz e colaboradores (2007)
utilizaram o método de sintonia Ziegler Nichols para a sintonia de um controlador PI utilizado
em um processo de destilacdo reativa com acoplamento térmico. O método se mostrou eficaz
e foi utilizado com o objetivo de controlar a fragdo molar do produto a partir da manipulagéo
da realimentacdo do produto na coluna reativa. O método de Ziegler Nichols também foi
usado por Nooraii e colaboradores (1997), e se mostrou eficiente para sintonizar um
controlador Pl empregado em uma coluna de destilagio em escala piloto. JA Adel e
colaboradores (2009) compararam métodos de sintonia para um sistema de controle
descentralizado de uma coluna de destilacdo bindria metanol/agua. As variaveis controladas
foram as concentracdes de metanol no topo e na base da coluna, enquanto as variaveis
manipuladas foram o fluxo de vapor e a razéo de refluxo. O controlador usado foi do tipo Pl,
e 0s métodos de sintonia avaliados foram o Cohen-Coon, o Multiloop, o Ziegler Nichols e o
ITAE. Os critérios avaliados foram o tempo de estabilizacdo, a sobre-elevacdo e a oscilagéo,
gue, quanto menores, melhores as respostas. Neste caso, o melhor método de sintonia
encontrado foi o ITAE e o método Cohen-Coon foi o que registrou os piores resultados.

Independente da estratégia de controle, do tipo de algoritmo utilizado e do tipo de
sintonia aplicado, o controle de colunas de destilacdo tem a funcdo de manter a operacdo da
coluna de acordo com a estratégia de producdo adotada pelo operador. Com isso, busca-se
definir a melhor configuracdo de varidveis controladas e manipuladas, bem como propor a
utilizacdo do algoritmo de controle e do método de sintonia mais adequados, satisfazendo
requisitos de desempenho, robustez e estabilidade frente a eventuais distirbios que possam

ocorrer na planta.
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3. MODELAGEM MATEMATICA

3.1  Descricdo dos equipamentos utilizados

3.1.1 Coluna de destilacdo

A modelagem da coluna de destilacéo foi feita com base em uma coluna de destilagao
descontinua localizada no colégio politécnico da Universidade Federal de Santa Maria,
conforme ilustrado na Figura 3.1. O equipamento € do modelo DBL-600, fabricado pela
empresa Limana Poliservicos, com capacidade de producdo de 200 litros de etanol por dia
(LIMANA, 2008).

A coluna de destilagdo é composta por um destilador, por 20 pratos e, no topo, por um
condensador parcial e um total, acoplados em série. O destilador tem capacidade para até 600
litros de solucdo hidroalcodlica e é aquecido mediante adi¢do de vapor supersaturado em uma
serpentina localizada na sua parte interna. O controle manual de temperatura do destilador
pode ser feito mediante manipulacdo da vazédo de vapor na serpentina de aquecimento.

Os estagios intermediarios consistem em pratos, 0s quais possuem calotas do tipo S-90
(Figura 3.2) para a concentracdo do vapor do etanol, bem como vertedouros (downcomers)
para o escoamento da fase liquida. Cada prato possui capacidade de armazenamento
aproximada de 5 litros de produto.

O pré-condensador, também chamado de deflegmador, consiste em um condensador
parcial, o qual tem a funcdo de controlar a vazdo de produto de topo que deixa a coluna de

destilacdo, a qual é totalmente condensada no condensador total. Este arranjo utilizado para a
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condensacdo de produto de topo acaba influenciando na vazéo de destilado formada, bem
como na concentragdo, uma vez que possibilita o controle da temperatura do topo. Este
controle manual de temperatura pode ser feito mediante manipulacdo da vazdo de agua de

resfriamento no pré-condensador.

Figura 3.1 — Coluna de destilagdo em estudo

Figura 3.2 — Calota S-90 para a concentragédo do etanol
Fonte: LIMANA (2008)

Ap0s sair do condensador parcial, a solugdo é totalmente condensada no condensador
total. Ao deixar o condensador total, o liquido condensado desce por meio de um tubo em U,
onde uma parte retorna a coluna como liquido refluxado e a outra é retirada como produto
final. Este controle manual é feito mediante a manipulacdo da abertura da valvula de retirada
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do produto final. Desta maneira, a razdo de refluxo acaba sendo controlada indiretamente por
meio da pressao diferencial gerada entre o prato por onde retorna o liquido refluxado, o topo
da coluna e a valvula de retirada de produto final.

Sendo assim, as variaveis que podem ser manipuladas sdo as aberturas das valvulas da
vazdo de vapor saturado no destilador, da vazao de agua de resfriamento no pré-condensador
e da vazdo de retirada de produto final. Com isso, € possivel fazer o controle das temperaturas
de base e de topo da coluna, bem como da razdo de refluxo e, consequentemente, da
quantidade destilada. Ainda, o equipamento possui indicadores de temperaturas no destilador,
no condensador parcial, no condensador total, bem como indicador de pressdao no destilador e
de presséo do vapor supersaturado que circula na serpentina de aquecimento. A medicéo do
teor alcodlico do produto é feita com a utilizacdo de um densimetro manual que fornece a

graduacdo Gay Lussac (°GL) da mistura.

3.1.2 Hardware e Softwares utilizados

A modelagem e o controle da coluna de destilagdo foram realizados com a utilizagdo
do software EMSO, juntamente com o aplicativo de software VRTherm. A verséo do software
EMSO utilizada foi a 0.9.60.0. O simulador EMSO (Environment for Modeling, Simulation
and Optimization) é um ambiente grafico completo onde o usuério pode modelar sistemas
complexos, estacionarios ou dindmicos. O método integrador utilizado nas simulacdes foi o
cédigo DASSL (PETZOLD, 1982), ja integrado ao software EMSO. Ainda, o simulador
possui uma biblioteca de modelos aberta, EML, distribuida livremente, a qual possibilita o
desenvolvimento de modelos combinados para simulacdo (SOARES, 2003). J4 a inclusdo do
aplicativo VRTherm® (VRTECH, 2005) ao EMSO torna possivel a obtengé&o das propriedades
fisicas termodinamicas dos compostos contidos em sua biblioteca, auxiliando na modelagem,
simulacdo e otimizagcdo dos processos. O aplicativo fornece propriedades de componentes
puros e de misturas a partir de diversas correlac6es e de modelos como Redlich-Kwong, Peng-
Robinson, Van der Waals, entre outros (SMITH et al., 2000).

Ja a identificacdo, a simulacéo e a sintonia dos controladores utilizados foram feitas
com a utilizacdo do software MatLab e com a interface deste com o software EMSO. O

hardware utilizado para as simulagdes possui as especificagdes indicadas na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1 — Caracteristicas do hardware utilizado

Intel® Core™ 2 Duo Processor T6500
Clock Speed 2,1 GHz
Modelo do processador
L2 cache 2 MB
FSB speed 800 MHz
Memdria RAM 4 GB

3.2 Modelos termodinamicos

3.2.1 Modelos de entalpia de mistura

Os modelos para os calculos das entalpias utilizados foram baseados no trabalho de
Llano-Restrepo e Aguilar-Arias (2003). Foram calculadas as entalpias da fase vapor e da fase
liquida a partir da temperatura e da composicao para a mistura etanol-agua. As equacdes estdo

representadas no apéndice A.

3.2.2 Modelos de equilibrio liquido/vapor

A relacdo de equilibrio entre a fase liquida e a fase vapor €, provavelmente, a etapa
mais importante da modelagem da destilacdo de uma mistura etanol-agua. Este fato se da
devido ao comportamento néo ideal desta mistura, dependendo de modelos termodinamicos
para estimar as composi¢cdes em cada fase, prevendo o azeo6tropo da mistura formado na
concentragéo de etanol de 0,894 mol/mol (KUMAR et al., 2010).

O equilibrio termodinamico pode ser expresso em termos de igualdade de potenciais
quimicos ou, mais comumente, em termos de igualdade de fugacidades entre a fase liquida e a
fase vapor. As fugacidades podem ser expressas em termos de coeficientes de fugacidade (¢),
preferencialmente para a fase vapor, ou em termos de coeficientes de atividade (y),

preferencialmente para fase liquida.
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Neste trabalho, além do equilibrio de fases considerando misturas ideais, foi estudada
a abordagem de equilibrio gamma-phi (y-¢). Para o célculo de gamma foram avaliados os
modelos de Van Laar, Wilson e Margules, implementados no software EMSO, além do
modelo UNIFAC modificado (Dortmund), presente no aplicativo VRTherm. Para o célculo de
phi, foram testados os modelos de Peng Robinson e Redlich Kwong, ambos presentes no
aplicativo de software VRTherm.

No apéndice B sdo apresentados os modelos de calculo dos coeficientes de atividade
pelos modelos de Van Laar, Wilson e Margules, bem como no apéndice C é apresentado o
calculo da pressdo de saturacdo para o etanol e para a 4gua. Tendo em vista que os modelos
UNIFAC modificado (Dortmund), Peng Robinson e Redlich Kwong ja estdo programados no

aplicativo de software VRTherm, suas equacdes ndo serdo apresentadas neste trabalho.

3.3  Modelagem da coluna de destilagdo

O estudo da modelagem de colunas de destilacdo baseou-se no desenvolvimento de
dois modelos, chamados de modelo | e de modelo 1. O modelo I foi proposto com a intengédo
de se avaliar a dindmica do processo de destilacdo descontinua, bem como avaliar os modelos
termodindmicos para o equilibrio entre o liquido e o vapor da mistura etanol-agua. Para tanto,
foram considerados apenas os balangcos de massa ao longo dos estagios de equilibrio. Entéo,
devido a essa simplificacdo, o modelo possui facil inicializacdo, onde as simulacdes em
quaisquer condicdes iniciais para as varidveis foram consistentes, ultrapassando esta etapa
dificultosa da simulacdo e fornecendo valores de condigdes iniciais para a inicializagdo do
modelo Il. Ja com o modelo Il, buscou-se a inclusdo dos balancos de energia na base e no
topo da coluna de destilacdo, pois, somente desta maneira, foi possivel adequar uma estrutura

de controle envolvendo trocas de energia na base e no topo da coluna.

3.3.1. Modelo |

O modelo I compreende a modelagem de uma coluna de destilacdo descontinua

contendo os balangos diferenciais de massa em cada estidgio de equilibrio e as demais
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equacOes algébricas que compdem o modelo. A temperatura em cada estagio é resultado do
equilibrio termodindmico de fases. A coluna de destilacdo pode ser dividida em quatro partes
principais: o destilador, os estagios intermediarios, o condensador e o acumulador, conforme
mostra o fluxograma da Figura 3.3. O modelo é composto por 20 estagios intermediarios de
equilibrio (20 pratos), além do 1° estagio, correspondente ao destilador, e ao 22° estagio,
correspondente ao condensador.

A fim de simplificar o modelo | foram feitas algumas hip6teses, conforme apresentado
a sequir:

i) Acumulo da fase vapor em cada estagio é desprezivel,

i) Actimulo molar da fase liquida constante nos pratos intermediarios e no
condensador;

iii) Condensador total sem sub-resfriamento;

iv) Perdas de energia despreziveis;

v) Vazdes internas de liquido (L;) e de vapor (V;) constantes ao longo da coluna;

vi) Presséo de operagdo constante;

vii) Queda de pressdo ao longo da coluna desprezivel;

viii) Mistura perfeita da fase liquida e da fase vapor;

CONDENSADOR

»
Lad ACUMULADOR

Me—

oo

Estagio i
~—
Via

o

N~

DESTILADOR

Figura 3.3 — Fluxograma do modelo | para a coluna de destilagéo descontinua
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As equacdes 3.1, 3.2 e 3.3 representam o célculo diferencial das composi¢Ges no
destilador, nos estagios intermediarios e no condensador, respectivamente. As composicdes
molares das fracdes liquida e vapor sdo x(j,i) e y(j,i), respectivamente, onde j’ refere-se ao
componente, e ‘i’ refere-se ao estagio de equilibrio. Neste caso, 0 componente 1 é o etanol, e
0 2 a 4gua. Ja os estagios de equilibrio compreendem desde o destilador (1° estagio) até o
condensador (22° estagio). V € a vazdo de vapor da mistura etanol-4gua que ¢é a formada a
partir do destilador, em mol/min. Hp é o acimulo molar no 1° estagio (destilador), assim
como H é o acumulo molar nos estagios intermediarios e Hc € o acimulo molar no

condensador. Ainda, R é o valor da razdo de refluxo.

Para o destilador (i = 1):

d(x(j, l)) V

Para os estagios intermediarios (i = 2...21):

d(x(, ) V<

0 Gi—1—y(,)+ —— (x(] i+1)—x(, l))) (3.2

R+1

Para o condensador (i = 22):

dx(,i)) Vv . -
- H—C(x(],l - 1) — x(, i) (3.3)

O modelo possui outras equacdes, como a equacdo 3.4 que representa o balanco global
da coluna, e as equacdes 3.5 e 3.6, que representam a quantidade destilada no acumulador
(Ac) e a composicao de etanol (xp), respectivamente, do produto final no tanque acumulador.

Ainda, ‘D’ ¢ a quantidade de destilado formada, a qual ¢ calculada pela equagao 3.7.

d(Hp)

i =-D (34)

d(Ac)
dt

(3.5)
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d(xp) _ D
7t = ac 0(L22) —xp) (3.6)
|4

O calculo de equilibrio entre as fases é feito mediante relacdo de equilibrio
representada na equacdo 3.8, onde sdo avaliados os modelos de equilibrio termodinamicos. Os
coeficientes de fugacidade e atividade sdo calculados para a temperatura, pressao e
composicdo em que se encontra 0 estagio. Como estimativa da demanda de energia do
processo, a equacdo 3.9 calcula o total de energia adicionada ao destilador (Qrotar) @ partir da
energia fornecida pelo vapor saturado (Qromecido), Calculada por meio da equacdo 3.10. A
quantidade de energia fornecida é calculada a partir do produto entre a vazdo de vapor
(Vvapor), €m m3/min, e a energia do vapor na serpentina (4Hvapor), €m kJ/m3. A energia do
vapor na serpentina (4Hvapor) € calculada pela diferenca entre a energia do vapor na entrada e
na saida da serpentina, a determinada pressao e temperatura, considerando que a serpentina

tenha area de troca térmica suficiente para que toda a massa de vapor se condense.

yG.0 - TG = (D) - 410G D) (3.8)
d(Qrotar)

%’m = QFornecido (3'9)

QFornecido = VVapor : AHVapor (3-10)

Por fim, as equacdes 3.11 e 3.12 fazem com que o somatdrio das composi¢des seja
igual a unidade para as frac6es de liquido e de vapor, respectivamente. Ainda, a equacéo 3.13
apresenta o célculo da vazéo de vapor (V), em mol/min, da mistura hidroalcoolica formada a
partir do destilador, a qual é representada pela razdo entre o calor gerado no destilador
(Qrornecido), €M kJ/min, e a entalpia de vaporizacdo da mistura hidroalcodlica no destilador

(ADestitador), €M kJ/mol, a temperatura, pressdao e composicdo determinadas.
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Para cada estagio (i = 1..22),
2

z x(, i) =1 (3.11)
j=1
Para cada estégio (i = 1..22),
2
Z y(g, i) =1 (3.12)
i=1
V= Qrornecido (3.13)
ADestilador

Observa-se que a determinacdo da temperatura em cada estagio foi feita a partir do
equilibrio termodinamico, onde foi usada a biblioteca de equa¢fes do software EMSO ou as
rotinas de célculo implementadas neste. Sendo assim, eliminou-se o célculo da variacdo
temperatura de forma explicita, sendo esta calculada de forma implicita a partir dos modelos
termodinamicos, necessitando apenas da pressdo e da composicdo, resultante da integracéo
das equacbes 3.1, 3.2 e 3.3.

A partir da elaboracdo do modelo I, foram feitas inimeras simulacdes com o objetivo
de avaliar o comportamento da coluna de destilacdo descontinua, bem como dos modelos
termodindmicos de equilibrio entre a fase liquida e a fase vapor. Inicialmente, foi avaliada
qualitativamente a dindmica da coluna de destilacdo a fim de observar se 0 comportamento da
simulacdo condiz com o comportamento de uma coluna descontinua. Para tanto, 0s
parametros e variadveis utilizados e as condig¢des iniciais do modelo estdo representados na
Tabela 3.2 e na Tabela 3.3, respectivamente.

A quantidade e a composi¢do inicial no destilador sdo estimativas aproximadas,
tomando como referéncia a alimentacdo inicial padrdo, a qual é realizada na coluna de
destilacdo em estudo, ou seja, um volume de 600 litros de solucdo hidroalcoolica, com
composigdo volumétrica em torno de 10°GL. Da mesma maneira, as condi¢cOes de
temperatura e pressdo estimadas para a troca de calor na serpentina foram tomadas a partir de

condicGes de operacao da coluna de destilagdo descontinua em estudo.



Tabela 3.2 — Pardmetros e variaveis utilizados no Modelo |

Parametro/Variavel Simbolo Valor/Condicgbes
Presséo da coluna P 1 atm
Acumulo nos pratos H 1000 mol
Acumulo no condensador Hc 3000 mol
Razéo de refluxo R 5
Vazdo de vapor Vvapor 5 m3/min

Temperatura = 416,05 K

Energia trocada na serpentina AHvyapor .
Pressdo = 4 atm

Tabela 3.3 — Condigdes iniciais utilizadas no modelo |

Variavel Simbolo Valor inicial
Quantidade no destilador H; 31000 mol
Concentracdo de etanol no destilador (i = 1) X(1,1) 0,033
Concentracéo de etanol nos estagios )
: L x(L,i) 0,7
intermediéarios (i = 2..21)
Concentracdo de etanol no ]
: x(L,i) 0,8
condensador (i = 22)
Quantidade destilada Hp 1 mol
Concentracdo do produto destilado XD 0.5
Quantidade de energia total gasta no )
Qrotal 0 kJ/min

destilador
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A primeira anélise a ser feita refere-se ao comportamento do modelo em relagdo a

dindmica da destilacdo descontinua em si. Para tanto, analisa-se o comportamento dindmico

considerando a mistura na fase liquida e na fase vapor como ideais, cujo resultado foi

apresentado na Figura 3.4.
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Figura 3.4 — Simulacéo da concentracdo nos estagios de equilibrio para mistura ideal

A destilacdo descontinua ndo possui um estado de operacdo estacionario como na
destilacdo continua, tendo em vista que na continua, mantida a mesma alimentacdo e as
variaveis de operacdo, 0s estagios de equilibrio operam nas mesmas condigcdes de
temperatura, composicao e pressdo ao longo da destilacdo. No caso da destilacdo descontinua,
a medida que se altera a composicdo no destilador, todas as demais variaveis termodinamicas
dependentes de temperatura, composicdo e pressdo sofrem alteracdes. Ocorre que esta
alteracdo na dinamica do equilibrio liquido-vapor faz com que a operagdo da coluna de
destilacdo se dé na condicdo que muitos autores chamam de estado pseudoestacionario, que
consiste no periodo da destilagdo descontinua que tem inicio no instante em que os perfis de
temperatura e composicao se estabilizam, e tem fim a partir do instante em que, em fungéo de
se esgotar o composto mais volatil na base da coluna, se desestabilizam.

Pela anélise da Figura 3.4, observa-se que 0 comportamento segue o esperado para a
destilacdo descontinua, onde os perfis de composicdo do etanol atingem o estado
pseudoestacionario e, apods esgotamento de etanol na base da coluna, tendem a zero. No
entanto, a composicdo de topo ultrapassa a composi¢do do aze6tropo para a mistura etanol-
agua, o que, na realidade, ndo ocorre em colunas de destilacdo convencionais. Sendo assim, 0

préximo passo é avaliar os modelos termodinamicos de equilibrio liquido-vapor. Para tanto,
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serdo avaliados os modelos contidos no aplicativo de software VRTherm e também os
implementados em EMSO.

O objetivo desta etapa do trabalho foi avaliar qual a melhor abordagem para o calculo
de equilibrio de fases da mistura binaria etanol-agua especificamente para o0 modelo da coluna
de destilacdo em estudo. O critério de avaliacdo utilizado para a escolha do melhor modelo foi
a composicao correspondente ao aze6tropo da mistura. A Tabela 3.4 apresenta um resumo da
combinacdo entre os modelos de equilibrio de fases utilizados para a simulag¢éo do célculo do
coeficiente de atividade do liquido pelo modelo UNIFAC, do célculo do coeficiente de
fugacidade da fase vapor pelos modelos de Peng Robinson (PR) e Redlich Kwong (RK), bem
como a combinagdo destes com o modelo ideal de uma ou outra fase. Ainda, sdo avaliados 0s
modelos de Wilson, Margules e Van Laar para o célculo dos coeficientes de atividade, os
quais estdo implementados em EMSO. Os resultados das composicdes de topo para cada

combinacéo sdo apresentados na Figura 3.5.

Tabela 3.4 — Modelos de equilibrio utilizados na simulagdo do modelo |

Modelo Fase liquida  Fase vapor
ELV 1 UNIFAC PR
ELV 2 UNIFAC RK
ELV3 Ideal PR
ELV 4 Ideal RK
ELV5 UNIFAC Ideal
ELV 6 Margules Ideal
ELV 7 Wilson Ideal
ELV 8 Van Laar Ideal

A primeira analise que pode ser feita a partir da Figura 3.5 é a de que, nos casos onde a
fase liquida foi considerada ideal, o0 modelo ndo conseguiu prever o azeétropo de 0,894
mol/mol (KUMAR et al., 2010), o que se observa nos modelos ELV 3 e ELV 4. Ja os

modelos onde a fase vapor foi considerada ideal, como o apresentado nas curvas ELV 5, ELV
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6, ELV 7 e ELV 8, ou nos casos ELV1 e ELV 2, a composi¢do de topo ndo ultrapassou o

azeotropo.

ELV1
ELV 2
— 3
ELV 4
ELV S
ELVE
ELV7
ELv &
= AFEGTROPO

0.824

Concentragdo de Etanol no topo {maolfmol)

Minutos

Figura 3.5 — Simulacéo da composicdo no topo para os modelos de equilibrio liquido vapor
indicados na Tabela 3.4

Uma vez descartados os modelos ELV 3 e ELV 4, foram testados os demais modelos
na condig¢do proxima do refluxo total, ou seja, com um valor para a razdo de refluxo muito
maior que o utilizado na simulacdo até entdo. Com uma grande recuperacdo de produto, ou
seja, com uma razdo de refluxo muito alta, o produto de topo é purificado ao seu valor
maximo, e, assim, é possivel verificar qual é a maior concentracdo de etanol que pode ser
obtida. Para isso, serdo utilizados os mesmos valores dos parametros e variaveis indicados na
Tabela 3.2 e as mesmas condicBes iniciais da Tabela 3.3, a exce¢do do valor da razdo de
refluxo, o qual sera alterado de 5 para 500. A Figura 3.6 mostra os resultados da concentragdo
de topo para os modelos de equilibrio indicados na Tabela 3.4, exceto os modelos ELV 3 e
ELV 4.
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Figura 3.6 — Simulagdo da concentragéo de topo para razdo de refluxo R = 500

A partir da anélise da figura 3.6 pode-se observar que a curva ELV 8, representada
pelo modelo de Van Laar, foi a mais coerente, pois levou a composicdo de topo a valores
muito proximos do azeotropo (0.893 mol etanol/mol solucdo, enquanto o azeodtropo € 0.894
mol etanol/mol solucdo). Os demais modelos fornecem composicdes ora acima do azebtropo,
como no caso ELV 6 representado pelo modelo de Margules, ora muito abaixo do azeétropo,
como nos demais casos, 0 que nao é suficiente, pois se espera que a simulacdo da coluna de
destilacdo com uma razdo de refluxo muito alta forme um produto de topo com a
concentracdo proxima a do azeotropo.

Sendo assim, a simulacdo do modelo da coluna de destilacdo descontinua com o
modelo de equilibrio liquido-vapor representado pela modelagem termodinamica de Van Laar
para o calculo do coeficiente de atividade foi a que apresentou os melhores resultados, sendo
a situacdo em que se obteve a concentracdo de topo mais proxima a concentracdo do

azedtropo com o modelo de coluna de destilagdo em estudo.
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3.3.2. Modelo 11

O modelo Il foi proposto com o intuito de avaliar as quantidades de energia trocadas
na base e no topo da coluna, a fim de tornar o modelo mais proximo da coluna de destilacdo
em estudo e, assim, permitir a elaboracdo de uma estratégia de controle apropriada. A Figura
3.7 mostra o fluxograma que representa 0 modelo Il, composto por 5 partes principais: o
destilador, os pratos intermediarios (onde NE é o nimero total de pratos), o pré condensador
(deflegmador), o condensador total e o acumulador.

O modelo Il possui algumas simplificagdes, conforme apresentado a seguir:

i) Acumulo da fase vapor desprezivel;

i) Acumulo molar da fase liquida constante nos pratos intermediarios, no pré-
condensador e no condensador;

iii) Condensador total sem sub-resfriamento;

iv) Perdas de energia despreziveis;

V) Pressé@o de operagédo constante;

vi) Queda de pressdo ao longo da coluna desprezivel,

vii) Mistura perfeita da fase liquida e da fase vapor;

viii) Vazao interna de vapor dependente da fracdo vaporizada no destilador;

iX) Vazdo interna de liquido dependente da fragdo vaporizada no pré-condensador;
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Figura 3.7 — Fluxograma do modelo I para a coluna de destilagdo descontinua

O modelo 1l considera as trocas de calor na base e no topo da coluna de destilacdo.
Para tanto o destilador e o pré-condensador sdo modelados como tanques flash dindmicos com
o0s balancos de massa e energia e as demais equacdes algébricas, como a equacdo da fracédo
vaporizada e a da composicdo das fases resultantes. O objetivo desta abordagem é permitir o
calculo da fragcdo que se encontra no estado vapor e no estado liquido, possibilitando uma
estimativa das vazdes de liquido e de vapor internas de produto na coluna de destilacdo. Desta
maneira, 0 modelo Il ter4 a determinacdo da composicao da fase liquida em cada estagio feita
a partir do balango de massa e a determinagdo da temperatura ocorrerd de duas formas
distintas: pelo balanco de energia (no destilador e no pré-condensador) e por meio do modelo
termodinamico de Van Laar, tal qual foi utilizado no modelo I (para os demais estagios).

A energia total é dada pela soma da energia interna, cinética e potencial. Para a
maioria dos processos quimicos onde existem efeitos térmicos, a energia cinética e a energia
potencial sdo desprezadas, pois sua contribui¢cdo € muito menor que a da energia interna. Ja a

energia interna € calculada pela diferenca entre a entalpia e o trabalho realizado
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(BEQUETTE, 1998). Tendo em vista que neste estudo ndo sdo consideradas variacbes na
pressdo e no volume, ou seja, o trabalho realizado é nulo, os balancos de energia séo
calculados somente em termos de entalpias da mistura etanol-agua tanto para a fase liquida,
designada por h'(i), quanto para a fase vapor, designada por h'(i), apresentados no apéndice A.
Ainda, os termos ‘fp’ e ‘fpc’ indicam a fracdo que se encontra na fase vapor dada a
temperatura, pressdo e composi¢do no destilador e no pré-condensador, respectivamente.
Estes valores sdo calculados com o auxilio do pacote termodindmico VRTherm, o qual, além
da fracdo vaporizada, fornece os valores das composi¢des da fase liquida e vapor resultantes.
As concentracGes molares das fracdes liquida e vapor sdo x(j,i) e y(j,i), respectivamente, onde
‘J” refere-se a0 componente, e ‘i’ refere-se ao estagio de equilibrio. Da mesma maneira que o
modelo I, o componente 1 é o etanol, e 0 2 a &gua, e 0s estagios de equilibrio compreendem
desde o destilador (1° estagio) até o ultimo prato (estagio NE+1), além do pré-condensador
(Estagio NE+2) e do condensador (Estagio NE+3).

O célculo das vazdes molares internas de liquido e de vapor depende das condigdes do
destilador e do pré-condensador, bem como da razdo de refluxo de operacdo. Define-se Hp
como sendo o acimulo molar no destilador. A vazédo de vapor (V) é calculada pela equacgéo
3.14 e a vazdo de liquido (L) pela equacdo 3.15, e sdo consideradas constantes ao longo de
todos os estagios internos. Ja a vazdo de vapor no topo da coluna (Vtopo) € calculada pela
equacdo 3.16, e depende da fracdo vaporizada nesse estagio. Complementam o célculo das
vazOes as equacOes da vazdo destilada (D) (equacdo 3.17) e da quantidade que retorna por

refluxo (Lg) (equacéo 3.18).

V == BD . HD (314)

L == V + LR - VTOPO (315)

Vropo = Bpc* (V + Lg) (3.16)
Lg

= — 3.17

p=" @17

LR = VTOPO - D (318)
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As demais equacdes do modelo se resumem equacdes diferenciais de balangco de
massa e de energia, bem como a equacgédo global da coluna. As equagdes 3.19, 3.20 e 3.21
representam o balango de massa do destilador, o balan¢o de massa e o balango de energia no
destilador, respectivamente, onde Qrornecipo € @ quantidade de energia, em kJ/min,

adicionada ao destilador.

d(Hp)
dWo) __y (3.19)
d(x(]';t) : HD) =L. X(j, 2) —-V- Y(i; 1) (320)
l .
A @) -Hp) _ L-h'(2) = V-h"(1) + Qrornecipo (3.21)

dt

A equacdo 3.22 representa o balanco de massa para 0s estagios intermediarios, onde
‘H’ é 0 acaimulo molar. Uma vez que ndo é considerado o balanco de energia nestes estagios,
suas respectivas temperaturas foram estimadas da mesma maneira que no Modelo I, ou seja,

foram calculadas implicitamente por meio do equilibrio liquido-vapor.
Para os estagios intermediarios (i = 2..NE+1):

d(x(,0) - H)

dt =L(X(],l-l'l)—X(],l))-l'V(y(],l—l)—y(],l)) (322)

De maneira analoga ao destilador, o balanco de massa e de energia para o pré-condensador
sdo representados pelas equacdes 3.23 e 3.24, respectivamente, onde Hpc é 0 acimulo molar e

Qrpc € a energia trocada no pré-condensador, em kJ/min.
Para o pré-condensador (i = NE+2):

d(x(j, NE + 2) - Hp()
dt

=V-YU,NE+1)+ LR-x(j’NE+3)_ L.x(]"NE_l_z)_ VTOPO (323)

-y(j, NE + 2)
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d(h'(NE + 2) - Hpc)
dt

= V-R"(NE+1)+Lg-h'(NE+3) — L-h'(NE+2) — Voopo (3.24)

-h’(NE +2) + Qpc

Tendo em vista que o condensador € total, o cdlculo da temperatura também ¢é feito a
partir do equilibrio liquido-vapor, pois toda a mistura vaporizada que entra € condensada, sem
sub-resfriamento. A equacéo 3.25 representa o balanco de massa no condensador, onde Hc é 0

acumulo molar no condensador.

Para o condensador (i = NE+3):

d(x(j, NE +3) - H)

T = Vropo - W(, NE +2) — x(j, NE + 3)) (3.25)

Ainda, as equacdes 3.26 e 3.27 representam a quantidade destilada (Hp) e a

composicao (xp) no acumulador, respectivamente.

d(Hp) _
20 = p (3.26)
d(xp) D
& o (x(1,NE + 3) — xp) (3.27)

As quantidades de energia trocadas no destilador (Qrornecipo) € N0 pré-condensador
(Qpc) sao calculadas pelas equagdes 3.28 e 3.29, onde Vacua € Vvapor Sa0 as vazdes de agua
no trocador de calor do pre-condensador e de vapor na serpentina de aquecimento do
destilador, respectivamente. Considera-se que as areas de troca de calor sejam suficientes para
que, no caso do destilador, todo o vapor seja condensado, €, no caso do pré-condensador, a
temperatura de saida da agua de resfriamento seja a mesma temperatura da saida da mistura
que se esta resfriando. Ainda, as variagdes de energia sdo calculadas em termos de entalpias,
sendo 4Hyapor @ variagdo da entalpia no destilador e AHicua @ variacdo de entalpia da agua

de resfriamento no pré-condensador.
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Qrornecipo = Vvapor * AHyapor (3-28)

Qconp = Vigua * AHjgua (3.29)

Por fim, o célculo de equilibrio entre as fases é feito mediante relacdo de equilibrio
representada na equagdo 3.30, onde a fugacidade na fase liquida é estimada a partir do
coeficiente de atividade (y,)), calculado pelo modelo de Van Laar, pela pressédo de vapor

saturado (PSAT(,-J)) e pela pressdo do sistema (P). O vapor é considerado gas ideal

("7, D) = 1).

PS.AT
y(, 1) = xG,D) vy 9P (3.30)

A partir da elaboracdo do modelo Il foram feitas algumas simula¢bes, com as 0s
parametros especificados e com as condic¢des iniciais indicados na Tabela 3.5 e na Tabela 3.6,
respectivamente. As condigdes iniciais adotadas para a inicializagéo da simulacdo do modelo
Il foram obtidas a partir da simulacdo do modelo I, operando com uma grande razéo de
refluxo. Os valores de composicdo utilizados na inicializacdo do modelo 11 sdo o perfil de
composicao resultante do modelo I, operando por um grande tempo préximo ao refluxo total.
Ainda, as entalpias foram calculadas a partir da composicéo e da temperatura no destilador e

no pré-condensador, resultantes da mesma simulacdo do modelo 1.

Tabela 3.5 — Parametros utilizadas no Modelo |1

Parametro/Variavel Simbolo Valor/Condigbes
Pressao P 1 atm
Acumulo nos pratos H 1000 mol
Acumulo no pré-condensador e
Hpc, Hc 2000 mol
no condensador
Energia trocada na serpentina de I Temperatura = 416,05 K
destilador vapor Pressdo = 4 atm
Energia trocada na serpentina da Temperatura = 308.15 K
AHaGua

agua de resfriamento Presséo = 1 atm
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Variavel Simbolo Valor
Quantidade no destilador Hi 31000 mol
Composicéo de etanol no destilador (i = 1) x(1,1) 0,033
Composicéo de etanol no prato 1 (i = 2) X(1,2) 0,249384
Composicéo de etanol no prato 2 (i = 3) x(1,3) 0,518505
Composicéo de etanol no prato 3 (i = 4) x(1,4) 0,636534
Composicéo de etanol no prato 4 (i = 5) x(1,5) 0,699418
Composicéo de etanol no prato 5 (i = 6) X(1,6) 0,738925
Composicéo de etanol no prato 6 (i = 7) x(1,7) 0,766369
Composicéo de etanol no prato 7 (i = 8) x(1,8) 0,786761
Composicéo de etanol no prato 8 (i =9) x(1,9) 0,802676
Composicdo de etanol no prato 9 (i = 10) x(1,10) 0,815576
Composicéo de etanol no prato 10 (i = 11) x(1,11) 0,826357
Composicgéo de etanol no prato 11 (i = 12) x(1,12) 0,835598
Composicgéo de etanol no prato 12 (i = 13) x(1,13) 0,843695
Composicdo de etanol no prato 13 (i = 14) x(1,14) 0,850923
Composicdo de etanol no prato 14 (i = 15) x(1,15) 0,857486
Composicgéo de etanol no prato 15 (i = 16) x(1,16) 0,863535
Composicgéo de etanol no prato 16 (i = 17) x(1,17) 0,869185
Composicdo de etanol no prato 17 (i = 18) x(1,18) 0,874529
Composicdo de etanol no prato 18 (i = 19) x(1,19) 0,87964
Composicgéo de etanol no prato 19 (i = 20) x(1,20) 0,884581
Composicao de etanol no pré-condensador (i = 21) x(1,21) 0,889405
Composicéo de etanol no condensador (i = 22) X(1,22) 0,892945
Entalpia no destilador (i = 1) h'(2) -38,9 kJ/mol
Entalpia no pré-condensador (i = 21) h'(21) -36,6 kJ/mol
Quantidade destilada Hp 1 mol
Composicgéo do destilado XD 0,5
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Com o objetivo de avaliar a sensibilidade do modelo sdo realizadas algumas
simulagOes alterando a vazdo de &gua de resfriamento no condensador, a vazdo de vapor no
destilador e a razdo de refluxo, conforme Tabela 3.7.

Sé&o avaliadas a temperatura e a composicao do topo da coluna para trés condicGes de
cada variavel manipulada, como pode ser observado na Tabela 3.7. Foram avaliadas as
condi¢Oes Vyaporl, Vvapor2 € Viapor3 para a manipulagéo do vapor saturado de aquecimento no
destilador; Vagual, Vagua2 € Vagua3 para a vazao de agua de resfriamento do pré-condensador; e,
por fim, Refluxol, Refluxo2 e Refluxo3 para a razéo de refluxo. Os resultados da simulacédo
para a composicdo e temperatura sdo apresentados nas figuras 3.8, 3.9 e 3.10,

respectivamente.

Tabela 3.7 — Variaveis da analise de sensibilidade do modelo 11

Vvaporl Vvapor2 Vyapor3
Vazao de vapor (Vvapor) 1 m3/min 2 m3/min 3 m3/min
Vazdo de agua (Vicua) 0,01 m3/min 0,01 m3/min 0,01 m3/min
Razéo de refluxo (R) 2 2 2
Vigual Vigua2 Vigua3
Vazao de vapor (Vvapor) 2 m3/min 2 m3/min 2 m3/min
Vazao de agua (Vacua) 0,005 m3/min 0,01 m3/min 0,02 m3/min
Razéo de refluxo (R) 2 2 2
Refluxol Refluxo2 Refluxo3
Vazdo de agua (Vicua) 0,01 m3/min 0,01 m3/min 0,01 m3/min
Vazao de vapor (Vvapor) 2 m3/min 2 m3/min 2 m3/min
Razéo de refluxo (R) 1 2 3
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Figura 3.8 — (a) Temperatura e (b) Composicao de etanol no condensador (topo) para as

simulagdes Vyaporl, Vvapor2 € Vyapor3

A partir da analise da Figura 3.8, pode-se observar que o aumento da vazédo de vapor
de aquecimento tem influéncia na temperatura do condensador, pois a energia da base €
transferida ao longo dos pratos até o topo da coluna. O caso Vyapor3, Onde € empregada a
maior vazdo de vapor, € a situacdo onde mais se eleva a temperatura do condensador e, por
consequéncia do equilibrio termodindmico, o aumento da temperatura acima da temperatura
do azeotropo implica diminuicdo da composicdo de etanol no topo. Por outro lado, no caso
Vvaporl houve 0 menor aumento de temperatura e 0 menor decréscimo de composicdo de

etanol no topo.
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Figura 3.9 — (a) Temperatura e (b) Composicao de etanol no condensador para as simulacdes
Végual, Vé\gua2 e Vé\gua3

A analise da Figura 3.9 mostra que o aumento da temperatura do condensador €
atenuado a medida que se aumenta a vazdo de agua no condensador. Na destilacdo
descontinua, conforme a composicao da base da coluna se esgota em etanol e enriquece em
agua, hd o aumento da temperatura. Essa energia € transferida ao longo da coluna,
influenciando o topo da coluna. O aumento da vazdo de agua no pré-condensador implica
maior troca térmica com o objetivo de resfriar o produto de topo. Este comportamento pode
ser observado na Figura 3.9, onde a vazdo de agua Vsga3 teve a menor variacdo de
temperatura do pré-condensador, ao passo que para Vagual, obteve-se a maior variagdo de

temperatura.
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Figura 3.10 — (a) Temperatura e (b) Composicdo de etanol no condensador (topo) para as

simulagOes Refluxol, Refluxo2 e Refluxo3

Por fim, a Figura 3.10 apresenta a resposta do modelo a variacdo da razéo de refluxo.
Assume-se que o liquido que retorna a coluna como refluxo esta a temperatura e composicdo
equivalentes a do ultimo estagio de equilibrio, ou seja, o condensador. Quanto maior for a
razdo de refluxo, maior a quantidade que retorna a coluna, fazendo com que o produto de
topo fique mais concentrado de etanol, e que o decréscimo de temperatura do pré-
condensador seja menor. Esta situacdo pode ser observada na condicdo de Refluxo3, onde a
composicdo é a maior e a temperatura a menor das trés situacfes avaliadas. J& para a condicao
de Refluxol, obteve-se a maior temperatura e a menor concentragao, pois com a menor razéo
de refluxo de operacdo menor é a quantidade que retorna a coluna e maior é a quantidade
retirada como produto final.

Sendo assim, observa-se que os trés parametros avaliados - a razéo de refluxo, a vazao
de vapor no destilador e a vazao de 4gua no pre-condensador - apresentaram efeitos coerentes
na concentragdo e temperatura do topo da coluna, correspondendo de forma condizente com

colunas de destilacdo descontinuas tipicas.
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4. ESTRATEGIAS DE CONTROLE

4.1 Estrutura de controle

A Figura 4.1 mostra o esquema da coluna de destilacdo descontinua usado para a
proposta da estrutura de controle deste trabalho. Observa-se que existem trés variaveis
candidatas a varidvel manipulada na estrutura de controle: a vazao de vapor no destilador, a
vazao de agua no condensador e a vazdo de destilado. No entanto, de acordo com o modelo 11
que serviu de base para este estudo, a vazado de destilado ndo é manipulada diretamente ja que
esta depende da razdo de refluxo da coluna conforme postulado no modelo. Logo, em vez de
manipular a vazao de destilado, a terceira variavel candidata a variavel manipulada foi a razdo

de refluxo.
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Figura 4.1 — Esquema da coluna de destilacdo descontinua usado para a proposta da estrutura
de controle.

4.2  Analise do processo em malha aberta

A primeira analise do processo consistiu em avaliar a resposta do sistema (Modelo
I1) a perturbacGes positivas e negativas nas variaveis manipuladas. Na destilacdo descontinua
da mistura etanol-a4gua, a variavel controlada de maior importancia é a composicdo de topo,
pois garante que o produto esteja na composi¢do adequada. No entanto, em vez de analisar o
efeito das varidveis manipuladas na temperatura do condensador, sera analisado o efeito sobre
a temperatura do pré-condensador. Esta escolha se deu em funcdo de o controle desta
temperatura ter influéncia tanto na composicdo do condensador, quanto na vazao de vapor no
topo da coluna. Neste caso, além de a temperatura estar diretamente ligada a composicéo,
também estd ligada a quantidade de vapor que se condensa e retorna a coluna, e, por
consequéncia, a quantidade que continua na fase vaporizada e €, posteriormente, condensada
no condensador total. Sendo assim, temperaturas muito baixas indicam que nenhum produto
de topo sera formado, pois todo o vapor € condensado, ao passo que temperaturas muito altas
indicam que a composicao de etanol na fase vaporizada sera menor e a vazdo de produto de

topo sera muito alta, diminuindo a composicdo de etanol no topo da coluna.
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Neste trabalho, procura-se obter o etanol combustivel hidratado a partir da destilagcdo
convencional, o qual possui limite inferior de composi¢do muito proximo da composicdo de
azeotropo da mistura etanol-agua (0,894 mol etanol/mol solucdo). Portanto, as estratégias de
controle serdo inicialmente direcionadas a manutencdo da composicdo de topo proxima ao
azedtropo. Sendo assim, serdo avaliadas as respostas da temperatura do pré-condensador
mediante variacfes da vazdo de agua do pré-condensador, vazdo de vapor no destilador e
razdo de refluxo da coluna. A Tabela 4.1 traz as perturbacGes na vazdo de agua de
resfriamento, da vazao de vapor de aquecimento e da razdo de refluxo no modelo Il. A Figura
4.2, a Figura 4.3 e a Figura 4.4 apresentam as respostas da temperatura do pré-condensador
mediante perturbacBes na vazdo de vapor saturado no destilador, na vazdo de &gua de

resfriamento do pré-condensador e na razdo de refluxo.

Tabela 4.1 — Variaveis da analise de sensibilidade do modelo 11

Perturbacéo Valor Perturbacao
negativa normal positiva
0,01 ;
Vazdo de agua (Vacua) /5 me/min 0,01 m¥/min 50,01 m3¥min
Vazao de vapor (Vvapror) 2/5 m3/min 2 m3/min 52 m3/min

Razao de refluxo (R) 2/5 2 5.2
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Figura 4.2 — (a) Resposta da temperatura do pré-condensador mediante (b) variagcdo da vazéao
de vapor de aquecimento no destilador
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Figura 4.4 — (a) Resposta da temperatura do pré-condensador mediante (b) variacdo da razéo
de refluxo da coluna

A partir das figuras 4.2, 4.3 e 4.4 pode-se notar que as trés variaveis manipuladas tém
efeito na temperatura do pré-condensador. Tendo em vista que a vazdo de agua de
resfriamento no pré-condensador estd diretamente relacionada com a variacdo de energia
nesse estagio, esta varidvel manipulada teve a maior influéncia na temperatura do pré-
condensador. A vazdo de vapor de aquecimento no destilador também promoveu alteracdes
significativas na temperatura do pré-condensador, pois estd diretamente ligada as vazBes
internas de produto que entram e saem deste estagio. Por fim, a razdo de refluxo foi a varigvel
que teve menor influéncia, em grande parte por que se considerou que o condensador total
ndo promove o sub-resfriamento do produto de topo, ou seja, a troca de calor no condensador
é suficiente apenas para condensar a solugdo, mantendo-se a mesma temperatura. Com isso, a
vazdo que retona por refluxo ao pré-condensador estara nas mesmas condigdes de temperatura
e composi¢do do topo da coluna, ndo promovendo grandes alteracfes na temperatura do pre-

condensador.
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4.3  ldentificacéo

A identificacdo de sistemas € uma etapa de grande importancia na analise de
processos. Tem como finalidade a obtencdo de modelos de plantas complexas, onde a
utilizacdo de leis da fisica, por vezes, ndo é suficiente para representar a dindmica do
processo, como no caso de sistemas fortemente néo lineares, por exemplo.

Em geral, os processos reais estdo sempre sujeitos a perturbacdes. Os efeitos do
ambiente e os erros de aproximacédo podem ser modelados como perturbacdes do processo. A
primeira etapa do processo de identificacdo de modelos é a escolha da estrutura do modelo a
ser identificado. A etapa seguinte € o ajuste dos pardmetros dessa estrutura de forma que a
saida do modelo reproduza da melhor maneira as saidas do sistema real. Os critérios mais
utilizados para a avaliacdo dos modelos sdo o ajuste do modelo, a resposta transiente e 0s
zeros e polos gerados pelo modelo ajustado.

Neste trabalho, a identificagdo foi utilizada para representagdo do modelo Il
mediante perturbacfes nas variaveis manipuladas. Para tanto, foi utilizada a caixa de
ferramentas de identificacdo de sistemas (System Identification Toolbox) do software Matlab,
a qual permite a criacdo do modelo matematico de um sistema dindmico por meio de dados
gerados por modelos ou também por dados medidos experimentalmente. Esta caixa de
ferramentas possui quatro estruturas basicas de modelos discretos utilizadas para a
identificacdo de modelos dindmicos, sendo eles o modelo OE (Output Error), o ARX
(Autoregressive with Exogenous input), o ARMAX (Autoregressive Moving Average
Exogenous input) e o BJ (Box-Jenkins). Ainda, é possivel remover média e tendéncia e
utilizar filtro para dados ruidosos, sendo ferramentas auxiliares de grande importancia para o
pré-processamento de dados. Uma vez realizada a identificagdo do modelo por meio do
conjunto de dados de entrada e saida do sistema, € possivel encontrar a funcdo de
transferéncia correspondente e, assim, compreender o comportamento de entrada e saida do
processo, prever respostas da planta, desenvolver sistemas de controle e ajustar controladores,
e, também, filtrar e suavizar os sinais da planta (IKONEN e NAJIM, 2002).

Os modelos discretos identificados para o controle da temperatura do pré-condensador
mediante manipulacdo da vazdo de vapor de aquecimento na base da coluna, da agua de

resfriamento no pré-condensador e da razdo de refluxo sdo apresentados na Tabela 4.2. Em
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todos os casos foram removidas a média e a tendéncia dos dados gerados pelo modelo para

possibilitar a identificacéo.

Tabela 4.2 — Funces de transferéncia e modelos discretos usados na identificagdo da resposta
da temperatura do pré-condensador mediante manipulacéo da vazao de vapor de
aquecimento, da vazdo de agua de resfriamento, e da razdo de refluxo

Variavel . . Modelo | Ajuste
_ Funcéo de transferéncia )
manipulada discreto (%)
Vazdo de Ga(s) = -1.266 5% — 9.229 5% — 20.4 5 — 74.26 OE 221 | 78.89
5 AVWS T 54 4645153 +33.752 + 7513 5+ 168.1 ’
agua
Vazdo de -7
0.0004657 s + 1.361-10
Gv(S) = T3 030965 1 8013x10° T OE221 | 74,53
Vapor s+ 0. s+ 8. X
Razdo de Gr(s) = —0.0009891 5% — 0.007051 s% — 0.01278 s — 0.05351 OE 221 | 4465
refluxo RASJ = s* +9.49753 + 47.06 52 + 116.4 5 + 278.5 ’

Modelo discreto (OE nmk, onde n e m séo as ordens do modelo em relagdo as saidas e entradas,

respectivamente, e k é o tempo morto).

A avaliacdo dos modelos discretos pode ser feita de forma geral para as trés variaveis
controladas, sendo o modelo de ajuste ARX o que apresentou os piores resultados de ajuste
(fit), e os modelos OE, BJ e ARMAX apresentaram resultados satisfatorios, sendo esses
ultimos idénticos uns aos outros. O ajuste das fungdes se deu pela equacdo 4.1 presente no
software MatLab, onde y é a saida medida e y € a saida do modelo identificado. Ainda, norm
indica que os valores sdo normalizados, e mean indica que o valor ¢ a média. Quanto mais
préximo de 100%, maior é a qualidade do ajuste. Optou-se pela escolha do modelo OE de

ordem 2, com tempo morto, para representar o modelo.

1 —norm(y — )

fit = 100 - 4.1)

norm(y — mean(y))
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4.4 Meétodos de sintonia de controladores

O controlador do tipo proporcional integral derivativo (PID) é o algoritmo mais
utilizado em processos de controle de plantas quimicas, principalmente devido a sua relativa
simplicidade e amplo conhecimento ja desenvolvido em relagdo aos seus métodos de sintonia.
A equacdo do controlador PID (Equacdo 4.2) contém trés termos, como sugere 0 nome: 0O
termo proporcional, o termo integral e o termo derivativo em relacdo ao erro da variavel
controlada. O termo Kp faz referéncia ao ganho proporcional, e os termos T, e Tp aos tempos

integral e derivativo, respectivamente.
1
G.(s)=Kp-(1+-—+Tps) (4.2)
Ts

Embora a consideragdo do termo derivativo impliqgue menor sobre-elevacdo e menor
tempo de assentamento, neste trabalho serdo desenvolvidos controladores proporcionais
integrais (PI), eliminando-se o termo derivativo (Tps) da equacdo 4.4.1, pois a agéo derivativa
tende a tornar o sistema mais instavel e sensivel a alteracdes reais. Portanto, o controlador Pl
possui acdo mais branda, facilitando o avanco do método integrador. Sendo assim, sao
sintonizados trés controladores diferentes: para a manipulacdo da vazdo de vapor de
aquecimento na base da coluna; para a vazao de agua de resfriamento no pré-condensador; e,
por fim, para a razdo de refluxo. O objetivo, nos trés casos, é controlar a temperatura do pré-
condensador, identificada como principal varidvel do controle da qualidade de produto de
topo.

Em muitos casos a sintonia de controladores ainda é feita de forma manual, ou seja, de
maneira que 0s parametros sao ajustados independentemente por tentativa e erro, ou por meio
de um procedimento basico para cada caso especifico. Nesses procedimentos, a acdo
derivativa geralmente ndo é utilizada, sendo mais indicado para sistemas ndo muito
complexos, onde néo é necessario um controle muito rigoroso.

De outra maneira, a sintonia de controladores pode ser efetuada por métodos
sistematicos de ajuste dos parametros do controlador. O primeiro método sistematico foi

proposto por Ziegler-Nichols (1942) onde, com base em alguns dados experimentais do

processo, tornou possivel determinar um conjunto de pardmetros iniciais K., 7, e 7, de
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controladores do tipo PID. Este trabalho foi um marco na historia do controlador PID,
servindo de base para inimeros métodos, baseados em dados experimentais (step testes,
curvas de reacdo do processo ou obtencdo dos parametros por meio de tabelas ou formulas
deduzidas em funcdo das caracteristicas dinamicas estimadas), baseados na minimizacao de
indices de erro (IAE, ISE, ITAE), ou metodologias baseadas em modelos (Internal Model
Control, IMC) (MARTINS, 2009). Uma série de métodos de ajuste de controladores PID
pode ser encontrada em livros como Astrom e Higglung (1995) e O’'DWYER (2003).

Neste trabalho séo avaliados cinco métodos distintos: Ziegler Nichols, ITAE, Kappa-
Tau, IMC e Cohen-Coon. Estes métodos podem ser divididos em duas categorias: méetodos de
ajuste baseados em fun¢des de primeira ordem com tempo morto (conhecidos como métodos
K, Tau e teta); e métodos de ajuste baseados em ganho ultimativo (K,) e periodo ultimativo
(Pu).

Os métodos baseados em fungdes de primeira ordem com tempo morto sdo métodos
simplificados, de grande aplicabilidade e de satisfatdria qualidade ao aproximar sistemas reais
compostos por dindmicas de primeira ordem em série. Foram especialmente desenvolvidos
para ajustar controladores PID a partir do ganho (K), tempo morto (1) e constante de tempo
(0), por isso chamados de métodos K, Tau e teta.

Por outro lado, por darem informacdes sobre as caracteristicas dindmicas justamente
na regido onde a maioria dos controladores feedback normalmente trabalham, ou seja, a regido
de corte, os métodos baseados em ganho ultimativo (K,) e o periodo ultimativo (P,) fornecem
informacBes extremamente importantes sobre a dindmica dos sistemas. Esses valores podem
ser facilmente calculados para qualquer funcdo de transferéncia e poderéo ser entdo aplicados
para projetar controladores para sistemas com uma dinamica de elevada ordem, néo
necessitando que se faca nenhuma aproximacdo como feita nos métodos anteriores.

Os métodos ITAE, Cohen-Coon e IMC sdo meétodos baseados em fungdes de primeira
ordem com tempo morto. J& 0 método de Ziegler Nichols possui as duas formas: a baseada em
funcbes de primeira ordem com tempo morto e a baseada no ganho e no periodo ultimativo.
Da mesma maneira, 0 método de Kappa-Tau possui as duas formas, sendo a forma com
parametrizacdo Tau baseada em funcGes de primeira ordem com tempo morto, e a forma com
parametrizacdo Kappa baseada no ganho e no periodo ultimativo. Os métodos de sintonia de
controladores Pl s&o apresentados no apéndice D.

Os critérios de avaliacdo de controladores podem ser divididos em critérios de

robustez e critérios de desempenho. Critérios de robustez sdo avaliados por indicadores como
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méaxima sensibilidade (Maximum Sensitivity, MS), margem de ganho (Gain Margin, GM),
reserva de fase (Phase Margin, PM). Por outro lado, os critérios de desempenho s&o
identificados por meio da avaliagdo de indicadores de erro, como a Integral do Erro
Quadratico (Integrated Square Error, ISE), da Integral do Erro Absoluto (Integrated Absolute
Error, 1AE) e da Integral do Erro Absoluto Ponderado no Tempo (Integral Time-weighted
Absolute Error, ITAE), bem como pelo tempo de assentamento (Settlement Time, ST) e a
sobre-elevagdo (overshoot, OV). Os critérios de avaliagdo dos controladores séo apresentados

no apéndice E.

4.4.1. Controlador da vazao de vapor na base da coluna

A Tabela 4.3 mostra os critérios de desempenho e robustez para o controlador da
vazdo de vapor na base da coluna. O método de sintonia Kappa-Tau com parametrizacdo
Kappa ndo foi capaz de sintonizar o controlador, sendo apresentados apenas o0s resultados
para a sintonia Kappa-Tau com parametrizacdo Tau e 0os demais métodos.

Considerando o critério de méxima sensibilidade, os métodos Kappa-Tau para
desempenho (D) e para robustez (R), o método ITAE regulatério e 0 método Cohen-Coon
ficaram dentro dos limites de robustez (entre 1,3 e 2), no entanto o método de Cohen-Coon
possui margem de ganho inferior a 1,7. Considerando os critérios de desempenho como a
Integral do Erro Quadratico (ISE), a Integral do Erro Absoluto (IAE) e a Integral do Erro
Absoluto Ponderado no Tempo (ITAE), o método ITAE regulatério foi o que apresentou os
menores valores, sendo este, portanto, 0 método de sintonia com os melhores resultados. A
Tabela 4.4 mostra os valores do ganho proporcional (Kp) e do tempo integral (T,) obtidos
pelo método de sintonia ITAE regulatério quando a vazdo de vapor no destilador foi
considerada a variavel manipulada. A Figura 4.5 apresenta a performance deste controlador

no caso de uma mudanga no setpoint.
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Tabela 4.3 — Critérios de desempenho e robustez do controlador da vazéo de vapor na base da
coluna projetado com o modelo linear

Kappa- Kappa-

Zigler- ITAE ITAE Cohen-
) Tau Tau o IMC
Nichols (Servo) (Regulatorio) Coon
(R) (D)

MS 3,2732 1,3233 19289  5,5213 1,9138 4,8934 1,5801
GM 1,5085 53145 2,3731  1,2169 2,2351 1,2687 0,0411
PM (°) 30,7609 65,6591 46,8352 12,1273 53,6831 20,6546 36,7494
ISE 0,0175 0,0228 0,0165 0,0325 0.0154 0,0213 1.7101
IAE 0,3274 0,3467  0,2449  0,6251 0,2338 0,4695 17,2988

ITAE 12,1351 10,7495 7,2876 20,8507 7,9222 22,8522 1939,9
ST

) 2,8289 7,5826  3,6482  2,7557 3,0425 2,7710  166,5474
(min)
ov
%) -84,8753 -89,5146 -87.644 -80,9363 -88,4553 -84,0638  -99,7658
0

Tabela 4.4 — Ganho proporcional e Tempo integral para o controlador da manipulacdo da
vazao de vapor gerados pelo método ITAE regulatério

Kp 1538,2

T 3,9449
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Figura 4.5 — Resposta da temperatura do pré-condensador para uma mudanga em seu
setpoint, utilizando a funcéo de transferéncia Gy.

4.4.2. Controlador da vazao de dgua no pré-condensador

A Tabela 4.5 mostra os critérios de desempenho e robustez para o controlador da
vazdo de agua no pré-condensador. O método de sintonia Kappa-Tau com parametrizacdo
Kappa ndo foi capaz de sintonizar o controlador, sendo apresentados apenas os resultados
para a sintonia Kappa-Tau com parametriza¢do Tau e 0os demais métodos.

Analisando a maxima sensibilidade do sistema gerada em cada metodo, os métodos de
sintonia IMC, Kappa-Tau para robustez e Cohen-Coon ndo ficaram entre os limites de
robustez (1,3 e 2). Ainda, 0 método de sintonia Cohen-Coon forneceu valor de reserva de fase
(PM) menor que 30° recomendados para que 0s sistemas sejam menos sensiveis a incertezas.
A analise dos demais métodos de sintonia pelos critérios de desempenho indica que o método
de sintonia Kappa-Tau para desempenho (D) apresentou 0s menores valores para a Integral do
Erro Quadréatico (ISE), a Integral do Erro Absoluto (IAE) e a Integral do Erro Absoluto
Ponderado no Tempo (ITAE). Sendo assim, este método foi escolhido para sintonizar o
controlador para a manipulacdo da vazao de agua no pré-condensador. A Tabela 4.6 mostra 0s

valores do ganho proporcional (Kp) e do tempo integral (T,) obtidos pelo método de sintonia
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Kappa-Tau para desempenho (D) quando a vazao de agua no pré-condensador foi considerada

a varidvel manipulada. A Figura 4.6 apresenta a performance deste controlador no caso de
uma mudanca no setpoint.

Tabela 4.5 — Critérios de desempenho e robustez do controlador da vaz&o de agua no pré-
condensador projetado com o modelo linear

Kappa- Kappa-

Zigler- ITAE ITAE Cohen-
] Tau Tau ] IMC
Nichols (Servo) (Regulatério) Coon
(R) (D)

MS 1,6192 1,2590 1,9890 11,6335 1,5522 3,0351 1,0355
GM 2,5805 52096 19843  2,4268 2,8834 0,9793 26,3738
PM 105,5990 78,0570 55,9910 88,1134 77,0761 -5,3616  -90,0767
ISE 0,0346 0,0235 0,0141 0,0168 0,0162 6,33x10" 8,2 x10*
IAE 0,9671 0,4408 0,0177  0,3483 0,2890 2027,3 2073,6

ITAE 47,2454 18,3606 0,4662 14,4981 11,7532 527770 360790
ST

) 28,2134  9,4068  2,4644  9,0194 6,2643 274,3745 -25
(min)
ov
(%) -90,0001 -90,0000 -98,843 -90,0000 - 90,0000 7713,6 -100
0

Tabela 4.6 — Ganho proporcional e Tempo integral para o controlador da manipulagédo da
vazdo de adgua gerados pelo método Kappa-Tau para desempenho

Kp -0,7134

T 0,4332




85

D T T I T T T T T S t R t
w : = == Setpoin
% % : : : B B B . Planta
S Qonsk - NPT A S S S FERR T DR ]
=] : N | T : : : : : :
S g : Coab :
2%\3 om _ ......... I A
g8 : : 5 5 :
_DD"]E 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 M 20 3 41 50 B0 70 80 90 100
Minutos
(a)
0.03 , ! 5 , , . : . .
g “é ooz k- .......... ........ ......... ......... ......... .......... .......... ......... ........ i
:c:u—g om ke ......... ......... .......... .......... ......... ......... .......... ......... i
. D L I 1 1 1 1 1 1 1
0 m 20 3 4 50 BO 70 80 90 100
hlinutos
Figura 4.6 — — Resposta da temperatura do pré-condensador para uma mudanga em seu

setpoint, utilizando a funcéo de transferéncia Ga.

4.4.3. Controlador da razao de refluxo

A Tabela 4.7 mostra os critérios de desempenho e robustez para o controlador da razéo
de refluxo da coluna. O método de sintonia Kappa-Tau com parametrizacdo Kappa ndo foi
capaz de sintonizar o controlador, sendo apresentados apenas os resultados para a sintonia
Kappa-Tau com parametrizacdo Tau e os demais métodos.

Analisando o critério robustez pode-se observar que apenas 0 método de sintonia
Kappa-Tau robusto (R) apresentou a méxima sensibilidade dentro dos limites desejaveis
(entre 1,3 e 2). Ainda, o ajuste Kappa-Tau para robustez (R) foi 0 que apresentou 0s menores
valores para a Integral do Erro Quadratico (ISE), a Integral do Erro Absoluto (IAE) e a
Integral do Erro Absoluto Ponderado no Tempo (ITAE). Sendo assim, este método foi o
escolhido para sintonizar o controlador para a manipulacdo da razéo de refluxo da coluna. A
Tabela 4.8 mostra os valores do ganho proporcional (Kp) e do tempo integral (T,) obtidos
pelo método de sintonia Kappa-Tau para robustez (R) quando a razdo de refluxo foi
considerada a variavel manipulada. A Figura 4.7 apresenta a performance deste controlador

no caso de uma mudanca no setpoint.
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Tabela 4.7 — Critérios de desempenho e robustez do controlador da razdo de refluxo projetado
com o modelo linear

_ Kappa- Kappa-
Zigler- ITAE ITAE Cohen-
] Tau Tau ] IMC
Nichols (Servo)  (Regulatorio) Coon
(R) (D)
MS 2,0491 1,7041  3,9200 3,8404 4,8002 3,2312  1,0000
GM 2,4670 2,7058  1,2726 0,9268 1,3112 1,4796 51417
PM 109,2100 60,4367 21,2031  -5,9413 25,5280 41,7342 00
ISE 0,0260 0,0138  0,0194 2,38x10™ 0,0171 0,0136  1,7553
IAE 0,6339 0,1754  0,0383 6,013x10’ 3,3879 0,2445 17,5264
1,1464
ITAE 21,2336 45771 1,1410 109 99,9928 6,9222 19725
X
ST
) 2,32801  2,9098 2,0886 173,1638 1,9623 1,9342 -25
(min)
ov o
%) -90,0000 -89,2078 -98,322 8,13x10 72,7222 -84,6240 -100
0

Tabela 4.8 — Ganho proporcional e Tempo integral para o controlador da manipulagédo da

razdo de refluxo gerados pelo método Kappa-Tau para robustez

-1285,8

T

0,3916
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Figura 4.7 — Resposta da temperatura do pré-condensador para uma mudanga em seu
setpoint, utilizando a funcéo de transferéncia Gg.

4.5  Analise do processo em malha fechada

A andlise do processo em malha fechada consiste em utilizar o controlador
Proporcional Integral (Pl) para a manipulacdo da varidvel com o intuito de controlar a
temperatura do pré-condensador da coluna. Para isso, é testado o controlador para a
manipulacdo da razdo de refluxo, o controlador para a manipulacdo da vazdo de agua de
resfriamento no pré-condensador e o controlador para a manipulagdo da vazdo de vapor

saturado na base da coluna.

4.5.1. Controlador para a manipulagéo da vazéo de vapor saturado no destilador

O controlador para a manipulagdo do vapor saturado no destilador tem o objetivo de

manter a temperatura do pré-condensador no setpoint desejado. A Figura 4.8 apresenta 0s
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resultados de temperatura e de concentracdo de etanol no pré-condensador para o setpoint de
351,5993 K, comparando os resultados com a operacdo da coluna sem nenhuma acdo de

controle.
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Figura 4.8 — (a) Temperatura e (b) Concentracdo no pré-condensador para o controle por
meio da manipulacdo da vazao de vapor saturado para o setpoint de 351,5993 K

Observa-se que a temperatura do 301,5993 K estabilizou-se a partir de 0,5 minuto, se
mantendo constante até o final dos 100 minutos da batelada. Pela andlise da figura 4.8 (b), é
possivel avaliar que a concentracdo do pré-condensador foi superior a situacdo em que
nenhuma acdo de controle esteve envolvida. Esta condicdo implica maior qualidade do
produto formado, que é o objetivo principal da estratégia de controle.

A Figura 4.9 apresenta a manipulacdo da vazdo de vapor saturado fornecida ao
destilador ao longo da operacéo da coluna para o setpoint de 351,5993 K. Nota-se que, até o
tempo de 0,2 minutos, a coluna de destilagéo foi operada com a vazao de vapor em seu valor
padrdo de 2 m3/min, utilizada quando ndo ha nenhuma acgéo de controle. A partir do momento
em que foi acionado o controlador, a vazdo de vapor, inicialmente, passou a valores proximos
a 0,5 m3/min, e, ao final da batelada, ao valor de 1,6 m3/min. Sendo assim, a medida que a

concentragéo de etanol na base diminui, maior deve ser a energia fornecida ao destilador para
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que a temperatura de topo se mantenha constante, tendo em vista que a base se torna mais

concentrada em &gua, que é o componente menos volatil.

Yazdo de vapor saturado
no destilador (m%min)

0 10 20 30 40 50 G0 70 80 a0 100
Minutos

Figura 4.9 — Manipulacdo da vazao de vapor saturado ao longo da destilacdo para o setpoint
de 351,5993 K

4.5.2. Controlador para a manipulacdo da vazédo de agua de resfriamento no pré-condensador

O controlador para a manipulacdo de agua de resfriamento no pré-condensador, assim
como o controlador da vazdo de vapor saturado no destilador, também tem o objetivo de
manter a temperatura do pré-condensador no setpoint desejado. A Figura 4.10 apresenta 0s
resultados de temperatura e de concentracdo de etanol no pré-condensador para o setpoint de
351,5993 K, comparando os resultados com a operagdo da coluna sem nenhuma acdo de

controle.
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Figura 4.10 — (a) Temperatura e (b) Concentracdo no pré-condensador para o controle por
meio da manipulagdo da vazéao de &gua de resfriamento do pré-condensador para o setpoint
de 351,5993 K

Observa-se que o objetivo de controlar a temperatura do setpoint em 351,5993 K foi
alcancado no instante de 4,4 minutos, e, a partir deste momento, se manteve constante até o
final da batelada de 100 minutos. Pela analise da figura 4.10 (b), assim como na figura 4.8 (b),
foi possivel avaliar que a concentracdo de topo com a temperatura do pré-condensador
controlada foi superior a situacdo em que nenhuma agdo de controle esteve envolvida. Esta
condicdo implica maior qualidade do produto formado, que € o objetivo principal da
estratégia de controle.

A Figura 4.11 apresenta a manipulacdo da vazdo agua de resfriamento no pré-
condensador ao longo da destilagdo para o setpoint de 351,5993 K. Nota-se que, até o tempo
de 0,2 minutos, a coluna de destilagdo foi operada com a vazdo de 4gua em seu valor padrdo
de 0,01 m3/min, utilizada quando ndo h& nenhuma agéo de controle. A partir do momento em
que foi acionado o controlador, a vazéo de vapor passou a valores maiores que o valor padréo,
chegando a pouco superiores a 0,042 m3/min no inicio da agéo de controle e proxima a 0,03
m3/min no final da destilacdo. Sendo assim, mantendo-se constante a energia fornecida a base
da coluna, a energia removida no topo deve ser decrescente ao longo da batelada quando se

deseja manter a temperatura de topo no setpoint desejado.
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Figura 4.11 — Manipulacédo da vazéo de vapor saturado ao longo da destilacdo para o setpoint
de 351,5993 K

4.5.3. Controlador para a manipulacéo da razédo de refluxo

O controlador para a manipulacdo da razdo de refluxo, como nos casos anteriores,
também tem o objetivo de manter a temperatura do pré-condensador no setpoint desejado. A
Figura 4.12 apresenta os resultados de temperatura e de concentracdo de etanol no pré-
condensador para o setpoint de 351,5993 K, comparando os resultados com a operacdo da
coluna sem nenhuma acéo de controle.

Observa-se que o objetivo de controlar a temperatura do setpoint em 351,5993 K nao
foi alcangado em nenhum momento da batelada de 100 minutos. Mesmo assim, pela anélise
da Figura 4.12 (b), é possivel avaliar que a concentragdo de topo é superior a situacdo em que
nenhuma acgdo de controle esteve envolvida, porém deve-se, principalmente, ao fato de a

razdo de refluxo ser muito alta, fazendo com que a vazéo de produto formado seja minima.
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Figura 4.12 — (a) Temperatura e (b) Concentracdo no pré-condensador para o controle por
meio da manipulagdo da razéo de refluxo para o setpoint de 351,5993 K

A Figura 4.13 apresenta a manipulacéo da razao de refluxo ao longo da destilacéo para
o setpoint de 351,5993 K. Nota-se que, até o tempo de 0,2 minutos, a coluna de destilacdo foi
operada com a vazdo de vapor em seu valor padrdo igual a 2, utilizada quando ndo ha
nenhuma acao de controle. A partir do momento em que foi acionado o controlador, a razéo
de refluxo passou a valores muito altos, chegando préxima a 65000 no final da batelada.
Sendo assim, o controle da temperatura do pré-condensador pela manipulacdo da razéo de
refluxo ndo foi eficaz, ndo sendo uma estratégia de controle apropriada para o modelo de
coluna de destilacdo descontinua em estudo.
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Figura 4.13 — Manipulacédo da vazdo da razao de refluxo ao longo da destilacéo para o
setpoint de 351,5993 K

4.5.4. Comparacdo entre as estratégias de controle

Conclui-se que, das trés estratégias, apenas o controle feito a partir da manipulacéo da
razdo de refluxo ndo foi eficaz ao controlar a temperatura do pré-condensador. A Tabela 4.9
apresenta a concentracdo e a quantidade destilada armazenada no acumulador para todos 0s
casos. Observa-se que em todas as situacbes onde a temperatura do pré-condensador
controlada, a concentracdo foi superior a situacdo sem nenhuma acdo de controle, ainda que o
controle por meio da manipulagéo da razdo de refluxo ndo tenha sido eficiente. Por outro lado,

a quantidade destilada foi maior na situagdo onde ndo houve nenhuma agéo de controle.
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Tabela 4.9 — Comparacao entre a composicao e a quantidade destilada para as situacoes

estudadas
Estratégia Concentragao molar Quantidade destilada

Sem controle 0,88723 4455,91 mol
Manipulacéo da vazao de

_ 0,89226 973,265 mol

vapor no destilador

Manipulacéo da vazéo de

] ) 0,89232 2225,06 mol
agua no pré-condensador
Manipulacéo da razéo de

0,8726 19,4609 mol

refluxo

As quantidades destiladas e as concentracfes acumuladas como produto final da
destilacdo podem ser avaliadas pelas figuras 4.14, 4.15 e 4.16, as quais apresentam as vazoes
de produto destilado e a concentracdo de topo (condensador) para a manipulagdo por meio da
vazdo de vapor saturado, por meio da vazdo de agua de resfriamento e por meio da razdo de

refluxo, respectivamente.
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Figura 4.14 — (a) Concentragéo de topo e (b) Vazao de produto destilado pela manipulagéo da
vazdo de vapor saturado no destilador
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Figura 4.15 — (a) Concentracdo de topo e (b) Vazao de produto destilado pela manipulacéo da
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Figura 4.16 — (a) Concentracdo de topo e (b) Vazéo de produto destilado pela manipulacéo da

razao de refluxo
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Observa-se que em todos 0s casos a operacdo da coluna sem nenhuma acdo de
controle gerou um produto de topo em menor concentracdo e em maior quantidade,
justificando a quantidade acumulada e a composicéo do produto final apresentados na Tabela
4.9. Por outro lado, o controle pela manipulacdo da razdo de refluxo foi a pior estratégia de
controle, pois, como pode ser observado na figura 4.16 (b), teve a menor quantidade de
produto destilado, sendo muito proxima a 0 mol/min durante praticamente toda a destilacéo,
tendo em vista os altos valores para a razdo de refluxo. Ainda, o controle da temperatura pela
manipulacdo da vazdo de vapor saturado no destilador formou um produto com alta pureza,
em quantidade razoavel. Porém, a melhor estratégia de controle foi a que manipulou a vazéo
de agua de resfriamento no pré-condensador, formando o produto com a maior concentracdo e
com a maior quantidade destilada, chegando proxima a metade da quantidade na situacao
onde nenhuma acéo de controle foi empregada. Esta situacdo é explicada a partir da analise da
figura 4.15, onde, em comparacdo com as demais estratégias de controle, foi a que registrou
os melhores resultados, mantendo a vazéo de produto destilado e a concentragéo de topo nos
valores mais altos ao longo da destilagéo.
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5. CONCLUSOES

O foco deste trabalho foi estudar a etapa de purificacdo do etanol até as especificacbes
de etanol combustivel hidratado. Para tanto, optou-se pela constru¢do de modelos de colunas
de destilacdo, baseados em uma coluna de destilacdo descontinua localizada no colégio
politécnico da Universidade Federal de Santa Maria.

Os modelos de colunas de destilacdo descontinua sdo modelos de relativa
complexidade, envolvendo um conjunto de equacdes diferenciais referentes aos balancos de
massa e de energia em cada estagio de equilibrio, além das demais equacdes algébricas do
sistema. Para a solugdo do sistema dinamico de equacGes algébrico-diferenciais resultante da
modelagem da coluna de destilacdo, o método integrador DASSL foi utilizado, se mostrando
eficiente. O primeiro modelo proposto visou avaliar a dindmica da destilacdo descontinua,
bem como o modelo de equilibrio da mistura liquida e vapor. J& o segundo modelo foi
proposto com o intuito de avaliar as quantidades de energia trocadas na base e no topo da
coluna com o objetivo de desenvolver estratégias de controle para a coluna de destilacéo
descontinua.

A dindmica do modelo da coluna de destilagdo descontinua mostrou-se coerente, tendo
em vista que no inicio e no fim a destilacdo se da no estado transiente, e, entre estes dois
periodos, no estado pseudoestacionario. Ainda que o modelo da coluna de destilacdo
descontinua conseguiu representar a dinamica caracteristica do processo, houve a necessidade
de um modelo termodinamico para o equilibrio liquido-vapor em cada estagio que fosse capaz
de prever a composicdo do azeétropo da para a mistura etanol-agua, pois se trata de uma

mistura ndo ideal. A andlise dos modelos de Van Laar, Margules, Wilson e UNIFAC
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modificado (Dortmund) para o calculo do coeficiente de atividade da mistura liquida, e dos
modelos de Peng-Robinson e Redlich-Kwong para o célculo dos coeficientes de fugacidade da
mistura vapor mostrou que a combinacdo do modelo de Van Laar para a atividade do liquido
aliado ao modelo ideal para mistura vapor foi o que apresentou os melhores resultados para o
modelo da coluna de destilacdo batelada proposto neste trabalho, chegando muito préximo a
composicdo e a temperatura do azeotropo previstas na literatura.

A fim de tornar possivel a elaboracdo de estratégias de controle foi proposto um
segundo modelo, tendo como referéncia a coluna de destilacdo descontinua do Colégio
Politécnico da Universidade Federal de Santa Maria. Este modelo previu a manipulacéo de
variaveis como a vazao de vapor saturado adicionado ao destilador, a vazao de agua utilizada
no pré-condensador no topo da coluna e também a raz&o de refluxo da coluna.

A analise do processo em malha aberta avaliou, separadamente, a vazdo de vapor
saturado, a vazao de agua no pré-condensador e a razdo de refluxo como variaveis de entrada,
e a temperatura do pré-condensador como variavel de saida. Isto se deve ao fato de o pré-
condensador controlar, além da composicdo, a vazdo de produto no topo da coluna de
destilacdo. Além disso, o condensador, acoplado em série com o pré-condensador, devido a
simplificacdo do modelo, tem apenas a funcdo de condensar o produto final, ou seja, a troca
de energia neste estagio ndo foi avaliada em funcdo da limitacdo do modelo em considerar
que néo ocorre sub-resfriamento do produto de topo. O processo de identificacdo de modelos
discretos escolhido para representar a resposta da temperatura do pré-condensador mediante a
perturbacdo em todas as variaveis manipuladas foi o0 modelo OE (Output Error), apesar do
modelo BJ (Box—Jenkins) e do modelo ARMAX (Autoregressive Moving Average Exogenous
input) apresentarem desempenho semelhante.

O algoritmo de controle utilizado para controlar a coluna de destilacdo a partir das
variaveis manipuladas foi o controlador Proporcional Integral (PI), e os métodos de sintonia
avaliados foram: Ziegler Nichols, ITAE, Kappa-Tau, IMC e Cohen-Coon. Os métodos de
sintonia que apresentaram os melhores resultados foram o método ITAE regulatdrio para a
manipulacdo da vazdo de vapor saturado; o método de Kappa-Tau para desempenho, com
parametrizacdo Tau, para a manipulacdo da vazao de agua no pré-condensador; e 0 método de
Kappa-Tau para robustez, com parametrizacdo Tau, para a manipulacao da razéo de refluxo.

A avaliacdo dos controladores em malha fechada atuando no modelo proposto mostrou
que o controle feito apenas com a manipulacdo da razdo de refluxo ndo é eficiente para

controlar a temperatura de topo num setpoint estabelecido. J& os controladores da vazdo de
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vapor saturado no destilador e da vazdo de agua no pré-condensador conseguem manter a
temperatura no setpoint desejado. A manipulagcdo da vazéo de vapor para o controle da
temperatura do pré-condensador formou um produto, embora com boa qualidade, em pouca
quantidade, produzindo apenas pouco mais de um quinto do que se forma quando a coluna
opera sem nenhuma acéo de controle. J& o controle por meio da manipulacdo da vazéo da
agua do pré-condensador se mostrou mais eficiente, tendo em vista que forma em torno da
metade da quantidade de produto, porém com composi¢do proxima ao azebtropo, quando
comparada em relacdo a operacdo sem nenhuma acdo de controle, que, apesar da maior
quantidade formada, possui qualidade inferior.

Como sugestdo de trabalhos futuros cita-se o desenvolvimento de um modelo mais
rigoroso, com a inclusdo dos balancos de energia nos demais estagios de equilibrio. Visando
uma aplicacdo préatica deste estudo, sugere-se a instrumentacdo da coluna de destilacdo
descontinua do Colégio Politécnico da Universidade Federal de Santa Maria. Isto
possibilitaria a validacdo do modelo proposto e a implementagdo da estrutura de controle
proposta. Por fim, poderiam ser estudados outros algoritmos de controle, a fim de testar a

eficiéncia e compara-los com o algoritmo Pl abordado neste trabalho.
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APENDICES

APENDICE A - Entalpias da mistura etanol-agua nas fases liquida e vapor

De acordo com Llano-Restrepo e Aguilar-Arias (2003), a entalpia de gas ideal para
cada componente é calculada pela equacdo Al e a entalpia de vaporizacdo pelas equacfes A2
e A3. Em todos os casos as entalpias sdo dependentes da temperatura do sistema (T) e da
temperatura de referéncia (To).

. . C C
hIYT) = kI (To) + Ay - (T —Tp) + By - Cy - [coth (—1) — coth (T—l)]
(0]

T
(A1)
— D;-E;- [tanh( ) — tanh (—)]
AR]? = Ay - (1= T,)" (A2)
Fy =B, +Cy-Tg+ Dy Tp* + Ep - Tg> (A3)

onde h¥ ¢ a entalpia do vapor considerando comportamento de gas ideal, 44"® é entalpia de
vaporizacao e T, é a temperatura reduzida, calculada pela razdo entre a temperatura do sistema
(T) e a temperatura critica (Tc) do componente. Ainda, os coeficientes A;, By, C1, D1 € E; sd0
os coeficientes referentes aos componentes etanol e dgua para o célculo da entalpia de gas
ideal, ao passo que os coeficientes Ay, By, C,, D,, E; e Tc sdo referentes ao etanol e a dgua
para o célculo da entalpia de vaporizacéo, apresentados na tabela 1.

O calculo da entalpia da fase liquida (h") é feito por meio da diferenca entre a entalpia
da fase vaporizada e a entalpia de vaporizacdo (equagéo 4). Ja as entalpias da mistura etanol e
4gua para a fase vaporizada (h") e para a fase liquida (h") sdo calculadas pelas equacgOes 5 e 6,
respectivamente, onde Xagua, Xetanol, Yagua € Yetanol S0 as composi¢des de agua e de etanol, na

fase liquida e na fase vapor, respectivamente.
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Tabela 1. Coeficientes o calculo das entalpias de gas ideal e de vaporizacao para etanol e &gua

Entalpia de gas ideal Entalpia de vaporizagao
Etanol Agua Etanol Agua
A 4,39x10% 3,3363x10* | A, 5,69x10’ 5,2053x10’
B, 1,463x10° 2,679x10* B, 0,3359 0,3199
C; 1,404x10°  2,6105x10° | C, 0 -0,212
D, 7.82x10% 8,896x10° D, 0 0,25795
E, 6,135x10? 1,169x10° E, 0 0
Te 516,25 K 647,13 K
h*(T) = h9'(T) — AR)™P (A4)
hU(TJ xetanoljxagua) = Xetanol * hftianol(T) + Xigua * hf;ua(T) (A5)
hl(T, Yetanols yagua) = Yetanol * hgfanol(T) + Xigua * h;i;ua (T) (AG)

A fim de simplificar o célculo das entalpias as equacdes Al, A2, A3, A4, A5 e A6

foram aproximadas para polinbmios com a utilizagdo do Microsoft Office Excel, com a

utilizacdo de adicédo de linha de tendéncia, fornecendo a equagéo polinomial correspondente e

0 ajuste da equacdo. As equacbes A7 e A8 apresentam as aproximacdes para o calculo da

entalpia de gas ideal para o etanol e &gua, respectivamente; enquanto que a equacdo 9

apresenta a aproximacao polinomial para o calculo da entalpia do etanol na fase liquida e a
equacdo 10 para a entalpia de 4gua na fase liquida.

he (T)= (1,11462-1077-T3 — 9,68961-1075 - T2 A7
+ 7,6185-1072-T — 17,0553)
el o (T) = (7733644107 - T3 — 4,773107 - 1076 - T2 ”8)

+ 3,436112-107%2-T — 10,02544)
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hia () = h9%Sidealry _ (_4,34395.1077 - T3 + 2,985557 - 10~ ”9)
‘T2 — 1,279973-1071-T + 65,7334)
hyd o (T) = oo ' 4%H(T) — (=1,526024 - 1077 - T3 + 8,103438 - 10~°

(A10)
T2 — 4354331-1072-T + 53,69305)

A partir das aproximac6es polinomiais apresentadas nas equacbes A7-Al0, e com 0
auxilio das equacbes A5 e A6 é possivel calcular a entalpia das fases liquida e vapor para a
mistura de etanol e 4gua a partir da temperatura do sistema (T) e da composicdo em cada fase
(Xaguas Xetanol, Yagua € Yetanol). OS valores das entalpias séo dados em kJ/mol, as temperaturas em

K, e as composi¢des em termos de fracbes molares.
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APENDICE B — Modelos para o calculo do coeficiente de atividade
Modelo de Van Laar
De acordo com Smith e colaboradores (2000), os coeficientes de atividade do etanol

(y1) e da agua (y2) na mistura binéria etanol-4gua a partir da equacdo de Van Laar séo

calculados pela equacdo B1 e pela equacdo B2, respectivamente.

Al x

In(y,) = Al - (1 +—2—)2 (B1)
21%X2
AL x

In (y;) = Ay - (1 +—22-2)72 (B2)
12%X1

onde X; e X, sdo as composi¢oes do etanol ¢ da agua, respectivamente, ¢ os coeficientes A’1, €

A’ estdo na tabela B1.

Tabela B1. Parametros para o calculo dos coeficientes de atividade pela equacdo de Van Laar

para o sistema etanol (1) — agua (2)

A’ 1,6798

A’y 0,9227

Fonte: PERRY e colaboradores (1999)
Modelo de Margules
De acordo com Smith e colaboradores (2000), os coeficientes de atividade do etanol

(y1) e da agua (y2) na mistura binaria etanol-4gua a partir da equacdo de Margules séo

calculados pela equagédo B3 e pela equacdo B4, respectivamente.

In(y;) = x5 - (A2 + 2+ (Az1 — A1z) - x1) (B3)

In(y,) = xf (A1 + 2 (A2 — Az1) “ x32) (B4)
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onde X3 e X, sd0 as composicdes do etanol e da dgua, respectivamente, e os coeficientes A;, e
Az estdo na tabela B2.

Tabela B2. Parametros para o calculo dos coeficientes de atividade pela equacdo de Margules

para o sistema etanol (1) — agua (2)

A1 1,6022

A 0,7947

Fonte: PERRY e colaboradores (1999)

Modelo de Wilson

De acordo com Smith e colaboradores (2000), os coeficientes de atividade do etanol
(y1) e da &gua (y2) na mistura binéaria etanol-4gua a partir da equacdo de Wilson sédo

calculados pela equacdo B5 e pela equacdo B6, respectivamente.

() = —In(xs + xpA1) + 3 - (—2 Az, (B5)
X1+X2'A12 xZ +X1'A21

A12 _ A21
x1+x2'/112 XZ+XI‘A21

In(yz) = —In(x; + x1421) + xq - ( ) (B6)

onde X; e X, sdo as composicdes do etanol e da agua, respectivamente, e os coeficientes /Ay, €
21 estéo na tabela B3.

Tabela B3. Parametros para o célculo dos coeficientes de atividade pela equacdo de Wilson

para o sistema etanol (1) — agua (2)

AP 325,075

Vil 953,279

Fonte: PERRY e colaboradores (1999)
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APENDICE C - Calculo da pressdo de saturagio

O célculo da pressdo de saturacdo para o etanol e para a 4gua séo representados pelas

equacOes C1 e C2, respectivamente.

_BQ@

S t A(1)-

A t(‘llnTt;aCaO (T) = 0[ C()+T (C1)
B(2)

Samwawo(T) [A&)_EﬁﬁIT (C2)

Agua

onde a temperatura (T) é dada em K, a pressdo de saturacdo é dada em mmHg e os

coeficientes A, B e C sdo indicados na tabela C1.

Tabela C1. Coeficientes do etanol e da agua para o célculo da pressdo de saturacédo

Etanol Agua
AL 7,5867 AQ2) 8,07131
B(1) 1281,59 B(2) 1730,63
C(1) 193,768 C(2) 233,426

Fonte: PERRY e colaboradores (1999)
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APENDICE D - Métodos de sintonia de controladores Pl

Meétodo Ziegler-Nichols

Desenvolvido por J. G. Ziegler e N. B. Nichols, ambos da Taylor Instrument
Companies, foi o primeiro método de ajuste sistematico dos pardmetros de um controlador
(Ziegler-Nichols, 1942). Ainda é largamente usado, quer em sua forma original ou em suas
formas modificadas (Astrom e Hagglund, 1995). No trabalho publicado por Ziegler-Nichols
(1942), os autores desenvolveram métodos empiricos para o ajuste dos parametros do
controlador baseado em testes praticos manuais realizados em determinados processos,
utilizando o controlador comercial Fulscope da Taylor Instrument Companies. S&o dois
métodos de ajuste: um baseado nas caracteristicas do sistema em malha fechada (ganho e
periodo ultimativo); e outro baseado na curva de reacdo do processo, modelada por meio de
dois parametros (tempo morto efetivo e declividade da curva no ponto de maior inclinagdo).
Os metodos de projeto diferem em relagdo ao conhecimento sobre a dindmica do processo
requerida. Por exemplo, o método de ajuste de Ziegler-Nichols baseado em ganho ultimativo
(Ku) e periodo ultimativo (Pu) é caracterizado por esses dois pardmetros, sendo um
relacionado ao ganho do processo (ganho ultimativo, Ku) e outro que descreve a sua rapidez
(periodo ultimativo, Pu). Ja o outro método baseia-se em parametros que sdo simplesmente
obtidos da aproximacdo da dindmica do sistema através de uma funcdo de primeira ordem
com tempo morto.

SMITH e CORRIPIO (1985) provaram a equivaléncia destes dois métodos de ajuste
para uma funcdo de primeira ordem com tempo morto. O método Ziegler-Nichols visa atingir
uma resposta em malha fechada com razdo de decaimento de ¥4 para um sistema de primeira-
ordem com tempo morto. As regras de Ziegler-Nichols baseadas em uma fungéo de primeira

ordem com tempo morto sdo mostradas da Tabela D1.

Método Cohen Coon

Em 1953 foi proposto pelo engenheiro G. H. Cohen e pelo matematico G. A. Coon
outro método baseado na razdo de decaimento de ¥ em resposta a um distarbio na carga,
como o método Ziegler-Nichols (COHEN e COON, 1953). O método Cohen-Coon considera

0 processo com maior tempo morto, ou seja, com fator de incontrolabilidade (&/7) maior que
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0,3. As regras de ajuste desse método sdo geralmente bastante agressivas, dando um bom
desempenho para a rejeicdo de disturbios, mas podendo apresentar respostas muito
oscilatorias para mudangas no valor da varidvel de referéncia e ainda de gerar um controlador
pouco robusto. As regras do método de Cohen-Coon para sintonia de controladores Pl sdo

mostradas na Tabela D1.

Método ITAE

O método de sintonia da integral do erro absoluto ponderado no tempo (ITAE) foi
desenvolvido por um grupo de pesquisadores da Louisiana State University na década de 60,
Este método busca minimizar critérios de desempenho baseados nas integrais de erro 1AE
(Integral Absolute Error), ISE, (Integral Square Error) e ITAE (Integral Time weighted
Absolute Error). Este critério que melhor concilia propriedades de desempenho e robustez.

Por meio da resolucdo de um problema de otimizagdo multiobjetivo, foram obtidas
regras Otimas de ajuste dos pardmetros do controlador PID para diferentes conjuntos de
parametros de um modelo de primeira ordem com tempo morto. Os resultados 6timos para
caracteristicas regulatérias foram apresentados por Lopez e colaboradores (1967), enquanto 0s
resultados 6timos para caracteristicas servo foram apresentadas por Rovira e colaboradores
(1969). Um terceiro trabalho foi realizado por Lopez e colaboradores (1969), onde um estudo
mais detalhado dos resultados &timos pra controladores digitais discretos foi feito, e
recomendou 0 uso dos resultados 6timos para o critério ITAE, por apresentar melhor
desempenho do que outros critérios. As regras baseadas no critério ITAE para caracteristica
servo (distarbio na carga) e caracteristica regulatoria (setpoint) para controladores Pl sdo

apresentadas na Tabela D1.

Método IMC

O Método IMC (Internal Model Control) foi proposto por D. E. Rivera, M. Morari e
S. Skogestad em 1986 no California Institute of Technology, e demonstrou analiticamente que
a estrutura IMC, inicialmente proposta por Garcia e Morari (1982), quando utilizada para
projetos de controladores, conduz naturalmente a um algoritmo de controle do tipo PID, para

um grande nimero de modelos tipicos de processos industriais (RIVERA et al., 1986).
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De acordo com Faccin (2004), este método apresenta uma base tedrica bastante
fundamentada, analisando aspectos de desempenho, robustez e alguns fatores limitantes no
desempenho do sistema de controle. Para o caso de modelos de primeira ordem com tempo
morto, é proposta uma analise mais detalhada com uma regra de ajuste para 0s parametros do
controlador na forma paralela com e sem filtro. Em ambos 0s casos, as regras sdo dadas em
funcdo de um parametro ajustavel A, que determina a velocidade da resposta. Quanto menor o
valor de A, mais rapida a resposta e melhor o desempenho, no entanto, a resposta serd mais
sensivel a incertezas. As regras IMC para sintonia de controladores Pl sdo apresentadas na
Tabela D1.

Tabela D1- Regras de sintonia de controladores Pl paralelo

Método K T,
0,9
Ziegler e Nichols ?(gj 3.33x6
. L (oN]s 30+3(‘9)
Cohen e Coon E[O'QJFE(_HE —2 <0
4 9+ 20()
T
0,977 0,68
ITAE-regulatério ~ 2:529( 2 r (9
K \@ 0,674\ ¢
0,586 ( 7 )" d
ITAE-servo T(Ej 1.03-0.165 f
IMC 21 +6 NG
21K 2

Método Kappa-Tau com parametrizacdo Tau

Método proposto por Astrom e Hagglund (1995), o qual foi denominado pelos autores

de método de Kappa-Tau. O nome se deve a parametrizacdo adicional definida que é utilizada
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para ajustar o resultado do projeto dos controladores obtido por métodos mais sofisticados de
ajuste, os quais utilizam a maxima sensibilidade como critério de ajuste. Quando a
parametrizacdo Tau é utilizada, as caracteristicas da resposta degrau sdo tomadas como base
de ajuste dos parametros do controlador. Nesse caso utiliza-se como parametro adicional de

ajuste o tempo morto normalizado, chamado pelos autores de Tau, definido pela equagédo D1.

T
0+t

Tau = (D1)

A Tabela D2 apresenta o ajuste para o caso de um controlador Pl e sistemas estaveis.
Sdo dois casos distintos: projeto priorizando a robustez, onde a maxima sensibilidade é M =

1,4; e projeto priorizando o desempenho, onde a maxima sensibilidade é Mg = 2.

Tabela D2 — Férmulas para o ajuste de controladores Pl baseadas no método Kappa-Tau
utilizando-se a parametrizacao Tau. A Tabela apresenta os parametros da funcéo:

f(@) = aq - exp(a T + a,t2)

Tau = 0/(6+1) Ms = 1,4 (Robustez) Ms = 2,0 (Desempenho)
f(r) = o™ T a a ay a a a
Kp.K(0/1) 0,29 -2,7 3,7 0.78 -4,1 5,7
T\/0 8,9 -6.6 3,0 8,9 -6.6 3,0
T/t 0,79 -1,4 2,4 0,79 -1,4 2,4
b 0,81 0,73 1,9 0,44 0,78 -0,45

Fonte: Astrom e Hagglund (1995)

Metodo Kappa-Tau com parametrizacdo Kappa

O método Kappa-Tau com parametrizagdo Kappa foi proposto por Astrom e
Hagglund (1995) com a proposta de melhorar o0 método originalmente proposto por Ziegler-
Nichols baseado no ganho e no periodo ultimativo. O ganho ultimativo é o maior valor que

um controlador puramente proporcional podera ter antes de instabilizar a malha de controle,
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ou seja, € o ganho que leva os polos em malha fechada do sistema até a fronteira de
estabilidade transformando o sistema em marginalmente estavel. Ziegler—Nichols tiveram a
visdo de utilizar esse valor de ganho (Ku), juntamente com o periodo a ele associado (Pu),
como base para um método de ajuste de controlador que revolucionou a sua época. Ziegler—
Nichols relacionaram o ganho do controlador com uma fracéo e K, e as constantes t; ¢ tp com
uma fracdo de P,. A fragdo foi determinada de tal forma que a resposta em malha fechada
tivesse uma razéo de decaimento de ¥a. A versdao baseada em K, e P, foi parametrizada pelos

autores através do parametro Kappa definida pela equacéo D2.

(D2)

A Tabela A3 apresenta o0 ajuste para o caso de um controlador Pl e sistemas estaveis.
Sdo dois casos distintos: projeto priorizando a robustez, onde a maxima sensibilidade é M =

1,4; e projeto priorizando o desempenho, onde a méxima sensibilidade é M = 2.

Tabela D3 — Férmulas para o ajuste de controladores Pl baseadas no método Kappa-Tau
utilizando-se a parametrizacdo Kappa. A Tabela apresenta os parametros da
funcédo: f (k) = a, - exp(a k + azk?)

Ms = 1,4 (Robustez) Ms = 2,0 (Desempenho)
ao ay a ao ax az
Kp/Ky 0,053 2,9 -2,6 0,13 1,9 -1,3
T\/Py 0,9 -4,4 2,7 0,9 -4,4 2,7
b 1,1 -0,0061 1,8 0,48 0,40 -0,17

Fonte: Astrom e Hagglund (1995)
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APENDICE E - Critérios de avaliacdo dos controladores

Os controladores podem ser avaliados quanto aos critérios de robustez e de
desempenho. Um controlador pouco robusto significa dizer que sua ac¢do esta mais proxima
do limite de estabilidade do sistema, porém seu desempenho é mais satisfatorio. Por outro
lado, um controlador muito robusto implica limitagcbes no desempenho do sistema de controle,

devido a seu comportamento oscilatorio.

Critérios de Robustez

Praticamente todos os processos industriais sao ndo lineares e dindmicas rapidas sao
normalmente desconsideradas durante o projeto do controlador. Esses e outros fatores fazem
com que os modelos lineares invariantes no tempo (LTI) representem uma aproximacéo da
realidade. Essa aproximacao normalmente é suficiente para o projeto do controlador, se certa
margem de seguranca for garantida durante o projeto. A margem de ganho (GM), a reserva de
fase (RF) e a maxima sensibilidade (MS) sdo tipicas medidas dessa margem de seguranca.
Essas grandezas podem ser determinadas por meio do diagrama de Nyquist, representado pela
Figura E1.

Nyquist Diagrams
From: U(1)

Imaginary Axis
To: Y(1)

Real Axis

Figura E1 — Representacéo da reserva de fase (RF), margem de ganho (GM) e méxima
sensibilidade (MS) em um diagrama de Nyquist
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Reserva de fase (PM) e margem de ganho (GM) inferiores a 30° e 1,7,
respectivamente, sdo indicadores de que o projeto € muito sensivel a incertezas, portanto,
pouco robusto. A margem de ganho é uma medida de quanto o sistema (controlador + planta)
suportaria uma variagdo no ganho estatico, enquanto que a reserva de fase pode ser
interpretada como tempo morto suportavel pela malha antes de instabilizar. Esse tempo morto
pode ser interpretado em termos préaticos como sendo uma medida das implicacdes, em
termos de estabilidade, em se desconsiderar dindmicas réapidas, tais como a dindmica das
valvulas e dos medidores durante o projeto do controlador. Embora PM e GM sejam boas
medidas da robustez do projeto, ndo sdo suficientes para uma completa analise, uma vez que
valores de PM e GM, dentro da faixa recomendavel, ndo garantem que o diagrama de Nyquist
do controlador + planta ndo passe perto do ponto —1. Pontos préximos a —1 indicam elevada
tendéncia a instabilizacdo. Portanto, a medida mais conclusiva da robustez é a Maxima
Sensibilidade (MS), a qual é definida como sendo o inverso da menor das distancias do ponto
-1, ou seja, o ponto mais sensivel e facil de ser instabilizado. O método de Kappa-Tau faz uso
de MS como critério de projeto. Duas sdo as versdes disponiveis: MS = 1,4 recomendado para
projetos mais robustos e MS = 2 para projetos com maior desempenho. Um bom projeto de
controlador tera de ter valores de MS entre 1,3 e 2 (ASTROM e HAGGLUND, 1995).

Critérios de desempenho

Um bom projeto de controlador deve conciliar boas caracteristicas de robustez com
bom desempenho. Naturalmente, o desempenho pode ser inferido através da simples
visualizacdo gréfica das simulacGes geradas para disturbios especificos, dos quais se
destacam: a mudanca de setpoint (caracteristicas servo) e distirbios na carga (caracteristicas
regulatérias). O acompanhamento do desempenho dos controladores pode ser feito por meio
da avaliacéo de indices como Integral do Erro Quadratico (Integrated Square Error, ISE), da
Integral do Erro Absoluto (Integrated Absolute Error, 1AE) e da Integral do Erro Absoluto
Ponderado no Tempo (Integral Time-weighted Absolute Error, ITAE), representados pelas

equacgOes E1, E2 e E3, respectivamente.

ISE = f tez(t)dt (E1)
0
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IAE = f te(t)dt (E2)

t

ITAE =f tle(t)|dt (E3)
0

Pode-se observar que o limite ‘t’ das integrais corresponde ao tempo de simulagéo.
Quanto menores forem os valores ISE e IAE maior sera o desempenho do sistema. Outros
indicadores de desempenho sdo o tempo de assentamento (ST) e a sobre-elevacdo (overshoot,
OV). Tempo de assentamento (ST — 5%), € o tempo que a resposta degrau entra em uma faixa
menor que 5% do valor do ganho estacionario, e a sobre-elevacdo é o valor maximo que a
funcdo excede seu valor final.



