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1 INTRODUGAO

1 INTRODUGAO

Atualmente a performance requerida para o0s processos quimicos e
petroquimicos tornou-se dificil de se satisfazer. As pressdes do mercado competitivo,
as rigidas questdes ambientais, as regulamentacbes de seguranca e as rapidas
mudancgas das condi¢cdes econdmicas tém sido fatores essenciais para o alvo da
especificacdo dos produtos. Uma complicacdo maior € o aumento na integragao
energética entre as unidades do processo e conseqlientemente das interagdes entre
estas, sendo um desafio prevenir os disturbios.

Tendo em vista todos esses fatores, o tema do controle de processos tem se
tornado cada vez mais importante nos ultimos anos. Sem sistemas digitais de controle
de processos seria impossivel operar plantas modernas com seguranca e de maneira
proveitosa enquanto satisfaz a qualidade dos produtos e os requisitos ambientais,
(Seborg et al, 2004).

Portanto, sera apresentada uma proposta de estratégia de controle para uma
Fracionadora de Propeno apds esta apresentar uma série de problemas devido aos
disturbios inerentes ao sistema e discutido os resultados oriundos de tais
modificagbes. Para isso, serdo estudadas estratégias em colunas de destilagéo a fim
de determinar aquela mais apropriada para uma superfracionadora.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

De acordo com uma estimativa, cerca de 40.000 colunas de destilagcao estao
operando somente nos EUA em industrias de processo quimico (Riggs, 1998 apude
Humphrey et al, 1991). Além disso, a destilagdo constitui 95% dos processos de
separacado em tais industrias. O controle de destilacdo afeta diretamente a qualidade
do produto, taxa de producédo e o uso de utilidades (Riggs, 1998). Em torno de 40 por
cento da energia consumida na planta estdo alocadas para a destilagao (Shinskey,
1979). Portanto, a importancia econémica do controle em colunas de destilacéo é
clara.

2.1 COMPORTAMENTO DE COLUNAS DE DESTILACAO

O controle de destilagdo é um problema desafiador devido aos seguintes
fatores:
¢ Nao-linearidade dos processos;
e Substancial acoplamento das variaveis manipuladas;
e Dinamicas complexas;
e Comportamento ndo-estacionario;
e Disturbios severos (Riggs, 1998).

2.1.1 Comportamento nao linear

Colunas de destilacdo exibem nao-linearidade no estado estacionario porque
menor variacdo de entrada de calor € necessaria para aumentar o nivel de impurezas
no produto do que diminui-lo. Colunas com elevado nivel de pureza no produto exibem
a maior nao-linearidade no estado estacionario assim como dinamicas nao lineares
(Riggs, 1998).

Jesus (2000) citou em sua dissertagdo de mestrado o estudo de McDonald e
McAvoc (1987) no qual caracterizaram a n&o-linearidade de colunas de alta pureza,
tanto qualitativa quanto quantitativamente. Eles quantificam diferentes ganhos
estaticos e constantes de tempo para diferentes pontos de operagao, assim como para
diferentes intensidades de perturbacdo degrau. Em particular, McDonald e McAvoc
(1987) simularam situacées em que a fragdo molar de impureza em uma das correntes
de produto (topo ou fundo) aproximava-se de zero, enquanto a impureza da outra
corrente era aumentada (que é o efeito tipico de perturbagbes em que o perfil de
composicdo é deslocado). Nestas simulagbes, eles observaram que os ganhos,
correspondentes a corrente que se torna mais pura, diminuem com o aumento de sua
pureza, enquanto que os ganhos, para a corrente que se torna mais impura, vao
aumentando.

2.1.2 Acoplamento e interagao

Acoplamento é a interferéncia entre controladores de composicdo em uma
coluna cuja estratégia de controle de composigéo é dual, ou seja, ha controladores de
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composicao de produto de topo e de fundo, que deveriam agir independentemente,
entretanto, enquanto o de topo esta buscando a especificagao, por exemplo, interfere
no objetivo do de fundo.

2.1.3 Dinamicas complexas

A dindmica do vapor geralmente é mais rapida que a dinamica do liquido; esta
€ a razédo principal do porque a dindmica da composi¢do € tdo complexa (Riggs,
1998). Para as colunas que operam com pressao muito elevada (aquelas que operam
perto da presséo critica dos componentes chaves), uma variagao no fluxo de vapor no
reboiler pode ser visto em uma questdo de alguns segundos no topo da coluna,
enquanto que uma variagao no refluxo requer alguns minutos para ser observado no
fundo. A resposta hidraulica da bandeja depende do acumulo de liquido nela (hold up),
que, por sua vez depende do projeto de cada prato. A constante de tempo hidraulica
para um prato industrial varia tipicamente entre 3 e 10 segundos — no entanto, quando
50 ou mais pratos sdo empilhados em cima uns dos outros, o tempo de resposta
hidraulica total é na ordem de muitos minutos.

Como exemplo do efeito da diferencga entre as dindmicas do liquido e do vapor,
considera-se o nivel de impureza do produto de topo depois de um aumento de fluxo
de vapor no reboiler (Riggs, 1998). O vapor adicionado se move para o topo de coluna
rapidamente, enquanto que a vazao de refluxo (fixado pelo controlador de nivel do
vaso de condensado) permanece constante. Na secdo de retificagdo, a razdo L/V
determina o poder de separagdo. Como resultado, devido ao aumento de V, a
impureza do produto de topo ird aumentar inicialmente. O aumento de fluxo de vapor
causara a subida do nivel do vaso de condensado, que depois de algum tempo
conduzira para um correspondente aumento na vazao de refluxo. Este aumento no
refluxo se encaminhara para o fundo da coluna e resultara na reducdo de impurezas
no produto de topo.

2.1.4 Comportamento nao-estacionario

Comportamento nao-estacionario pode ser resultado de alteragdes na
eficiéncia de bandeja devido ao arrastamento ou incrustacdes (Riggs, 1998).

2.1.5 Disturbios severos

Colunas sao afetadas por uma variedade de disturbios, com os mais comuns
sendo composigao de entrada e vazao de carga.
Os disturbios serao discutidos mais adiante.
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2.2 ASPECTOS RELEVANTES PARA O CONTROLE EM UMA COLUNA DE
DESTILACAO

2.2.1 Balango material

A composigéao relativa das duas correntes de produto esta intimamente ligada
as suas vazoes relativas. Um determinado componente n&o pode ser mais retirado do
que esta sendo alimentado na coluna: o balango material (BM) deve ser satisfeito
(Shinskey, 1979).

. L
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) g E;]
(BT
\_/
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o

Figura 1 — Coluna com produto de topo e de fundo

De acordo com a Figura 1 a alimentagao F entra na coluna com composi¢ao z,
a coluna produz um produto de topo D com uma composi¢do y dos componentes
leves, e um produto de fundo B com composi¢ao x deste componente. Combinando
um balango material total tem-se pela equagéao 1:

D/F=(z-x)/(y-x) 1)

Note que ao aumentar y (mantendo z e x fixos), D/F diminui. Portanto, se D/F é
diminuido, a pureza do produto de topo aumenta. Do mesmo modo, se B/F reduz, a
pureza do produto de fundo (isto €, 1-x) aumenta. Devido a soma das vazdes dos
produtos deve ser igual a vazdo de alimentagdo no estado estacionario, quando um
produto torna-se mais puro, o outro deve tornar-se mais impuro. Ou seja, a pureza do
produto varia inversamente com a correspondente vazdo de produto, enquanto,
reciprocamente, o nivel de impureza varia diretamente com ele (Riggs, 1998).

A grande maioria das colunas de destilacao utiliza estratégias de controle de
BM (Kister,1990). Talvez o maior obstaculo em apreciar uma estratégia de controle por
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este balango seja a crenga comum de que para obter um produto especificado, o
refluxo precisa ser controlado. Esta razdo esta amparada por uma pratica de projeto
de coluna: a fim de alcangar a pureza do produto com um numero desejado de
estagios, o refluxo é aumentado até que o produto atinja a especificagdo. Mesmo com
elevadas vazodes de refluxo, pode acontecer de a coluna néo alcancar a especificacao
do produto.

Uma implicagdo para utilizar regime de controle de BM €& que a vazdo de
produto ndo pode ser variavel livre, sendo levara a um pobre controle de pureza
(Kister,1990). Se as vazodes de alimentacao e de um dos produtos sdo fixadas, entdo a
vazao do outro produto deve ser a diferenga entre eles, ou acumulo ira ocorrer.

O controle de BM pode ser feito de forma direta ou indireta. No controle direto,
o controle de composi¢cao (ou temperatura) regula diretamente a vazao de um dos
produtos, enquanto que o outro produto é regulado por um nivel ou pressao
(Kister,1990). Ja no controle indireto, o controle de composicao regula a vazao de
refluxo ou de refervimento ou de condensacéo; a outra vazao de produto é controlada
por um nivel ou pressao.

2.2.2 Balancgo energético

A medida que a entrada de calor na coluna aumenta, a separacdo dos
componentes leves e pesados geralmente aumenta (Riggs, 1998). Se a vazao de
vapor no reboiler € aumentada enquanto se mantém B e D constantes, o refluxo ira
aumentar o mesmo montante que a vazado de vapor. Como resultado, ambas as
razdes de refluxo (L/D) e de refervimento (V/B) irdo subir. Este aumento nas vazdes de
vapor e de liquido dentro da coluna resulta na redugdo do nivel de impurezas em
ambos os produtos.

2.2.3 Colunas recheadas

Colunas que usam se¢oes de recheio estruturado oferecem vantagens em
eficiéncia em relagcdo a coluna de bandejas para aplicagbes em baixas pressoes.
Devido a pouca retengéo de liquido no recheio estruturado, estas colunas tém rapidas
dindmicas de composi¢cao comparada com a de pratos. O volume de liquido retido no
recheio é pequeno o suficiente para que o perfil de composigdo ao longo do recheio
alcance um perfil de estado estacionario mais rapido do que o reboiler e o nivel do
vaso de condensado fazem em uma coluna de pratos (Riggs, 1998).

2.3 DISTURBIOS QUE O CONTROLE OPERACIONAL ESTA SUJEITO

Considerando a operagdo de um processo auto-regulatério em dado estado
estacionario, a utilizagdo de um sistema de controle seria desnecessaria no caso ideal
de auséncia de perturbacdes (Riggs, 1998). Processos reais, no entanto, apresentam
muitas perturbagdes, o que, no caso de uma coluna de destilacdo, provoca muitas
variagdes na composicdo de seus produtos. Dentre estas perturbacdes, as principais
variaveis que afetam a operagao de uma coluna sao:
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e composicao de entrada;

e vazio de carga;

e subresfriamento do refluxo;

e entalpia da carga;

e pressao dacoluna e

e carga térmica do refervedor.

O tipo de perturbagcdo e magnitude tem um efeito direto na maneira como a

composicao dos produtos da coluna é afetada, como sera discutido a seguir.

2.3.1 Composicao de entrada

Esta representa o disturbio mais significante que o sistema de controle de
destilacdo deve lidar. Uma variacdo na composigao de alimentacao ira deslocar o perfil
de composi¢cdo através da coluna, resultando num grande disturbio na composicéo
dos produtos. A maioria das colunas industriais ndo tem analisadores disponiveis na
vazdo de alimentacdo, portanto disturbios na composicdo de carga geralmente
aparecem como disturbios ndo mensurados. Quando é disponibilizado um analisador,
um controlador feedforward pode ser projetado utilizando suas atualizagdes. A
escolha do emparelhamento da variavel manipulada/variavel controlada tem uma
grande influéncia na sensibilidade do disturbio na carga (Riggs, 1998).

2.3.2 Vazao de carga

O estado estacionario de coluna, considerando uma eficiéncia de bandeja
constante, esta diretamente relacionado com a vazdo de carga (Riggs, 1998).
Portanto, a manipulacao das razbes das variaveis com a carga (por exemplo, D/F, L/F,
V/F ou B/F) ao invés do uso direto das variaveis manipuladas, € um meio efetivo de
controlar disturbios na vazédo de entrada. Compensagdes dindmicas, normalmente na
forma de filtros de primeira ordem, sdo necessarias para levar em conta a dindmica
entre a entrada da mudanga na carga e seu efeito nos pontos finais da coluna (topo e
fundo).

2.3.3 Subresfriamento do refluxo

Considerando que uma tempestade passe pelo processo, a temperatura do
refluxo pode cair abruptamente, causando um aumento rapido no refluxo interno, o
que pode provocar um grande disturbio na composicdo do produto. Isto €
particularmente significante para colunas que utilizam ventiladores como
condensadores. Estes ventiladores geralmente causam perturbagées no
subresfriamento do refluxo maiores que nos condensadores com agua de
resfriamento. Variagbes no subresfriamento podem ser rejeitadas mantendo o refluxo
interno constante.

Quando o refluxo subresfriado entra na coluna no topo do prato, ele condensa
uma porgao do vapor para aumentar sua temperatura para aquela do ponto de bolha
respectiva da bandeja. O vapor condensado soma-se com o refluxo externo formando
o refluxo interno. O refluxo interno pode ser estimado utilizando a capacidade do calor
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de refluxo, C,, a média do calor de vaporizagdo do refluxo, AH,, a temperatura de topo,
T1opo, € @ temperatura de refluxo, Trefuxo, através da equacéo 2 (Riggs, 1998):

I—int = I—extX ( 1+ Cp (TTopo - TReﬂuxo) / AHv) (2)

Onde Ly € o refluxo interno e Lex € 0 refluxo externo, o qual é setado pelo
controlador de vazao do refluxo. Portanto, quando ocorre uma variagcdo no
subresfriamento do refluxo, Lex € ajustado para manter L constante, o que reduzira
consideravelmente o efeito da perturbacdo do subresfriamento do refluxo por toda a
coluna.

2.3.4 Entalpia da carga

Para baixas razbes de refluxo, variagdes na entalpia da carga podem alterar
significantemente a taxa de vapor/liquido dentro da coluna, causando um grande
deslocamento do perfil de composicao e, dessa forma, causar disturbio na composicao
dos produtos. Esta perturbagado pode ser dificil de identificar porque a temperatura da
alimentagao geralmente nao € medida e, e quando é medida, a carga da coluna pode
ser uma mistura de duas fases. Além disso, é dificil distinguir esse disturbio daqueles
que ocorrem com a composigao da carga sem maiores detalhes com analisadores. Em
certos casos, é possivel instalar um pré-aquecedor de carga ou condensador para
reduzir o impacto desse disturbio.

2.3.5 Pressao da coluna

A pressao da coluna tem um efeito direto sobre a volatilidade relativa dos
componentes chaves da coluna (Riggs,1998). Entdo, variacbes na pressdao podem
afetar significantemente a composigcéo do produto. A implantagao apropriada de uma
estratégia de controle ira manter a pressao da coluna préxima ao seu set point (SP)
com apenas desvios de curto prazo de pequena amplitude. Uma grande classe de
colunas é operada com capacidade maxima do condensador para minimizar o uso de
utilidades. Assim, a pressao da coluna aumenta durante o dia quando a temperatura
ambiente é mais elevada e diminui durante a noite, mas a variagcdo de presséo
resultante é lenta o suficiente que os controladores de composicdo podem
eficientemente controla-la.

2.3.6 Carga térmica do reboiler

Se houver uma queda abrupta de pressao no header de vapor, certas colunas
— aquelas que operam com a valvula de controle da vazao de vapor para o reboiler,
quase totalmente aberta — podem experimentar um grande decréscimo da capacidade
do refervedor. Isto resultara num aumento significativo de impurezas nos produtos
depois de um curto tempo. Quando a pressdao do header de vapor se recupera, O
sistema de controle tenta retornar a coluna para seu ponto de operacdo normal.
Devido a severidade dessa perturbacdo, se o controlador de composicdo nao estiver
adequadamente sintonizado, o disturbio podera ser amplificado pelo controlador,
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exigindo que os operadores coloquem os controladores em manual a fim de estabilizar
manualmente a coluna, o que podera aumentar o tempo fora de especificagdo dos
produtos. Este disturbio, em geral, € 0 mais severo que a coluna pode suportar, e pode
requerer overrides que gradualmente retornem as condigdes normais de operagao da
coluna ao invés de esperar que o controlador retorne desse grave disturbio por ele
mesmo.

2.4 OBJETIVOS DE CONTROLE

O sistema de controle de uma coluna tem trés principais objetivos:

e promover condigdes estaveis para a operagao da coluna;

e regular as condicbes na coluna a fim de que os produtos sempre alcancem as
especificagdes requeridas;

e alcancar os objetivos acima mais eficientemente. Isso pode significar maximizar
recuperacao de produto, minimizar o consumo de energia, e freqlientemente os

dois (Kister, 1990).

O mau funcionamento de um sistema de controle causa instabilidade. A
instabilidade pode adversamente afetar a pureza do produto, a capacidade da coluna,
a economia, e a facilidade de operacdo. Instabilidades sao freqlientemente
transmitidas a unidades a jusante ou a montante, ou podem amplificar pequenos
disturbios. Em casos extremos, uma instabilidade pode também conduzir a avaria na
coluna ou a riscos para a seguranca (Kister, 1990).

Segundo Kister (1990), cinco variaveis sdo controladas em uma coluna tipica,
como a representada na Figura 1: pressao, nivel de fundo, nivel do vaso de refluxo,
composicdo do produto de topo e composi¢dao do produto de fundo. Trés delas
(pressao e os dois niveis) sdo setadas para controlar as condigdes estaveis, e duas
(composi¢des) sao controladas para alcangar a pureza do produto desejado. As
variaveis manipuladas séo vazdes que ao serem manipuladas variando a abertura de
sua valvula de controle, controlam a variavel desejada.

A esséncia do sistema de controle é o adequado emparelhamento das
variaveis controladas com as variaveis manipuladas (Kister, 1990).

2.4.1 Controle de pressao

A pressao é considerada uma das variaveis controladas mais importante em
uma coluna de destilacdo (Kister,1990). A pressdao afeta a condensagado, a
vaporizacao, as temperaturas, as composicdes, as volatilidades, e quase todo o
processo que ocorre na coluna. Um controle de pressao insatisfatorio implica em
pobre controle da coluna. A pressdo é, portanto, emparelhada com uma vazao
manipulada que é a mais eficiente por prover um controle de pressdo rigoroso.
Quando o produto de topo é liquido, essa corrente € quase sempre a vazao de fluido
de condensacéao; quando o produto de topo é vapor, essa corrente é quase sempre a
vazao de produto de topo. Buckley et al. ((1985), apude Riggs, 1998) apresentam uma
variedade de estratégias para controle de pressdo em colunas. Estas usam hot
bypass, ventilagdo ou injecdo de inertes no topo, ou inundagdo parcial do
condensador. Ainda, quando ejetores de vapor mantém vacuo na coluna, uma variavel
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de fluxo de reciclo de volta para a entrada dos ejetores pode ser usada para controlar
a presséo.

Conforme foi visto nas aulas de instrumentagcdo, ministradas pelo professor
Trierweiler, controlar a pressdo da coluna em cascata com a vazao de fluido de
resfriamento ndo é uma boa estratégia, pois, como pode ser observado através da
equacao:

Q=mxCpx AT (3)

Onde Q é a troca térmica, m € a vazéo do fluido de resfriamento, C, € o calor
especifico da agua e AT é a diferenca de temperatura entre o fluido que esta saindo
do condensador e o fluido que esta entrando (Tsaiga - Tentrada)-

e Quanto maior é a vazao de fluido de resfriamento, mais baixa é a sua
temperatura de saida resultando em menor AT.

e Arelagéo entre Q e AT nao € linear por consequéncia do motivo acima citado.

e De acordo com Riggs (1998), este método, utilizando como fluido de
resfriamento a agua, quase nunca é utilizado, pois podem ocorrer problemas
de deposig¢ao na superficie de troca térmica para certos niveis de velocidade
(aproximadamente 5 ft.s™).

Ja para a estratégia de controle hot bypass obtém-se maior linearidade e
resposta mais rapida a acao de controle visto que, nessa configuragdo, atua-se na
area disponivel para a troca térmica no condensador. Quanto maior é a area para
troca, obtida através da reducao da abertura da valvula de controle do hot bypass,
maior é o calor transferido do fluxo de vapor do topo da coluna para a agua de
resfriamento, resultando em aumento de condensacgao e de queda de pressao de topo
da coluna. A equac&o mostrada a seguir explana essa situagéo:

Q =UxAX ATLMTD (4)

Onde Q ¢é o calor trocado, U o coeficiente global de transferéncia de calor, A é
a area de troca térmica disponivel, e AT, yp € a diferenga média logaritmica de
temperatura entre o fluido de resfriamento que esta entrando e aquele esta saindo.

2.4.2 Controle de nivel

Controladores de nivel sao utilizados para manter o nivel no vaso de
condensado e no fundo da coluna (Riggs,1998). A perda destes niveis tem se
mostrado como um agravante para o controle de composicao, particularmente para as
configuragdes de controle por balango material (isto é, quando D ou B sao utilizados
para o controle de composi¢do). A variagao do trafego interno de vapor/ liquido sera
afetada somente depois quando o correspondente controlador de nivel agir como
resposta a variagcdo em D ou B. Por outro lado, se o controlador de nivel for muito
rigido, passara excessivamente as variacbes de volta para a coluna ou unidades a
jusante. Sintonias improprias ao controlador de nivel podem resultar em oscilagbes
nas vazoes manipuladas, o que é particularmente ruim se esta for a vazao de vapor
para o reboiler.
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2.4.3 Controle de composicao

Segundo Kister (1990), idealmente, ambas as composi¢des do produto de topo
e de fundo deveriam ser controladas para manter cada uma dentro de suas
especificagcdes. Na pratica, o controle de composicdo simultdneo de ambos os
produtos sofre seriamente de acoplamento entre os dois controladores, resultando em
instabilidade. No sistema de controle basico, a instabilidade é evitada controlando
somente uma das duas composi¢coes de produto. Isso reduz uma variavel controlada.

O controle simples de composicdo é muito mais facil de ser implantado,
sintonizado e mantido do que o controle dual de composigao (Riggs 1998). A escolha
entre os dois tipos baseia-se em um dilema entre a variabilidade do produto desejado
e questdes econdmicas tais como a recuperagao do produto, custos com analisadores
e o uso de utilidades. Para colunas de refinaria e aquelas que produzem grande
quantidade de produtos, o controle dual de composicdo € mais comumente utilizado
porque a economia de energia associada é significante.

Niveis de impurezas nos produtos medidos on-line ou no laboratério sao
usados por controladores feedback para ajustar as condigdes operacionais da coluna
a fim de buscar as especificagcdes dos produtos. Em certos casos a temperatura do
prato pode ser usada para inferir a composi¢ao dos produtos (Riggs, 1998).

Os analisadores on-line sao utilizados quando a dindmica do processo ¢é lenta
e, portanto, o tempo morto intrinseco a este procedimento (devido ao tempo de ciclo
para a anadlise ser feita no equipamento assim como ao atraso do transporte da
amostra) nao afeta a performance do controle.

Colunas que sdo empregadas para separar componentes cuja volatilidade
relativa é superior a 2 ou que possuem dindmicas rapidas exibem significante variagao
de temperatura de um prato para outro como resultado de uma variagdo de
composigao ao longo da coluna. Nesses casos, a temperatura do prato € utilizada no
controle de composi¢ao dos produtos.

2.5 ESTRATEGIAS DE CONTROLE

Conforme Riggs (1998), a questdo mais importante para o controle em
destilacdo é a selecdo da configuragado, isto é, a escolha de quais variaveis
manipuladas serdo pareadas com os controladores de nivel e os controladores de
composigao de produto. H4 uma grande variedade de possibilidades para as variaveis
manipuladas (oito normalmente consideradas, sendo quatro delas independentes): L
(refluxo), D (destilado), L/D, V (corrente de fluido de aquecimento do refervedor), B
(corrente de fundo), V/D, B/L e D/V.

O desempenho da configuragdo de controle pode ser determinado por trés
fatores:

e A suscetibilidade da configuragao para acoplamento;

¢ A sensibilidade da configuracao para perturbacoes;

e A rapidez da coluna para responder a mudangas nas variaveis manipuladas da
configuragao.

10
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1.

Figura 2 - Estratégias de controle dual de composicao. (a) Tipo L,V; (b) Tipo L,B; (c) Tipo
L/D,V; (d) Tipo L/D,V/IB

A configuragdo de controle proposta na figura 2.a é do tipo L,V, ou seja, a
vazao de refluxo controla a composicdo do destilado, enquanto que a entrada
de calor controla a composi¢ao de fundo (Riggs, 1998). Por padréo, o controle
do inventario utiliza a vazdo do destilado para segurar o nivel do vaso de
condensado e a vazao de fundo para controlar o nivel de fundo da coluna. Esta
configuracdo tem uma boa caracteristica dindmica, ja que manipula
diretamente os fluxos de liquido e de vapor no interior da coluna, € menos
sensivel aos disturbios da composicédo de carga, mas é altamente acoplavel. Ja
para a configuragao proposta na figura 2.d, do tipo L/D, V/B, geralmente sofre
menor acoplamento, mas € bem mais sensivel as perturbag¢des de composi¢cao
de carga.

2. Para uma coluna cujas caracteristicas s&o elevada raz&do de refluxo, baixa

volatilidade relativa entre os componentes, e dindmica de composi¢cao lenta
como, por exemplo, uma fracionadora de propeno, a configuragido L,B
apresentada na figura 2.b é a que fornece a melhor performance, caracterizada
pelo BM (Riggs, 1998). Estratégias que levam em conta o balango energético
para esse tipo de coluna proporcionam fraco desempenho. Ainda, este cenario
é utilizado quando a razdo de entrada de calor é elevada (V/B), a vazéo de
fundo deve ser usada para controlar a composicdo do produto de fundo e a
entrada de calor deve controlar o nivel da coluna. Entretanto, em algumas

11
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colunas a possibilidade de resposta inversa cria problemas para controlar o
nivel de fundo com o refervimento (Luyben et al, 1999).

3. Colunas que se caracterizam por elevada pureza, operadas a vacuo, razao de
refluxo relativamente baixa e dindmica lenta (coluna xileno/tolueno a vacuo de
alta pureza), assim como colunas multicomponentes com raz&o de refluxo
baixa, exibindo dinamica rapida (despropanizadora de uma refinaria com 6
componentes — range entre C, e Cg), tém seus objetivos alcangados nas
configuragcdes observadas nas figuras 2.c e d, dos tipos L/D,V e L/D,V/B,
respectivamente, cuja estrutura de configuragao é por BE (Riggs, 1998).

Figura 2.2 (Continuagao) Estratégias de controle dual de composicao (e) Tipo D,V; (f) Tipo

L,v/iB

4. A estratégia de controle apresentada na figura 2.e é do tipo D,V, a vazao de
destilado controla sua composi¢cao e a vazao no reboiler controla a composi¢ao
de fundo. Se a coluna é operada com uma elevada razao de refluxo (L/D>4), a
estrutura D,V devera ser usada porque a vazao de destilado é muito pequena
para controlar o nivel do vaso de condensado. Pequenas variagbes na vazao
de vapor para o condensador exigiriam grandes variagdes na vazao de
destilado se estivesse controlando o nivel. Quando a estrutura D,V é utilizada a
sintonia do controlador do nivel do vaso de refluxo deve levar a uma resposta
rapida da malha para que as mudang¢as na vazdo de destilado resultem em
imediatas variagdes na vazao de refluxo. Se a dindmica da malha do nivel for
devagar, ele desacelera a malha de composi¢cdo. Uma maneira de alcancar
uma resposta rapida € fazer a razdo refluxo com destilado e utilizar o
controlador de nivel para variar essa razao (Luyben et al, 1999).

5. O caso apresentado na figura 2.f é adequadamente implantado nos exemplos
de colunas citados no item 3, como também, para a coluna do item 2, apesar

de ser uma configuracao por BE.

12
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F
» D » o » D

L

Figura 3 - Estratégias de controle simples de composigao por balango material. (a)

Controle indireto, composicao regula refervimento L,V; (b) Controle indireto, composicao regula
refluxoL,V; (c) Controle direto, composicao controla vazao de destilado D,V; (d) Controle direto,

6.

9.

composicao controla vazao de fundo L,B

A configuragdo 3.a tem uma boa caracteristica dindmica, ja que manipula
diretamente os fluxos de liquido e de vapor no interior da coluna, € menos
sensivel aos disturbios da composi¢cao de carga, mas € altamente acoplavel
(Riggs, 1998). Devido as caracteristicas acima citadas, esta estrutura de
controle é provavelmente a mais empregada.

Estratégias das figuras 3.a, b e d sdo adequadas quando o produto de topo é
liquido ou vapor, ja para a da figura 2.2c nao é adequada quando produto de
topo é somente vapor (Kister, 1990).

Estratégias 3.a e d favorecem quando a pureza do produto de fundo é mais
importante. Ja para as estratégias 3.b e d, favorecem quando a especificagédo
do produto de topo é a mais importante (Kister, 1990).

Quando as vazdes de produto sdo muito diferentes, o controle de composi¢ao
manipulando a maior vazdo de produto pode causar grandes oscilagdes na
composicdo da menor vazdo de produto. E recomendado que a vazdo mais
baixa de produto seja manipulada pelo controle de composicdo. Estratégias
mostradas em 3.a e d s&o, portanto, favorecidas quando a vazao de produto de

13
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10.

11.

12.

fundo é menor, enquanto que as 3.b e ¢ séo favorecidas quando a vazao de
destilado é menor (Kister, 1990).

A velocidade de resposta para uma variagao na composi¢cao € melhor com a
estratégia 3.a, boa com a 3.d e bastante lenta com as 3.b e c. As estratégias
3.a e d respondem a um disturbio na composi¢ado mudando a vazao de vapor
no reboiler que se propaga quase instantaneamente. Por outro lado, as cenas
3.b e c respondem a um disturbio na composi¢ao variando o fluxo de liquido no
prato, resposta mais lenta (Kister, 1990).

Geralmente, as cenas 3.a e d sao favorecidas quando o melhor controle do
prato € abaixo da alimentac&o, enquanto que para as cenas 3.b e ¢ 0 melhor
controle é acima da alimentacdo. Isso é especialmente importante quando a
vazao de alimentagao é elevada comparada aos fluxos internos da coluna, ou
quando ocorre um gradiente elevado de temperatura perto do ponto de
alimentacdo. O calor sensivel armazenado na alimentacdo e no gradiente de
temperatura irdo amortecer uma variacao de liquido ou de vapor (Kister, 1990).
A principal forga do controle de balan¢go material direto é sua habilidade em
minimizar o impacto de disturbios na condensagao (cena 3.c) e refervimento
(cena 3.d) ou nas perdas de energia (ambas as cenas 3.c e d) na operagao da
coluna. Considere uma reagao na configuragao 3.c para um repentino aumento
de resfriamento (devido a uma chuva). A pressao da coluna caira, e o controle
de pressao reduzira a vazao de fluido de resfriamento. O nivel do vaso de
condensado caira, e o controle de nivel reduzira o refluxo. Reduzir o refluxo é a
acao desejada e mantém o refluxo interno da coluna constante. O disturbio nao
se propaga além do overhead loop. Além disso, esta acdo sera aumentada
pelo controle de temperatura, que aumentara a vazao de produto, reduzindo
ainda mais o nivel do vaso de condensado e o refluxo (Kister, 1990).

13. A configuracao 3.d se torna instavel ou insatisfatéria quando a coluna e/ou o

14.

reboiler experimentam uma resposta inversa. Essa é a grande deficiéncia e é
responsavel pela baixa popularidade desse cenario. Em um regime de espuma,
uma elevagado no fluxo de vapor reduz a densidade do prato espumoso. A
altura de espuma acima da bandeja aumenta, e parte do inventario de liquido é
derramado por cima da bandeja pelo downcomer. O liquido expelido termina no
fundo da coluna, e o nivel aumenta. Este por sua vez, aumenta o fluxo de
entrada de calor e de vapor, e assim por diante, e uma resposta instavel ira se
desenvolver (Kister, 1990).

Nos cenarios 3.a, b e ¢ flutuagbes no nivel de fundo causam oscilagbes na
vazdo de fundo acarretando perturbagdes a outra unidade que requer uma
vazao estavel, caso esta seja sua alimentagdo, como um forno, um reator, ou
as vezes mesmo outra coluna. A instabilidade pode ser também perturbadora
quando ela pré-aquece uma corrente alimentando uma unidade, ou mesmo
pré-aquece a alimentacdo da coluna, provocando a reentrada do disturbio no
sistema e interagindo com o controle de temperatura. Oscilagbes na vazao de
fundo podem ser particularmente enérgicas quando a corrente de fundo é
apenas uma pequena fragdo do liquido chegando na base da coluna.
Flutuagdes no nivel sdo mais provaveis de originar de disturbios no fluxo de
liquido na coluna, e estes vao amplificar quando transmitidos a vazao de
produto de fundo. Por exemplo, 5% de disturbio no fluxo de liquido na coluna
sera refletida como 50% de disturbio na vazédo de fundo quando aquele é 10

14
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15.

16.

vezes maior que este. Nessas condicdes, ndo somente as oscilacbes serao
grandes, mas mudancas na vazao de fundo seriam bastante ineficientes para
controlar o nivel de fundo (Kister, 1990).

O controle do balango material da coluna pode ser dificultado quando a vazao
de destilado é pequena comparada ao refluxo. A menos que grandes
oscilagdes no fluxo de destilado sao aceitaveis, as mudangas no pequeno fluxo
de destilado tera pouco impacto sobre o nivel de condensado e nas
configuragdes 3.a, b e d ndo mantera um nivel constante no acumulador. Na
maioria dos casos, o nivel do vaso de refluxo esta permitido a deriva e sera
periodicamente ajustado, manualmente, mudando o refluxo, a vazdo no
refervedor ou no condensador. Entretanto, essa forma de controle faz pouco
para manter o balangco material da coluna, e durante um periodo de tempo
pode causar acumulo ou esgotamento dos componentes leves. A configuragao
3.c nao sofre desse problema e é freqlientemente favorecida com pequenas
vazoes de destilado (Kister, 1990).

Quando a vazao de refluxo é pequena comparada a de destilado, a estratégia
3.a é a mais satisfatéria, enquanto que a 3.c € a menos. Com o cenario 3.c, 0
nivel do vaso de refluxo ira amplificar pequenos disturbios no fluxo de vapor da
coluna em grandes oscilagbes na vazao de refluxo. Por exemplo, considerando
5% de disturbio no fluxo de vapor da coluna operando com uma razao refluxo
destilado de 1 para 4. Isso ird gerar 5% de disturbio de todo o liquido
condensado. Com o cenario 3.c, todo esse disturbio sera transmitido para a
vazao de refluxo, desde que a vazao de destilado nao seja afetada pelo nivel
do vaso de condensado. Desde que o refluxo seja somente um quinto da vazo
total de liquido, o disturbio sera refletido como uma variagcédo de 25% da vazao
total de liquido (Kister, 1990).

2.6 RESTRICOES

As restricbes existem em qualquer situacdo de controle observada na pratica.

Em diversos processos o 6timo operacional das plantas esta na intersecgdo das
restricbes. Ignorar as restricdes significa, portanto, forgar o processo a operar a uma
distdncia segura dos limites de restricdo, e, portanto, sub-otimizada, resultando em
certa ineficiéncia do sistema de controle. As restricdes mais comuns na operagao das
colunas sao (Riggs, 1998):

Capacidade do refervedor. Esta restricio pode ser consequéncia de: um
aumento na pressao da coluna que reduza o diferencial de temperatura para a
troca térmica; fouling (ou entupimento) de tubos no refervedor; aumento da
carga processada tal que a carga térmica requerida do refervedor seja menor
do que a disponivel; limitagado da valvula de admissao de vapor para o reboiler.
Capacidade do condensador. Esta restricdo pode ser devido a: uma alteracao
nas condigdes do fluido refrigerante que diminua o diferencial de temperatura
para a troca térmica; fouling de tubos no condensador, cargas que exijam taxas
de retirada de calor maiores que as disponiveis; limitacdo da valvula de
controle de admissao do fluido refrigerante para o condensador.

Flooding (ou inundagao). A inundacgao é definida como acumulo excessivo de
liquido dentro da coluna. A tentativa de reverter essa situagao
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inadequadamente, através de aumento excessivo de vazdo de vapor no
reboiler causa contaminagao no produto de topo, pois todo o liquido sobe e a
separagdao dos componentes nao é realizada. O correto € fazer ajustes da
vazao de vapor em degraus.

Weeping (ou gotejamento). Este fendbmeno ocorre quando a vazao de vapor &
tdo baixa que o gotejamento da massa liquida nas bandejas da coluna nao é
evitado.

Temperatura de controle maxima. Temperaturas séo limitadas a certos valores
para evitar que sejam alcancadas as temperaturas criticas, em que ocorre a
reacdo de polimerizagdo e consequente deposicdo de material no reboiler
reduzindo.

16
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3. METODOLOGIA

A seguir sera apresentada a metodologia para implantagdo de uma estratégia
de controle em colunas de destilacdo vista nas aulas de instrumentagdo ministradas
pelo Professor Trierweiler. Basicamente, esta € composta por etapas estrategicamente
elaboradas de maneira a conduzir ao objetivo adequadamente, contemplando todos os
aspectos importantes. Paralelamente a isso sera abordada a estratégia antiga das
Fracionadoras de Propileno.

As etapas empregadas compdem-se pelos seguintes conhecimentos:

e objetivos operacionais da coluna;

e graus de liberdade operacional (variaveis manipuladas — MV’s);
e as instrumentacdes disponiveis (variaveis controladas — CV’s);
e 0s principais disturbios;

e 0 controle do inventario;

e 0 controle da composicao.

3.1 OBJETIVOS OPERACIONAIS DA COLUNA

Primeiramente o processo petroquimico sera explanado a fim de compreender
a localizagcdo dos sistemas do escopo desse trabalho e sua relevancia em uma
petroquimica. Mais adiante sera abordada a descricdo detalhada do funcionamento
das colunas foco. Todas as informagdes a seguir foram obtidas a partir de estudo aos
manuais de operagdo, conversa com os engenheiros de producdo, de processo e de
automacéao, bem como os operadores.

3.1.1 Conhecendo o processo petroquimico

A figura abaixo sucinta o processo petroquimico e realg¢a o bloco fracionamento
criogénico e morno, onde esta localizada a Fracionadora.

ESTOCAGEM DE
MATERIAS ESTOCAGEM
PRIMAS REFRIGERAGAQ
OLED C2ZR C3R
NAFTA, C4, COMBUSTIVEL “
ETANO DE RECICLO E GLP I
FRACIONAMENTO
il »| EFLUENTES »| COMPRESSAO | »| CRIOGENICOE »| CLENTES

PIROLISE MORND

[ e ]

C4
HIDROGENIO

b y r l

GASOLINA DE PIROLISE

¥ AROMATICOS

Figura 4 - Fluxograma do processo petroquimico
O processo petroquimico pode ser dividido em trés etapas:

17



3 METODOLOGIA

= area de fornos (Fornos de Pirdlise e Efluentes);
= Ccompressao;
= fracionamento Criogénico e Morno.

3.1.1.1 Area de fornos

Nos fornos ocorre o processo conhecido como pir6lise ou cragueamento
térmico de hidrocarbonetos (nafta, condensado, cocraque de etano e GLP), para
producdo de Eteno e Propeno. Este processo consiste em, a uma temperatura entre
700 e 850°C, decompor os hidrocarbonetos de cadeia maior através do cragueamento,
para outros de cadeia menor. Esta reagdo se verifica no interior dos tubos da
serpentina dos fornos, em presenca de vapor de diluicdo.

Algumas variaveis como severidade, COT’s sao parametros de controle que
atendem as exigéncias de mercado, ou seja, dependendo da procura por Eteno ou
Propeno, que sdo os principais produtos, as condigdes operacionais seréo ajustadas
nos fornos com a finalidade de favorecer a formagao do produto mais procurado pelo
mercado.

O efluente dos fornos é composto por fragcbes pesadas, as quais devem ser
extraidas dos gases, e estes devem ser resfriados. A Fracionadora primaria remove o
6leo de quench do efluente. A torre de agua de quench separa a agua e a gasolina de
pirélise dos gases antes de eles atingirem a area de compresséo. A agua de quench é
aproveitada como fluido de aquecimento em trocadores e refervedores ao longo do
processo, sendo um deles o da Fracionadora de Propeno (T07).

3.1.1.2 Compresséo

O principal equipamento integrante dessa fase € o compressor, denominado
compressor gas de carga. O objetivo desta fase é elevar a pressdo até
aproximadamente 35 a 40 kgf/cm?, a fim de facilitar a separacao e a purificagdo dos
compostos na etapa seguinte. A compressdo dos gases € realizada em varios
estagios. O gas comprimido em cada um desses estagios é resfriado em trocadores e
o condensado formado retorna para etapas anteriores ao processo.

3.1.1.3 Fracionamento criogénico e morno

Essa etapa ¢é constituida basicamente por colunas de destilagao.
Primeiramente, tem-se interesse em separar da corrente do processo o metano e o
hidrogénio, etapa denominada desmetanizagdo. O hidrogénio, apds ser purificado, é
utilizado para a hidrogenacgéo de contaminantes do processo (acetileno, metil-acetileno
e propadieno). O metano é utilizado como combustivel nos fornos.

O efluente da etapa de desmetanizagdo segue para uma coluna denominada
desetanizadora, que separa os compostos com dois carbonos, corte C2, dos demais,
corte C3+. A corrente do corte C2 é hidrogenada em reatores, a fim de eliminar o
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3 METODOLOGIA

acetileno presente, passando para a Fracionadora de Eteno, responsavel pela
separagdo do etano do etileno.

O corte C3+ é separado em duas novas correntes: o corte C3 e o corte C4+. A
coluna responsavel por esta separacido é a despropanizadora. O corte C3 é também
hidrogenado em um reator para eliminar o metil-acetileno e o propadieno (MAPD).
Como subproduto, a reacdo de hidrogenagdo promove a formagdo de oligbmeros
indesejaveis no processo. Estes sdo separados por uma coluna denominada Torre de
Green-oil, “6leo verde”. O efluente da lateral desta coluna é o Propeno de baixa pureza
(95% molar), o Propeno Grau Quimico (PGQ). A maior parte deste propeno segue
como carga para as Fracionadoras de Propeno, duas em paralelo, para obtencdo de
propeno com um grau de pureza mais elevado (99,5%), o chamado Propeno Grau
Polimero (PGP).

A corrente de fundo da despropanizadora, o corte C4+, segue para a
desbutanizadora, cujos produtos s&do matéria-prima para obtencido de seus produtos
finais (por exemplo, 1,3 butadieno, buteno 1, isopreno, etc) na area de aromaticos.

A seguir serdo descritas as Unidades que contemplam a Torre de Green-oil
(TO6) e a Fracionadora de Propeno TO07, localizadas na etapa do fracionamento
criogénico e morno como mostra a Figura 5 na qual estdo em destaque vermelho. A
principal razdo para incluir a TO6 no escopo deste trabalho decorre da instabilidade
operacional desse sistema que se propaga para as Fracionadoras de Propeno cujo
produto é de grande valor comercial. Conforme visto no capitulo anterior, a carga é
uma propagadora de disturbio de consideravel relevancia em colunas de destilagao.
Mais adiante, nas Figuras 6 e 7, os sistemas da Torre de Green-oil e a Fracionadora
sdo representados de maneira mais detalhada. A segunda Fracionadora, T10, ndo
sera contemplada neste trabalho.

H2
HIDROGENIO c2
METANO ETEND
I 1
DEMETANIZADO DEETANIZADOR CONVERSOR DE FRACIONADORA
RA |—' A ACETILENO |—' DE ETENO
PROPENO
[_ca+ ETANO GRAU POLIMERO
12 FRACIONADORA
e 3 ¥ ¥ DE PROPILEND
To7
1 J.
CONVERSOR DE PROPANG
DEPROPANIZAD PROPADIENO E TORREDE | | PROPENO
ORA METILACETILEN GREEN OIL T06 || GRAU Quimico
o PROPENO
GRAU POLIMERO
FRACIONADORA
DE PROPILENO
Ti0
RECICLO
. ca PROPANO
C4* | DEPROPANIZAD
ORA
\—» GASOLINA DE PIROLISE - AROMATICOS
Figura 5 - Fluxograma da etapa do fracionamento criogénico e morno
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3.1.2 Conhecendo a torre de Green-oil T06

A T06 tem duas funcdes basicas: remover o Green-oil resultante da conversao
do MAPD nos reatores, assim como os Hidrocarbonetos (HC'S) leves e
incondensaveis oriundos do uso de H2 nos reatores de MAPD.

O efluente dos reatores de MAPD entra no prato 17 da TO6. A corrente de
fundo da TO06, rica em Green-oil, é reciclada para a despropanizadora para eliminar
este residuo do Propeno. A corrente de C3 do topo é condensada e acumulada no
vaso de refluxo V18 do qual os HC’S e incondensaveis sado eliminados para a sucgao
do 4° estagio dos Compressores de Gas de Carga, com opgao de ser alinhado para
Gas Combustivel. O produto final é retirado no prato 27 que de acordo com o perfil da
Torre, tem o melhor ponto de especificacdo do produto em PGQ, livre de pesados e de
leves.

O PGQ, a partir da retirada lateral da T06, € bombeado e resfriado no P48 com
Agua de Resfriamento (AR) até aproximadamente 30°C, e enviado para o vaso V19
para remocao da umidade, e, posteriormente, para o V44 a fim de reter o Metanol.

Na saida do V44 a carga € dividida em duas correntes. Uma parte é enviada
para a T10. A outra parte vai para a TO7 sob controle do refluxo interno da T06. Esta
vazdo varia de acordo com a carga de Gas Seco para a Area Fria.

O fundo é refervido no reboiler P46 com uso de AQ.

A especificacdo do PGQ quanto ao MAPD nao é muito rigorosa, uma vez que o
mesmo nao é consumido pelos clientes. O que limita o MAPD é o Aromatico pela
formagao de Green-oil no Reator.

As condicbes operacionais da coluna sao:

e Pressédo no topo 21,5 kg/cm?;
e Temperatura no topo 53 °C;
e Temperatura no fundo 57 °C;
e AP normal 0,22 kg/cm?.

3.1.2.1 Malhas de controle da T06

Nivel de fundo - O controle do nivel de fundo € feito através da LC46 em
cascata com a FC37 atuando na vazdo de Agua de Quench (AQ) para o P46.

Reciclo de Green-oil - A FC38 é um feedforward, ou seja, recebe indicagao de
vazao de carga para a T06 (FR33) e através de um calculo (multiplicacdo da FR33 por
um fator que corresponde ao teor de Green-oil na carga) atua na vazao de reciclo para
a despropanizadora.

Nivel do V18 e a retirada lateral — O controle do nivel é feito pelo LC48 em
cascata com o FC40 gerando uma retirada lateral que é controlada no FDC43 que
toma por base o calculo do FDR43. Este controlador recebe um sinal gerado pelo
FC40 (refluxo) e a vazao de retirada lateral (FR43) e realiza a diferenga entre eles.
Estes valores s&do enviados para o FDC43 que subtrai o valor de SP dado pelo
operador gerando um sinal para o FC46 aumentar ou diminuir a vazao para a T07.

Controle da pressdo da T06 — E feito pela PC22 que atua na vazdo de Agua
de Refrigeragéo (AR).
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3 METODOLOGIA

Controle da pressdo do V18 — E feito pela PC23 alivia para Gas Combustivel
ou para Tocha.

/J\ P4y ;' =
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Fv2a COMPRESSORES

- P44

=

y TID

FC 1

b5 DESPROFAMIZADORA

Figura 6 - Fluxograma da Torre de Green-oil

Como os componentes da carga dessa coluna possuem volatilidade relativa
muito elevada, a separacéo destes € realizada facilmente. Por isso ndo temos uma
estratégia de controle complexa. O que se busca é a separagcdo do Green-oil do
Propeno, principalmente. Seu objetivo € alcangado através de uma estratégia de
balango material simples. Entretanto, devido aos problemas operacionais declarados
abaixo, a configuracdo atual ndo é adequada. Outra informacao importante € que nao
se tem DMC implantado nesta coluna.

3.1.2.2 Problemas operacionais da T06

e O principal problema identificado nesta configuracdo é a alta variabilidade da
retirada lateral da T06, carga da TO7, de maneira que a malha FDC43
permanecg¢a quase o tempo inteiro em manual. Aumentando o nivel da TO06,
aumenta-se a vazado de AQ no reboiler. Com carga térmica mais elevada, o
liquido evapora e sobe, condensando no V18 e aumentando o nivel deste.
Como o LC48 estda em cascata com o FC40, a vazao de refluxo aumenta.
Dessa forma, o refluxo novamente aumenta o nivel da coluna e assim as agoes
continuam sucessivamente. Em consequéncia disso, o refluxo interno da
coluna varia constantemente, assim como a retirada lateral, carga da T07.
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3.1.3 Conhecendo a Fracionadora de Propeno T07

O objetivo da C3 Splitter ou Fracionadora de Propeno é produzir Propeno Grau
Polimero, cuja pureza corresponde a 99,5%, a partir de PGQ, advindo da T06. O PGP
é separado pelo topo da Fracionadora e o Propano pelo fundo.

A TO7 possui 158 pratos valvulados e recebe carga da T06 atualmente no prato
55. O produto de fundo rico em Propano é resfriado em trocadores com AR e enviado
para Esfera de GLP, cocraqueado nos fornos ou enviado a Aromatico. Os vapores de
topo sédo condensados e depois acumulados no V20.

No V20 a maior parte do condensado volta como refluxo. A outra parte da
producdo de PGP ¢é resfriado no P51 até proximo de 32°C e enviado aos
consumidores.

O refervimento da Torre é feito com AQ no P49.

O AR15D analisa a corrente de fundo da Torre.

O controle da pureza do PGP é feito no AR12A que monitora a concentracao
de Propano no Propeno e o AR12B que indica a pureza do PGP. O ajuste da pureza
pode ser efetuado pelo Técnico de Operacao ou pelo DMC.

As condigbes operacionais desta coluna sdo:

e Pressao no topo - 18,5 Kg/cm?;

e Temperatura no topo - 45 °C;

e Temperatura no fundo - 60 °C;

e AP maximo — 1,1 Kg/cm?;

e Especificagao - Propeno - 99,5 % (Minimo)

3.1.3.1 Malhas de controle da TO7

Nivel de fundo - O controle do nivel de fundo € feito através da LC56 em
cascata com a FC47 atuando na vazao de AQ para o P49.

Vazao de fundo - A FC66 atua como uma variavel livre, cujo SP é determinado
pelo operador ou pelo DMC.

Nivel do V20 - O controle do nivel é feito pelo LC58 que comanda na abertura
da vélvula FV15.

Refluxo — A FC49 é uma variavel livre e o seu SP ¢é fixado pelo operador ou
DMC.

Controle da pressio da T07 — E um hot bypass controlado pela PC29.

Controle da pressao do V20 - E feito pela PC30 que alivia para Tocha.
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Figura 7 - Fluxograma da Fracionadora de Propeno T07

Na TO7 o controle das principais variaveis de processo, tais como
especificacdo de topo e de fundo, diferencial de pressao, temperatura, refluxo de topo
e retirada de fundo sao efetuados pelo DMC. Dessa forma, como o DMC, através das
leituras dos analisadores de topo e fundo, envia um SP para os controladores de
refluxo e retirada de fundo, respectivamente, ele opera similarmente como uma
estratégia de controle do tipo L,B. Conforme visto no capitulo anterior, essa é a melhor
configuracao para Fracionadoras de Propeno.

3.1.3.2 Problemas operacionais da TO7

A dificuldade em se obter um controle desejavel a esta coluna é devido a:

e Variabilidade da TO6 que se propaga para a T07;

e Variacbes na temperatura de AQ que provocam oscilagdes no nivel da coluna e
consequentemente na composig¢ao do fundo, acarretando numa perda elevada
de Propeno;

e Disturbios causados pelas variagdes na temperatura de AR se propagam para
o interior da coluna afetando consideravelmente o perfil de temperatura e de
composi¢des acarretando em acgbes/oscilagdes constantes na abertura da
valvula de controle do refluxo a fim de compensar os desvios em especificagao;

e Restrigao fisica da coluna quanto a sua capacidade hidraulica de maneira que
freqlientemente opera-se com o delta de pressao da coluna elevado.
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3.2 GRAUS DE LIBERDADE OPERACIONAL (MV'S)

Na Tabela 1 abaixo estdo apresentados os graus de liberdade disponiveis dos

sistemas.

Tabela 1 - Variaveis manipuladas disponiveis das colunas de Green-oil e da Fracionadora

TG
VALVULA CONTROLADOR DESCRICAD
P2z Yalvula de vazdo de AR para o condensador.
Fv23 Walvula da retirada de incondensdveis do vaso V18
BT FC37 “alvula da entrada de AQ para o reboiler (V).
Fw3s FC33 Wahlula da retirada de Green-oil no fundo da coluna (B).
P4l FC40 Walvula da vazdo de refluxo (L).
W45 FCA5 “alvula da retirada de C3 para a fracionadora TO7 (D).
T07
VALVULA CONTROLADOR DESCRICAO
Fy2g Wahvula do Hot Bypass.
Fv30 Walvula da retirada de incondensaveis no V20.
VAT FCAT “alvula da entrada de AQ para o reboiler (V).
Fv4g FC49 Walvula da vazdo de refluxo (L).
W58 “alvula da vazdo de Propeno para os consumidores (D).
FWE5 FCB5 Yalvula da retirada de Propano no fundo da coluna (B).

3.3 INSTRUMENTACOES DISPONIVEIS (CV'S)

As variaveis controladas estdo representadas na Tabela 2.
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Tabela 2 - Variaveis controladas disponiveis das colunas de Green-oil e da Fracionadora

TOG
PCZ2 Preszdo de topo da coluna.
PCZ3 Prezsdo do V18
LC45 Mivel da coluna.
LC428 Mivel do vaso de condensado V18.
TO7
PCZ29 Preszdo do topo da coluna.
PC30 Prezzdo do vazo de condensado V20,
LC58 Mivel da coluna.
LC38 Mivel do vaso de condensado.
AR1ZA Teor de Propano no Propeno.
AR1S Teor de Propeno no Propano.
TR4T Temperatura da AQ entrando no P45,
TR576 Temperatura da AQ =aindo do P45,

3.4 OS PRINCIPAIS DISTURBIOS

Os disturbios existentes nos sistemas em questao estdo explicitados na Tabela

Tabela 3 - Principais disttrbios existentes nos sistemas

T

“Wazdo de carga.

Composicioe da carga.

“Wazdo de AQ para o reboiler.

“azdo de AR para o condensador.

TO7

Wazdo de carga.

Composicie da carga.

“Wazdo de ACQ para o reboiler.

“azdo de AR para o condensador.

3.5 0 CONTROLE DO INVENTARIO

Como ja foi dito anteriormente, o controle do inventario da T06 é realizado por:
¢ Nivel de fundo - LC46 em cascata com a FC37.
o Nivel do V18 — LC48 em cascata com o FC40.

E o controle do inventario da TO7 é realizado através:
¢ Nivel de fundo - LC56 em cascata com a FC47.
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¢ Nivel do V20 — LC58 que comanda na abertura da valvula FV15.
3.6 O CONTROLE DA COMPOSICAO

Para a TO6 ndo ha uma preocupagdo quanto a elaborar uma estratégia de
controle que seja mais rigido as composi¢cdes dos produtos, visto que, conforme
abordado anteriormente, a volatilidade relativa € muito diferente da unidade, o que
facilita a separagdo do componente realmente desejado, o PGQ. Satisfazendo o BM o
objetivo € atingido.

Para a T07, enquanto o controle regulatério garante a estratégia de BM, o
controle avangado é construido a operar similarmente a uma configuragéo do tipo L,B,
ou seja, os SP’s da vazao de refluxo e a de retirada de fundo sao manipulados de
maneira a satisfazer a especificagdo dos produtos através das medidas dos
analisadores on-line.

26



4 PROPOSIGAO DE UMA NOVA ESTRATEGIA DE CONTROLE

4. PROPOSIGAO DE UMA NOVA ESTRATEGIA DE CONTROLE

Baseados no conhecimento do processo e seu objetivo, nos problemas de
controle apresentados, nas variaveis manipuladas e controladas disponiveis e,
finalmente, nos disturbios intrinsecos a uma operacédo normal, foi proposta uma nova
estratégia de controle para cada sistema.

4.1 NOVA CONFIGURACAO DE CONTROLE PARA A T06

A proposta para estabilizar a Torre de Green-oil e conseqlientemente a carga
da Fracionadora é:

1. Controlar o nivel do V18 através de uma cascata com a carga da T07, ou seja,
o0 LC58 em cascata com o FC46. Porque o volume do vaso de condensado é
grande de forma que absorve as oscilacbes do sistema variando lentamente o
seu nivel. Quando o nivel comega a subir suavemente, a valvula da carga da
TO7 recebe esta informacao e sua abertura torna-se maior.

2. Controlar o refluxo interno da coluna para torna-lo o mais constante possivel
alterando o bloco FDC43. Este sera um PID cujos pardmetros serdo os

seguintes:
Tabela 4 - Parametros do bloco de calculo FDC43
FDC43

PV FC40.5P - FR43.A0

<p Refluxo interno abaixo do prato de retirada definido pelo operador ou pelo
controle avancado.

op Saida do bloco que serd convertida em unidades de engenharia de vazdo

de refluxo no bloco FC40.

Para elucidar o resultado supde-se que o nivel da coluna passa para um valor
mais elevado, logo, a vazdo de AQ aumenta evaporando mais. Por conseguinte, o
nivel do V18 também aumenta assim como a abertura da valvula que comanda vazao
de carga para a T07. A fim de manter o refluxo interno constante ja que a retirada
lateral tornou-se maior, o refluxo deve ser mais elevado.
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835 DESPROPARIZADORA

Figura 8 - Configuragio da nova estratégia de controle para a coluna de Green-oil

4.2 NOVA CONFIGURACAO DE CONTROLE PARA A T07

Sera proposta uma nova estratégia de controle para a coluna TO7 com o
objetivo de buscar a estabilidade do sistema, entretanto, a esséncia desta permanece
como sendo L,B através do DMC.

Essa proposig¢ao baseia-se em:

1. Compensar a vazao de refluxo de acordo com o grau de subresfriamento que
ocorre neste, através de um bloco de calculo, FC50, criado para controlar o
refluxo interno, enviando um SP para o FC49. Primeiramente, o FC50 calcula
a diferenca de temperatura entre o topo da coluna e o refluxo (TR504 —
TR505). Essa diferenca é o grau de subresfriamento. Multiplica esta diferenca
por um coeficiente para gerar um pequeno incremento proporcional ao grau de
subresfriamento na vazdo de refluxo. O valor desse coeficiente é 0,1,
determinado através da simulacdo da coluna. A seguir, determina o refluxo
interno, ajustado pelo incremento. Este bloco estd em cascata com o PID de
refluxo, FC49. Desta forma, a vazao de refluxo sempre é corrigida de acordo
com o delta de temperatura resultando em estabilidade para as composicoes
de topo e de fundo da coluna. Os parametros dos blocos séo:
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Tabela 5 - Parametros dos blocos FC50 e FC49

FCRO
PV FC49.5P x (1 + (TR504 - TRS05) x 0,1}
sp Refluxa interno definido pelo operador ou pelo controle avancado.
op Saida do bloco que serd convertida em unidades de engenharia de vazéo
de refluxo no bloco FC45.
FC49
PV FC49 PV
sp Definido pelo FCS0.
oP Percentagem de abertura da valvula F\V49.

2. Com a finalidade de minimizar as perturbagcbes provocadas na coluna pelo
disturbio temperatura da AQ, foi inserido um bloco de calculo, QC47, que
determina a carga térmica entregue ao sistema. Ou seja, caso a AQ advinda
da Torre de AQ para o reboiler P49, se dirija a este com uma temperatura
superior, o bloco QC47 impde a FCA47 reduzir a abertura da valvula FV47,
caso o nivel deva permanecer o mesmo, de modo a manter a mesma carga
térmica fornecida a coluna e, assim, evitar a transmissdo desse disturbio e
oscilagdo do nivel da coluna. Os paradmetros desses blocos podem ser
observados a seguir:

Tabela 6 - Parametros dos blocos LC56, QC47 e FC47

LCh6
P LC5E. PV
sp Mivel da coluna definido pelo operador ou pelo controle avancado.
Saida do bloco gue sera convertida em unidades de engenharia de energia
op
no bloco QC4T.
QC47
PV FC47.5P x Cp x (TC4T - TRS7E)
spP Definido pelo FCS6.
op Saida do bloco que serd convertida em unidades de engenharia de vazéo
de AQ no bloco FCAT.
FC47
P FC47. PV
P Definido pele QC47.
op Percentagem de abertura da valvula FW4T.
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CONSUMIDDRES

ESFERA

Figura 9 - Configuragédo da nova estratégia de controle para a Fracionadora

Para a TO7 ndo foi elaborada uma configuragdo de controle regulatério na
qual a composigao fosse o objetivo primordial a ser satisfeita, e sim a presséo e os
niveis. Neste caso, a responsabilidade da especificagdo ser atingida fica a cargo
do DMC.

5. COMPARAGAO DOS DADOS DA PLANTA DO PERIODO PRE E
POS AsS ALTERAGCOES REALIZADAS NOS CONTROLADORES

A discussao a seguir tem o intuito de analisar se as modificagdes na estrutura
do controle regulatério de ambos os sistemas surtiu o efeito esperado, considerando
que o DMC apresentou-se ligado para a TO7 em ambos os periodos com 0 mesmo
modelo. E importante ressaltar que durante o periodo pés-modificacdes a temperatura
ambiente apresentou-se mais elevada.
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5.1 DADOS DA T06

Como pode ser observado na Figura 10, é evidente a melhoria do controle do
refluxo interno da TO6 apds a modificacao de estratégia de controle, tornando-o mais
constante, reduzindo sua variabilidade. Assim como na Figura 11que demonstra uma
reducdo na variabilidade do delta de pressdo, na média desse delta deslocando a
operabilidade numa regido mais segura quanto a possibilidade de inundagéo e a
obtencao da estabilidade operacional.
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Figura 10 - Dados comparativos para o refluxo interno da T06
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Figura 11 - Dados comparativos para o delta de pressao da T06
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5.2 DADOS DA T07

Conforme a Figura 12, pode-se afirmar que, apesar de a melhoria ndo ser tao
significativa, pelo menos neste periodo analisado, a variabilidade da carga da T07

reduziu.
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Figura 12 - Dados comparativos para a carga da T07

O delta de pressdo demonstrou resultados consideraveis apds a modificagao,
revelando operar estavel, com nenhuma inundagao, enquanto que anteriormente isso
ocorria com bastante freqiiéncia, ou com elevada propenséo a tal. A inundagao ocorre
a deltas superiores a 1,1 kgf/cm?. A variabilidade da press&o reduziu, assim como seu

valor na média.
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Figura 13 - Dados comparativos para o delta de pressao da T07

Devido a migragdo dos controladores antigos para os novos, alguns dados
como o SP e a abertura da valvula da PC29 no periodo anterior as modificagoes foram
perdidos, e essa é a justificagcdo para nao estarem representados na Figura 14.
Porém, é notavel que a pressao de topo da coluna também teve melhorias quanto a
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sua variabilidade. Observa-se um pico na sua PV devido a temperatura de AR ter-se
elevado e, dessa forma, mesmo com toda a valvula fechada forcando condensacao
total para reduzir a pressdo, ndo foi o suficiente. Eis uma importante restricdo
operacional em dias mais quentes, no qual o condensador, com sua capacidade
maxima disponivel, ndo consegue atingir o objetivo de reduzir a pressao.

PC29 TO7

193 100
s 1 / PC28PVelevada o
|
189 " / "
{ :
Il i Temperatura AR elevada / YRR NcTa n
B! —1 P 3

kgffem®

Antes PV - Depois PV Depois SP Depoes AQ  =—Temperatura AR Deposs AD
Figura 14 - Dados comparativos para a pressao de topo da T07

A diferenca de temperatura entre a do topo e a do refluxo demonstrou-se com
reducdo em sua variabilidade e foi observado também que esta diferenga tornou-se
menor na média. Isso se deve ao fato que ao a temperatura de AR apresentar-se mais
elevada, o delta diminui, o bloco FC50 calcula um novo refluxo maior. Entdo se tem
uma vazao de refluxo maior e mais quente entrando na coluna o que reduz o delta de
temperatura.

Subresfriamento T07
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Figura 15 - Dados comparativos para o subresfriamento da T07
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O objetivo da Figura 16 é retratar a melhoria do refluxo interno no que diz
respeito a sua constancia, reducao de variabilidade, promovendo maior estabilidade
operacional para a coluna. Apesar de que, segundo a Figura 17, ndo é nitido o
beneficiamento dessa melhoria para a composigao de topo. Mas como ja foi dito, a
responsabilidade das composi¢des fica ao cargo do DMC. Ainda na Figura 16 pode-se
perceber uma sutil redu¢do da variabilidade do nivel do vaso de condensado.
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Figura 16 - Dados comparativos para o nivel do V18 e do refluxo interno da T07
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Figura 17 - Dados comparativos para o teor de Propano no topo da T07

O que se pode perceber na Figura 18 € que ambos o nivel da coluna e a vazao
de AQ para o reboiler P49 tiveram uma notavel redugao de variabilidade favorecendo
a estabilidade da coluna.

34



5 COMPARACAO DOS DADOS DA PLANTA DO PERIODO PRE E POS AS ALTERACOES REALIZADA
NOS CONTROLADORES

Nivel e Refervimento T07
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Figura 18 - Dados comparativos para o nivel da coluna e refervimento da T07

Em Fracionadoras como a TO7 nido se trabalha com o nivel da coluna, por
exemplo, em cascata com a vazao de retirada de fundo, tendo em vista a ordem de
grandeza da vazdo desta ser praticamente cem vezes menor que a de refluxo. Da
mesma forma, uma malha de controle de temperatura de fundo em cascata com esta
vazao de retirada de fundo, pois para um delta de nivel ou de temperatura, a vazao de
produto de fundo ndo tem range o suficiente para suportar e corrigir essas variagoes.
Entretanto, esta vazao é utilizada para o controle de composi¢ao do produto de fundo.
No entanto, ndo é visivel se houve algum incremento neste controle. Espera-se que
seja significante com o novo modelo do DMC quando este for implantado.

A preocupagcdo com a composicao de fundo é muito maior que a de topo
porque as impurezas do topo estdo em alguns ppm’s, enquanto que as do fundo
podem chegar até 30% de representatividade da corrente de fundo. Isto €, o Propeno
esta sendo tratado como Propano, sendo queimado, utilizado como combustivel em
fornos ao invés de ser vendido como produto significativamente lucrativo.
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Figura 19 - Dados comparativos para o teor de Propeno e a vazao de fundo da T07
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6. IMPLANTAGAO DO DMCplus

O DMCplus é um aplicativo de controle avancado desenvolvido pela Aspen
Tech que utiliza modelos dindmicos lineares, o0s quais descrevem
matematicamente o comportamento do sistema, a fim de predizer a trajetéria do
loop aberto das variaveis controladas e assim determinar o ponto 6timo de
operacao a fim de alcanca-lo. A cada minuto o controlador determina este ponto
6timo considerando os efeitos de todas as mudancas de setpoints das MV’s em
todas as CV’s e encontrando a melhor solugdo que satisfaga o target do estado
estacionario, que é o ponto mais lucrativo sujeito aos limites das MV’s e CV’s. Isso
significa que ele é multivariavel.

MV’s para o DMC séo os setpoints das MV’s do controle regulatério, como
por exemplo, o SP do refluxo, da vazao de produto de fundo ou de topo, do fluxo
de calor para o reboiler; enquanto que as CV’s sdo medigdes que representam
importantes limites de operagao como delta de pressao da coluna, composi¢cao dos
produtos, posicdo de uma valvula. Ha também as variaveis feedforwards que
afetam o processo, mas o controlador ndo pode manipular, como a temperatura
ambiente.

Os beneficios que o controle multivariavel traz revelam a importancia em
implanta-lo: permite o aumento da produgdo da unidade, do rendimento, a
maximizag¢ao da recuperagao de produto, a minimizagdo do consumo de utilidades,
a estabilizacao da operagcado da unidade. Dentro da hierarquia de negdécios de
operagdes na industria de processos, o controle multivariavel se localiza na
camada supervisoria, acima da camada regulatéria, como representado na Figura
20 a seguir:
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Figura 20 - Localizagao do controle multivariavel nas camadas de controle

Para a implantagdo do DMC é necessario seguir uma metodologia como
demonstrada na Figura 21:
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Figura 21 - Metodologia para implantacdo do DMC

As etapas de 1 a 4 ja foram contempladas a medida em que o controle
regulatorio foi revisto e a nova estratégia proposta. No capitulo 6 serao abordadas as
etapas 5 a 8. As demais nao estéo incluidas no projeto desse trabalho.

6.1 DETERMINACAO DOS MODELOS

Os modelos das T06 e TO7 foram determinados através de step-test em ambos
os sistemas, no qual consiste em realizar um degrau numa variavel e analisar o
comportamento de todas as outras variaveis do mesmo a fim de verificar a interagao
entre elas.

Para qualquer sistema, a primeira analise que deve ser feita quando este é
submetido a um step-test, é verificar o tempo que ele leva para atingir o estado
estacionario. Para determina-lo, normalmente é feito steps, uns mais seguidos, outros
menos. Os menos seguidos auxiliam a fazer uma analise a respeito do ganho e os
mais seguidos a analisar o comportamento de sua resposta que ocorre logo em
seguida. O tamanho dos steps varia de sistema a sistema, portanto, deve-se conhecé-
lo a fim de respeitar seus limites.

Os dados dos testes sao coletados e enviados a um aplicativo onde é avaliada
a resposta da acdo numa variavel em todas as outras nas quais se pretende
determinar se ha interagcdo. Depois dessa anadlise, parte-se para a escolha dos
modelos. A simulagao da Fracionadora de Propeno também foi realizada com o intuito
de certificar-se quanto aos ganhos do modelo obtidos no aplicativo.

Os modelos dos sistemas sao apresentados em seguida no formato de matriz.
Nas colunas estdo as CV’s e nas linhas as MV’s para o DMC plus. As células que
possuem linhas azuis possuem ganho positivo ou inclinagdo nula no estado
estacionario, ja as células com linhas vermelhas possuem ganho negativo. As células
preenchidas com a cor cinza significam que nao ha interacdo consideravel entre as
variaveis das respectivas linha e coluna. O nimero localizado aproximadamente no
centro da célula € o ganho no estado estacionario e o localizado no canto direito
central € o tempo em minutos para atingir o estado estacionario determinado no
aplicativo.
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6.1.1 Modelo da Torre de Green-oil

As CV’s do modelo da T06 sdo a PV do nivel do V18, o delta de pressao da
coluna e o C3SDIFF, enquanto que as MV’s sdo o SP do bloco de calculo FDC43 do
refluxo interno, o SP da vazéao de carga para a TO7, o SP da carga da T10 e 0 SP da
vazao de alimentacéo.

Com a finalidade de distribuir a carga para as colunas T07 e T10, de acordo
com o a respectiva capacidade hidraulica, foi inserida no modelo da T06 uma CV,
C3SDIFF, que significa a subtragao entre a carga para a T10 e a carga para a T07.
Dessa forma, quando a carga para a TO7 aumenta em 1 t/h, a diferenca diminui 1
unidade, Por outro lado, quando a carga para a T10 aumenta 1 t/h, essa diferenga
aumenta também uma unidade, como pode ser observado nas células cuja a coluna é
a terceira e as linhas a segunda e a terceira, respectivamente.

Para as células que possuem modelo rampa entre as variaveis, no caso todas
da primeira coluna, o valor anunciado no centro destas é a inclinagao. Para ilustracao,
a célula da segunda linha, primeira coluna sera descrita. Para um degrau positivo de 1
t/h do refluxo interno da coluna, a carga para a TO7 sofre uma perturbagdo rampa com
inclinacado negativa no valor de -0,417234 no estado estacionario.
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Figura 22 - Modelo da Torre de Green-oil
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6.1.6 Modelo da Fracionadora de propeno T07
As CV’s do modelo da TO7 sdo a concentracdo de Propano no topo da coluna,

o teor de Propeno no fundo, o delta de pressao, a abertura da valvula que controla a
pressao de topo e o subresfriamento. As MV’s sdo o SP do refluxo interno, o SP da
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retirada de produto de fundo, o SP da pressao de topo e a concentragdo de Propano
na vazao de alimentacao.

A célula, cuja linha é a primeira e a coluna também, revela que a resposta da
concentracao de Propano no topo da coluna decresce 76,8256 ppm’s ao incrementar 1
t/h de refluxo interno. Ja para a célula da segunda linha e primeira coluna, um
aumento de 1 t/h na retirada de fundo, reduz em 1512,78 ppm’s de Propano no topo.
Isso se deve ao fato que a variagdo de composicao referente a modificagdes no BM
afeta de maneira mais intensa que as realizadas no BE. Aumentando o refluxo, ambas
as composicdes de topo e de fundo ficam mais limpas, enquanto que aumentando a
retirada de fundo, a composicao de topo fica mais limpa e a de fundo mais suja.
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Figura 23 - Modelo da Fracionadora de Propeno
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Na primeira linha segunda coluna tem-se a resposta do teor de Propeno no
fundo a variacao de refluxo interno. Quando a vazao do refluxo interno aumenta em 1
t/h, o Propeno contido neste desce até o fundo da coluna e, inicialmente, observa-se
um aumento de concentragdo de Propeno no produto de fundo, entretanto, o nivel
aumenta e com isso a vazao de AQ também, evaporando mais e reduzindo esta
concentracao no fundo.

A célula da primeira linha, quarta coluna, refere-se a resposta da abertura da
valvula do hot bypass quando o refluxo interno aumenta 1 t/h. Primeiramente o nivel
do reboiler diminui provocando a reducao temporaria da pressao de topo por aumentar
a area de troca térmica e aumentar a condensacdo. Por isso, a abertura da valvula
aumenta. Entretanto, o volume de refluxo interno adicional que entrou na coluna
evapora e eleva a pressao de topo da coluna, levando a vavula a diminuir sua abertura
para promover um aumento de condensacéo e reduzir a pressao de topo.

Para as demais células se faz o mesmo procedimento de leitura.
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7. RESULTADOS E CONCLUSOES

A partir da revisao bibliografica realizada para a discussao a respeito de
estratégias de controle regulatério para colunas de destilacdo foi constatado que a
configuracdo de controle L,B é a mais utilizada e de melhor desempenho para
superfracionadoras como a de Propeno.

A estabilidade operacional garantida com uma estratégia de controle
regulatéria adequada revela sua importadncia em industrias quimicas e petroquimicas
de maneira a operar mais proximo as restricbes, maximizando os lucros e tornando a
empresa mais competitiva no mercado. Implantando o DMC pode-se ainda ser mais
agressivo nesse quesito, pois reduz a variabilidade das variaveis-chave, deslocando a
regido de operabilidade bem préxima aos limites de especificacdo, e garante uma
seguranga maior por trabalhar respeitando as restricbes, assim como otimiza os
processos.

Os resultados apresentados através dos dados da planta apresentam ganhos
qualitativos significativos. O proximo passo é verificar os beneficios com os novos
modelos dos sistemas implantados no DMC e realizar o mesmo procedimento para a
T10 a fim de obter o maximo beneficio nesses sistemas, cujo objetivo é a produgao de
Propeno Grau Polimero, a 99,5% de pureza.
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