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Refinarias Petroquímicas envolvem unidades de processo em que a utilização de reciclos 

e integrações energéticas é feita para aumento de rendimentos e redução de custos 

operacionais. Esses recursos, no entanto, tendem a aumentar a complexidade dos processos 

exigindo maior rigor na definição das estruturas de controle e a necessidade de uma visão de 

toda a planta no controle. 

O processo de hidrodealquilação de tolueno (HDA) é típico para muitos processos 

químicos, com muitas operações unitárias e diversas correntes de reciclo e integração 

energética. Porém em termos de aplicação industrial esse processo tornou-se obsoleto, com o 

desenvolvimento de tecnologias capazes de processar componentes aromáticos pesados, 

agregando valor às matérias-primas, como o processo de Transalquilação e 

Desproporcionamento de tolueno (aqui chamado TADP). 

Essa dissertação baseou-se em duas metodologias de controle global – orientada a 

estrutura de controle (conforme ARAÚJO et al., 2007), aqui chamada de estratégia 1, e 

orientada ao processo (conforme LUYBEN, 2002), aqui chamada e estratégia 2 – definidas 

para o processo HDA, para desenvolvimento de estruturas de controle global para o processo 

TADP.  

Como resultado ambas estratégias foram bastante semelhantes, porém a Estratégia 1 

apresentou perda na função lucro na aplicação de um distúrbio de 10% na carga de aromáticos 

pesados, enquanto a Estratégia 2 apresentou um incremento. Mudanças foram realizadas na 

configuração da estrutura gerada pela Estratégia 2 promovendo melhor resultado econômico. 

Sugere-se que o processo TADP, abordado sob o ponto de vista de controle global pela 

primeira vez nesse trabalho, seja utilizado como um novo problema desafio para estudos de 

controle, em lugar do HDA, dada a sua atualidade e caracteristicas mais complexas. 
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Petrochemical refineries comply process unities in which the use of recycles and heat 

integration is often realized in order to increase yields and to reduce operational costs. These 

factors tend to magnify the complexity of the process, demanding a control perspective not 

limited to the analysis of the individual units. 

The hydrodealkylation of toluene process (HDA) is typical of many chemical processes, 

with a large number of unit operations, recycle streams and heat integration. However, in 

terms of industrial application, this process is nowadays superseded, with the development of 

new technologies capable of processing heavy aromatic compounds, which increases the 

added value of the raw materials, such as the process of transalkylayion and 

disproportionation of toluene (TADP).  

This work was based on two plantwide control methodologies – one oriented to the 

control structure (based on ARAÚJO et al., 2007), named here Strategy 1 and the other 

oriented to the process (based on Luyben, 2002), named here Strategy 2, – applied for the 

HDA process,in order to develop a plantwide control structure for the TADP. 

 The results show that, in terms of performance,both strategies are similar, but the 

Strategy 1 presented a loss in the profit function by the application of a disturbance of 10% in 

the heavy aromatics flow rate, while Strategy 2 incremented it. Changes were carried in 

control structure generated by Strategy 1 rendering the best result in terms economics. 

This is the first time that the TADP process is studied from the plantwide control point of 

view and the process has a potential to be a new challenge problem for process control 

studies.  



 

ix 

 

Índice 

Lista de Abreviaturas e Siglas ........................................................................................... xii 

Índice de Figuras .............................................................................................................. xiii 

Índice de Tabelas ...............................................................................................................xvi 

1. Introdução .....................................................................................................................1 

1.1 Motivação e Objetivos ...........................................................................................................1 

1.2 Estrutura da Dissertação.......................................................................................................4 

2. Controle global ..............................................................................................................6 

2.1 Conceito de Controle global ..................................................................................................6 

2.2 Controle Auto-Otimizante................................................................................................... 11 

2.3 Sistemas com Reciclo ........................................................................................................... 19 

2.3.1 O Problema Tennessee Eastman..................................................................................... 21 

2.3.2 Processo HDA ............................................................................................................... 25 

3. Descrição dos Processos de Produção de Aromáticos ................................................ 29 

3.1 Os Compostos Aromáticos .................................................................................................. 29 

3.2 Processo de Produção de Aromáticos ................................................................................. 32 

3.3 Unidade de Reforma Catalítica ........................................................................................... 35 

3.4 Processo de Produção de Xilenos ........................................................................................ 35 

3.4.1 Mercado de xilenos ........................................................................................................ 35 

3.4.2 Recuperação de o-xileno ................................................................................................ 37 

3.4.3 Recuperação de p-xileno ................................................................................................ 37 

3.4.4 Unidade de Isomerização ............................................................................................... 38 

3.5 Processo de Transalquilação e Desproporcionamento de tolueno (TADP) ....................... 40 

3.5.1 Comparação entre os processos de Hidrodesalquilação, Desproporcionamento e 

Transalquilação ............................................................................................................................. 40 

3.5.2 Processos Comerciais de Transalquilação....................................................................... 41 

3.5.3 Esquema Reacional ........................................................................................................ 42 

3.5.4 Descrição do Processo ................................................................................................... 44 

3.6 Justificativa para a escolha do sistema ............................................................................... 46 



 

x 

 

4. Modelagem e Simulação Estacionária do Processo .................................................... 47 

4.1 Cinética de Reação .............................................................................................................. 47 

4.2 Definições Estacionárias para controle global .................................................................... 54 

4.2.1 Análise dos graus de liberdade ....................................................................................... 54 

4.2.2 Variáveis Controladas Primárias .................................................................................... 57 

4.2.3 Análise de Otimização para definição dos graus de liberdade remanescentes .................. 58 

5. Análise dinâmica ......................................................................................................... 63 

5.1 Analogia com o Processo HDA ............................................................................................ 64 

5.2 Estratégia 1 - Estratégia orientada a estrutura de controle (baseada no trabalho de 

Araújo et al., 2007) .......................................................................................................................... 68 

5.2.1 Projeto da estrutura de controle regulatório .................................................................... 69 

5.2.2 Estabilização de Modos Instáveis ................................................................................... 69 

5.2.3 Controle de Pressão ....................................................................................................... 69 

5.2.4 Malhas de temperatura ................................................................................................... 70 

5.2.5 Projeto da estrutura de controle supervisório .................................................................. 72 

5.3 Sintonia dos Controladores ................................................................................................. 72 

5.4 Estratégia 2 – Estratégia orientada ao processo (baseada no trabalho de Luyben, 2002) 75 

5.4.1 Validação das estruturas de controle propostas ............................................................... 80 

5.5 Estratégia 3 – Modificação na Estrutura de Controle 1 ..................................................... 88 

6. Conclusão ..................................................................................................................... 92 

7. Referências................................................................................................................... 95 

8. APÊNDICES.............................................................................................................. 101 

8.1 Apêndice A - Modelos da Simulação Estacionária ........................................................... 101 

8.1.1 Modelos Termodinâmicos ............................................................................................ 101 

8.1.2 Separador .................................................................................................................... 103 

8.1.3 Trocador de Calor FEHE ............................................................................................. 104 

8.1.4 Reator .......................................................................................................................... 104 

8.1.5 Colunas de Destilação .................................................................................................. 104 

 

 



 

xi 

 

Lista de Símbolos 

An  Composto hidrocarboneto aromático com n carbonos 

An
+
  Corte de compostos hidrocarbonetos aromáticos com n carbonos do componente mais 

leve 

An
-
  Corte de compostos hidrocarbonetos aromáticos com n carbonos do componente mais 

pesado 

c   variável controlada 

Cn  Composto hidrocarboneto com n carbonos 

Cn
+
  Corte de compostos hidrocarbonetos com n carbonos do componente mais leve 

Cn
-
  Corte de compostos hidrocarbonetos com n carbonos do componente mais pesado 

u ou m  variável manipulada 

copt(d)  valor ótimo de c, função de d 

cs   valor de referência da variável controlada 

d   distúrbio ou perturbação 

d*  valor ótimo nominal do distúrbio 

g e h Funções de restrição 

J  Função objetivo 

pK  Ganho proporcional 

L   Perda em relação a função objetivo 

Nc  Número de variáveis controladas do processo 

Nm  Número de graus de liberdade para controle 

N0  Número de variáveis que afetam a função objetivo 

Nopt, livre Número de graus de liberdade livres para otimização 

Nrestrição Número de restrições do problema de otimização 

Nu e Nopt Número de graus de liberdade que podem ser utilizadas para otimizaçào 

i   Constante de tempo integral 

D   Constante de tempo derivativo 

  



 

xii 

 

Lista de Abreviaturas e Siglas 

Bentol Mistura de benzeno e tolueno 

BTX Benzeno, Tolueno e Xilenos 

FCC  Fluidized Catalytic Cracking - Craqueamento catalítico em leito fluidizado 

FEHE  Feed Efluent Heat Exchanger - Trocador de calor carga efluente 

HDA Hidrodealquilação de tolueno 

MPC Model Predictive Control – Controlador modelo preditivo  

PFR  Plug Flow Reactor - Reator de fluxo empistonado 

PID  Controlador Proporcional Integral Derivativo 

RGA Relative Gain Array Matriz de ganhos relativos 

RPN Robust Performance Number - Número de desempenho robusto 

TADP Unidade de Transalquilação e Desproporcionamento de tolueno 

TE    Tennessee Eastman 

WHSV  Weight Hourly Space Velocity - Velocidade mássica espacial horária 

 

  



 

xiii 

 

Índice de Figuras 

Figura 1-1 – Localização do complexo aromático no esquema de refino. ...............................2 

Figura 1-2 – Balanço de massa simplificado dos processos HDA e TADP. ............................4 

Figura 2-1 – Estruturas alternativas para otimização e controle. ........................................... 16 

Figura 2-2 – Estrutura hierárquica de controle em uma planta química. ............................... 18 

Figura 2-3 – Reator em fase líquida com separador e reciclo. ............................................... 20 

Figura 2-4 – Fluxograma do processo industrial Tenessee Eastman. .................................... 22 

Figura 2-5 – Fluxograma do processo HDA. ........................................................................ 26 

Figura 3-1 – Derivados de benzeno, tolueno e xilenos. ........................................................ 30 

Figura 3-2 – Comparação da distribuição de padrões de produção e demanda de mercado de 

BTX no mundo. .................................................................................................................... 31 

Figura 3-3 – Esquema simplificado de um processo petroquímico típico de produção de 

aromáticos. ........................................................................................................................... 33 

Figura 3-4 – Comparação da distribuição de padrões de produção e demanda de mercado de 

xilenos no mundo. ................................................................................................................ 36 

Figura 3-5 – Processo Parex
SM

 de Recuperação de p-xileno. ................................................ 38 

Figura 3-6 – Comparação da taxa de produção de BTX através de vários esquemas de 

integração, utilizando o processo de Reforma Catalítica como caso base. ............................. 41 

Figura 3-7 – Esquema simplificado da Unidade de Transalquilação de tolueno. ................... 45 

Figura 4-1 – Fluxograma do Processo no Aspen Plus 
TM

. ..................................................... 51 

Figura 5-1 – Variação da composição (a) dos reagentes e (b) dos produtos em função da 

temperatura de alimentação do reator. ................................................................................... 65 

Figura 5-2 – Limitações do controle de pressão das (a) T-03 e (b) T-02 com a manipulação da 

vazão de purga e (c) aumento da concentração de benzeno na purga da T-03. ....................... 67 

Figura 5-3 – Seleção do Prato sensível para controle de temperaturas na Seção de Destilação, 

através dos perfis de temperaturas (a) T-02 - Torre Estabilizadora, (b) T-03 – Torre de 

benzeno e (c) T-04 – Torre de tolueno. ................................................................................. 71 

Figura 5-4 – Tela do Aspen Dynamics com a estrutura de controle da Estratégia 1. ............. 74 

Figura 5-5 – Fluxograma com a estrutura de controle da Estratégia 1. .................................. 75 



 

xiv 

 

Figura 5-6 – Tela do Aspen Dynamics com a estrutura de controle da Estratégia 2. ............. 79 

Figura 5-7 – Fluxograma com a estrutura de controle da Estratégia 2................................... 80 

Figura 5-8 – Comportamento nas estratégias 1 e 2 das vazões das correntes de reciclo de gás 

(HRE), e hidrogênio fresco (H2PURO) frente a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-

C10; (a) e (d) - Variação nas vazões de reciclo de gás (corrente HRE) nas Estratégias 1 e 2; 

(b) e (e) - Variação nas vazões de make-up de hidrogênio (corrente H2PURO) nas Estratégias 

1 e 2; (c) e (f) – Degrau de 10% na vazão de carga (corrente C9C10) nas Estratégias 1 e 2. .. 81 

Figura 5-9  – Comportamento das malhas das estratégias 1 e 2 relativas à seção de reação – 

regulatórias frente a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) e (d) - Variação na 

pressão do vaso separador (V-01_PC.PV) e vazão de purga e de hidrogênio puro (V-

01_PC.OP) nas Estratégias 1 e 2; (b) e (e) - Variação na temperatura do vaso separador (V-

01_TC.PV) e calor no condensador (V-01_TC.OP) nas Estratégias 1 e 2.; (c) e (f) – Variação 

na temperatura do reator (R-01_TC.PV) e calor no forno (R-01_TC.OP) nas Estratégias 1 e 2.

 ............................................................................................................................................. 82 

Figura 5-10  – Comportamento das malhas das estratégias 1 e 2 relativas à seção de reação – 

supervisórias a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) – Variação da 

concentração de etano na saída do misturador (V-01_CC.PV) e da vazão de gás de reciclo (V-

01_CC.OP) na Estratégia 1; (b) - Variação da concentração de xileno na saída do reator (R-

01_CC.PV) e temperatura do reator (R-01_CC.OP) na Estratégia 1; (c) - Variação da 

concentração de etano no topo do vaso separador (V-01_CC.PV) e vazão de purga no V-01 

(V-01_CC.OP) na Estratégia 2. ............................................................................................. 83 

Figura 5-11 – Comportamento das malhas de controle relativas à T-02 para as estratégias 1 e 

2 frente a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) e (e) - Variação na pressão da 

T-02 (T-02_CondPC.PV) e vazão de saída de benzeno (T-02_CondPC.OP) nas Estratégias 1 e 

2; (b) - Variação da concentração de benzeno no fundo da T-02 (T-02_CC02.PV) e setpoint 

de temperatura na T-02 (T-02_CC02.OP) na Estratégia 1; (c) e (f) – Variação da concentração 

de tolueno na saída lateral da T-02 (T-02_CC01.PV) e vazão de refluxo na T-02 e setpoint de 

temperatura na T-02 (T-02_CC01.OP) nas Estratégias 1 e 2; (d) e (g) – Variação na 

temperatura na T-02 (T-02_TC.PV) e carga térmica no refervedor (T-02_TC.OP) nas 

Estratégias 1 e 2. ................................................................................................................... 84 

Figura 5-12 – Detalhe da composição da retirada lateral da T-02 frente a um degrau de 10% 

na vazão da corrente C9-C10 nas estratégias 1 e 2. ................................................................. 85 

Figura 5-13 – Comportamento das malhas de controle relativas à T-03 para as estratégias 1 e 

2 frente a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) e (e) - Variação na pressão da 

T-03 (T-02_CondPC.PV) e carga térmica no condensador (T-03_CondPC.OP) nas Estratégias 

1 e 2; (b) - Variação da concentração de benzeno no fundo da T-03 (T-03_CC02.PV) e 

setpoint de temperatura na T-03 (T-03_CC02.OP) na Estratégia 1; (c) e (f) – Variação da 

concentração de benzeno na saída lateral da T-03 (T-03_CC01.PV) e vazão de refluxo na T-

03 e setpoint de temperatura na T-03 (T-03_CC01.OP) nas Estratégias 1 e 2; (d) e (g) – 



 

xv 

 

Variação na temperatura na T-03 (T-03_TC.PV) e carga térmica no refervedor (T-03_TC.OP) 

nas Estratégias 1 e 2. ............................................................................................................ 86 

Figura 5-14 – Comportamento das malhas de controle relativas à T-04 para as estratégias 1 e 

2 frente a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) e (e) - Variação na pressão da 

T-04 (T-04_CondPC.PV) e carga térmica no condensador (T-04_CondPC.OP) nas Estratégias 

1 e 2; (c) - Variação da concentração de xileno no topo da T-04 (T-04_CC01.PV) e setpoint 

de temperatura na T-04 (T-04_CC01.OP) na Estratégia 1; (d) - Variação da concentração de 

tolueno no fundo da T-04 (T-04_CC02.PV) e carga térmica do refervedor (T-04_CC02.OP) 

na Estratégia 1; (f) - Variação da concentração de tolueno no fundo da T-04 (T-04_CC01.PV) 

e setpoint de temperatura na T-04 (T-04_CC01.OP) na Estratégia 2; (b) e (g) – Variação na 

temperatura na T-04 (T-04_TC.PV) e vazão de refluxo na T-04 e vazão de saída de fundo na 

T-04 (T-04_TC.OP) nas Estratégias 1 e 2. ............................................................................ 87 

Figura 5-15 – Comportamento da função lucro em milhões de dólares por ano frente a um 

degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10 nas estratégias 1 e 2. ......................................... 88 

Figura 5-16 – Proposta de modificação na estrutura de controle da T-02 da Estratégia 1. ..... 89 

Figura 5-17 – Comportamento das malhas de controle relativas à T-02 para a Estratégia 3 

frente a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) - Variação na pressão da T-02 

(T-02_CondPC.PV) e vazão de saída de benzeno (T-02_CondPC.OP) na Estratégia 3; (b) - 

Variação da concentração de benzeno no fundo da T-02 (T-02_CC02.PV) e setpoint de 

temperatura na T-02 (T-02_CC02.OP) na Estratégia 3; (c) - Variação da concentração de 

propano na saída lateral da T-02 (T-02_CC03.PV) e vazão de purga no topo da T-02 (T-

02_CC03.OP) na Estratégia 3; (d) - Variação na temperatura na T-02 (T-02_TC.PV) e carga 

térmica no refervedor (T-02_TC.OP) na Estratégia 3. ........................................................... 90 

Figura 5-18 – Detalhe da composição da retirada lateral da T-02 frente a um degrau de 10% 

na vazão da corrente C9-C10 na estratégia 3. .......................................................................... 91 

Figura 5-19 – Comportamento da Função Lucro para as três estratégias frente a um degrau de 

10% na vazão da corrente C9-C10 nas estratégias 1, 2 e 3. ..................................................... 91 

Figura 8-1 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 1. ......................... 101 

Figura 8-2 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 2. ......................... 102 

Figura 8-3 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 3. ......................... 102 

Figura 8-4 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 4. ......................... 103 

Figura 8-5 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 5. ......................... 103 

  



 

xvi 

 

Índice de Tabelas 

Tabela 2-1: Procedimento para o Projeto da Estrutura de Controle global auto-otimizante ... 13 

Tabela 2-2: Abordagem de alguns autores para o problema Tennessee Eastman .................. 23 

Tabela 2-3: Seleção de variáveis controladas de alguns autores para o processo HDA.......... 28 

Tabela 3-1: Especificações comerciais das commodities aromáticas ..................................... 34 

Tabela 3-2: Pontos de Ebulição dos isômeros C8 aromáticos ................................................ 36 

Tabela 3-3: Especificações comerciais das commodities aromáticas. ................................... 42 

Tabela 4-1: Parâmetros cinéticos do modelo. ....................................................................... 50 

Tabela 4-2: Especificações das Colunas de Destilação ......................................................... 50 

Tabela 4-3: Dados de Equipamentos e Especificações.......................................................... 50 

Tabela 4-4: Tabela de correntes para o ponto de operação do processo. (Ver Figura 4-1 para 

os nomes das correntes). ....................................................................................................... 52 

Tabela 4-5: Número típico de graus de liberdade para algumas unidades de processo. ......... 54 

Tabela 4-6: Número de graus de liberdade do processo ........................................................ 55 

Tabela 4-7: Lista de Variáveis Manipuladas ......................................................................... 56 

Tabela 4-8: Variáveis selecionadas como candidatas a controladas (exceto níveis)............... 57 

Tabela 4-9: Dados econômicos do processo. ........................................................................ 60 

Tabela 4-10: Distúrbios do processo. ................................................................................... 61 

Tabela 4-11: Seleção das restrições não ativas ..................................................................... 62 

Tabela 5-1: Comparativo entre os processos HDA e TADP ................................................. 68 

Tabela 5-2: Ajuste de Tyréus-Luyben .................................................................................. 72 

Tabela 5-3: Resumo das Malhas de Controle da Estratégia 1 ................................................ 73 

Tabela 5-4: Resumo das Malhas de Controle da Estratégia 2 ................................................ 78 

Tabela 5-5: Proposta de modificação na estrutura de controle da T-02 da Estratégia 1. ........ 89 

 

 

 



 

1 

 

1. Introdução 

1.1 Motivação e Objetivos 

A utilização de reciclos e integrações energéticas nos processos de transformação, 

especialmente químicos e petroquímicos, é uma solução consolidada para aumento de 

rendimentos e redução de custos operacionais. Esses recursos, no entanto, tendem a aumentar 

a complexidade dos processos exigindo maior rigor na definição das estruturas de controle. 

SKOGESTAD & LARSSON (1998), como motivação para a chamada teoria de controle 

global, reportaram uma situação em que um professor recém-formado foi prestar consultoria 

em uma indústria de processos químicos. Após explicar que lecionava na área de controle de 

processos, ele foi apresentado a um fluxograma de processo e desafiado a inserir as malhas de 

controle nesse fluxograma. Mesmo conhecendo equações diferenciais, Transformadas de 

Laplace, Diagramas de Bode e teoremas matemáticos rigorosos, ele não tinha idéia de por 

onde começar. Apesar de a mesma dúvida passar pela cabeça de diversos estudantes de 

graduação de engenharia química, esta é a tarefa de controle que os engenheiros de processo 

são mais frequentemente chamados a desempenhar. O problema muitas vezes é solucionado 

de forma quase mecanizada, incluindo uma infinidade de malhas de controle e medições, nem 

sempre da maneira mais eficiente. 

Segundo SKOGESTAD & LARSSON (1998), controle global (termo em português para 

plantwide control) não significa o ajuste e análise do comportamento de cada malha de 

controle, mas sim a filosofia de controle da planta geral, com ênfase nas seguintes decisões 

estruturais (MORARI, 1982): 

• Seleção das variáveis manipuladas (“inputs”)  

• Seleção das variáveis controladas (“outputs”)  

• Seleção das variáveis medidas (“extra outputs”)  

• Projeto da configuração de controle (estrutura do controlador geral que 

interliga as variáveis controladas, as manipuladas e as medidas) 

• Seleção do tipo de controlador (PID, desacopladores, MPC, etc.) 
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Entre as diversas questões a serem respondidas, está uma questão chave que é: Quais 

variáveis devem ser medidas, quais entradas devem ser manipuladas e quais ligações devem 

ser feitas entre os dois conjuntos? 

Esse trabalho procurará responder essas questões aplicando o conceito a um complexo 

aromático. Conforme definição de MYERS (1997), um complexo aromático é a combinação 

de unidades de processo destinadas a converter nafta de diversas fontes e gasolina de pirólise 

em intermediários petroquímicos básicos: benzeno, tolueno e xilenos (BTX). Segundo 

ROLDÁN et al. (2004), compostos aromáticos constituem um importante volume da 

produção na indústria de refino de petróleo. Dentre esses compostos, os BTX são de grande 

destaque por serem precursores para obtenção de diversos derivados. A localização do 

complexo aromático no esquema de refino pode ser visualizada na Figura 1-1. 

 

Figura 1-1 – Localização do complexo aromático no esquema de refino.  

Fonte: Adaptado de KUO & CHANG (2008). 

 

Benzeno, tolueno e xilenos são produzidos através do processo de reforma catalítica da 

nafta, porém a proporção termodinâmica obtida nesse processo (32:36:32) é diferente da 

demanda de mercado (55:11:34). Tolueno tem a menor demanda e diferentes processos são 
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utilizados para transalquilar o tolueno com correntes de reformados pesados (C9
+
 aromáticos) 

produzindo preferencialmente benzeno e xilenos (SERRA et al., 2004). 

Como pode ser analisado no esquema da Figura 1-1, vários reciclos são utilizados para 

aumento da eficiência na conversão dos produtos desejados. Segundo WU et al. (2002), em 

processos com reciclo, uma pequena alteração na vazão de carga pode levar a um aumento 

significativo nas vazões de reciclo, tornando a escolha da estratégia de controle para esse tipo 

de sistema um desafio. 

O conceito de Refinaria Petroquímica fortalece o estudo de controle global, pois, 

conforme SKOGESTAD & LARSSON (1998), muitos autores apontam que a necessidade de 

uma visão de toda a planta no controle é principalmente devido às mudanças na forma como 

as plantas são projetadas - com maiores integrações energéticas e reciclos e menores 

inventários. Conforme descrito em MOREIRA (2008), a integração refino-petroquímica é 

uma alternativa para o atendimento da crescente demanda de petroquímicos básicos, 

permitindo a expansão do setor através do aproveitamento das sinergias existentes nessas 

atividades.  

Os simuladores comerciais se apresentam como valiosas ferramentas no acompanhamento 

e desenvolvimento de processos industriais, pois permitem avaliar resultados de processo sem 

intervenção na operação propriamente dita. Com isso é possível modificar e otimizar uma 

unidade industrial produtiva primeiramente no simulador, para só então implementar o estudo 

otimizado no processo real. O uso do simulador pode reduzir perdas de especificação de 

material e, principalmente, diminuir o tempo de determinação e aplicação de novas condições 

operacionais. Atualmente diversos programas e aplicativos para modelagem e simulação de 

processos industriais encontram-se disponíveis. Dentre os diversos simuladores comercias 

podem ser citados o ChemCAD (Chemstations), o Aspen Hysys e o Aspen Plus (AspenTech), 

o Pro/II e o ROMeo (SimSci-Esscor™), o MiMiC (Mynah), e muitos outros. 

O simulador de processos Aspen Plus, por exemplo, permite a modelagem, simulação e 

otimização de uma planta de processo em modo estacionário. Já o Aspen Dynamics utiliza a 

plataforma desenvolvida no Aspen Plus para a inclusão de malhas de controle e avaliações 

dinâmicas. Diversos módulos de controle são encontrados possibilitando a simulação da 

estrutura de controle e a obtenção dos perfis temporais das saídas do processo. 

Unindo a simulação ao controle global, pode-se modelar um processo no simulador e a 

partir deste desenvolver ou modificar sua estrutura de controle, avaliando respostas dinâmicas 
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e desempenho de malhas de controle. Dessa forma o sistema de controle global pode ser 

aplicado a um processo, modelado no aplicativo Aspen Plus, e então simulado no Aspen 

Dynamics para avaliação de desempenho. 

Este trabalho aborda a utilização da técnica de controle global em um complexo 

aromático, em particular o estudo da Unidade de Transalquilação e Desproporcionamento de 

tolueno (TADP) que visa ao aumento da produção de benzeno e xilenos no complexo. Esse 

processo é visto como uma evolução tecnológica do processo HDA, amplamente estudado na 

literatura, uma vez que assim como o HDA, o processo TADP também promove o consumo 

de tolueno, produto comumente sobressalente no complexo aromático, com a vantagem da 

produção paralela de xilenos, em ampla expansão de consumo e a menor geração de 

subprodutos de menor valor comercial, conforme esquema da Figura 1-2. 

 

           

Figura 1-2 – Balanço de massa simplificado dos processos HDA e TADP.  

 

Como objetivos específicos estão o desenvolvimento de um modelo dinâmico rigoroso no 

Aspen Plus para esse processo e a aplicação de técnicas de controle global utilizadas no 

processo HDA, para geração de uma estrutura de controle eficiente para o processo TADP. 

Para conhecimento da autora desse texto, é a primeira vez que um estudo de controle 

global é aplicado ao preocesso TADP. 

1.2 Estrutura da Dissertação  

A dissertação está dividida em seis capítulos. No segundo capítulo é feita uma revisão 

bibliográfica sobre as técnicas de controle global, apresentando os principais fundamentos 

teóricos e as ferramentas empregadas no desenvolvimento do trabalho. 

O terceiro capítulo descreve os processos envolvidos em um complexo aromático típico, e 

em mais detalhe, o sistema a ser estudado. 
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No quarto capítulo, pode ser visto o desenvolvimento da modelagem estacionária do 

processo. Esse modelo foi construído no simulador comercial Aspen Plus.  

O quinto capítulo trata da metodologia sugerida para análise de controle global através da 

analogia com o processo HDA. Para tanto, a modelagem dinâmica se faz necessária e o 

simulador Aspen Dynamics foi utilizado nesta etapa. 

O sexto capítulo cita as conclusões obtidas neste trabalho, incluindo algumas propostas 

para trabalhos futuros. 

No sétimo capítulo, apresentam-se as referências bibliográficas citadas na dissertação e ao 

final do trabalho está o Apêndice que descreve os modelos do Aspen Plus utilizados na 

simulação estacionária. 
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2. Controle global 

2.1 Conceito de Controle global 

Para NG & STEPHANOPOULOS (1996), a operação de uma planta química é uma tarefa 

multifacetada. Primeiro, idealmente, a planta deve ser direcionada para acompanhar as 

demandas de mercado dos produtos dirigidas a um custo mínimo de operação. Em segundo 

lugar, a planta deve ser mantida no estado estacionário desejado, mesmo na presença de 

variação contínua por influências externas, como mudanças em temperatura ambiente ou 

composições de fluxos de alimentação. Alguns desses objetivos são explicitamente 

relacionados com variáveis específicas de processo na planta, enquanto outros são apenas 

implicitamente definidos pelo processo global. A realização de todos esses objetivos cai no 

domínio das tarefas de um sistema automático de controle de toda a planta. O projeto de 

controle do sistema passa por identificar as variáveis controladas na planta, formular 

estratégias de controle utilizando as variáveis manipuladas disponíveis e desenvolver as leis 

de controle adequadas.  

Segundo QIU et al. (2003), um problema importante no controle do processo é 

desenvolver estruturas eficazes de controle para plantas complexas inteiras. No passado, a 

abordagem típica para o controle global de uma planta era a concepção do sistema de controle 

para as unidades individuais em primeiro lugar, e em seguida, essas unidades eram 

combinadas para formar uma planta completa. Este método funciona bem quando os 

processos estão em forma de cascata (ou seja, sem reciclos materiais ou de energia) ou 

quando grandes tanques pulmão são instalados para isolar as correntes de reciclo das unidades 

individuais.  

Esse tipo de configuração não é compatível com a crescente pressão para redução de 

investimentos de capital, e custos operacionais, que fazem com que a integração dos 

processos seja uma busca constante.  

Os novos projetos têm sido concebidos com a eliminação de tanques pulmão para redução 

de inventários, por razões de segurança e custos, aumento dos reciclos e com aumento da 

integração energética entre sistemas. Dessa nova concepção vem o interesse no estudo da 

dinâmica de processos com reciclo e controle de toda a planta. 

Para SKOGESTAD & LARSSON (1998), controle global não significa o ajuste e a 

análise de comportamento de cada malha de controle, mas sim a filosofia do controle da 
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planta geral, com ênfase nas decisões estruturais que incluem a seleção e/ou inclusão de 

manipuladores e medidores bem como a decomposição do problema global em subproblemas 

menores (a configuração de controle).  

Assim, um problema muito importante (se não o mais importante) no controle global é a 

questão da determinação da estrutura de controle, ou seja, quais são os "blocos" 

(controladores) que se deve ter e quais informações devem ser enviadas entre eles. É 

importante observar que, para os autores, nessa etapa não se está interessado em o que deve 

ser colocado dentro dos blocos (que é o projeto do controlador ou o problema de sintonia). 

Mais precisamente, o projeto da estrutura de controle é definido como as decisões 

estruturais envolvidas no projeto do sistema de controle, incluindo, conforme apresentado em 

MORARI (1982), a seleção das variáveis manipuladas, controladas e medidas, o projeto da 

configuração de controle e a definição do tipo de controlador. 

Para SKOGESTAD & LARSSON (1998), o projeto de uma estrutura de controle é difícil 

de definir matematicamente, especialmente por causa do tamanho e custo envolvido para 

formulação precisa do problema, que inclui, por exemplo, o levantamento do modelo 

detalhado em estado estacionário e dinâmico. Uma alternativa para isso é o desenvolvimento 

de heurísticas com base na experiência e compreensão do processo. Esse conjunto de 

heurísticas adotadas por diversos autores é referido como abordagem orientada ao processo 

em contraposição à abordagem orientada à matemática (ou ao projeto da estrutura de 

controle). 

Luyben é um dos principais autores que defendem a abordagem orientada ao processo. 

Segundo LUYBEN et al. (1998), os objetivos para um controle efetivo de processo global 

incluem: 

• Operação do processo segura e suave; 

• Controle de qualidade de produto robusto frente a perturbações; 

• Rejeição de condições de trabalho inseguras; 

• Operação em automático, não em manual, e requerendo o mínimo de atenção 

do operador; 

• Transição rápida para uma mudança de taxa de produção e de qualidade de 

produto; 

• Nenhuma descarga ambiental inesperada.  
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A necessidade por um controle global surge basicamente de três importantes ferramentas 

de integração de processo: 

- Efeitos de reciclo de material; 

- Inventário de componentes químicos; 

- Integração energética. 

A implantação deste controle é composta por nove passos, definidos a seguir, que formam 

o procedimento geral heurístico de controle global. O procedimento essencialmente decompõe 

o problema de controle global em vários níveis. Focando unicamente nas ferramentas e 

resultados associados à estratégia de controle para a unidade industrial inteira, alguns 

questionamentos pertinentes seriam (LUYBEN et al., 1998): 

- Como gerenciar a energia? 

- Como controlar a taxa de produção? 

- Como controlar a qualidade do produto? 

- Como determinar a quantidade de reposição de reagentes? 

O procedimento de dimensionamento do controle global satisfaz os dois princípios 

fundamentais da engenharia química: a conservação de massa e energia. Além disso, o 

procedimento considera entidades não conservativas no processo, como os componentes 

químicos produzidos e reagidos, e o balanço de entropia.  

Os passos do controle global segundo LUYBEN et al. (1998) são: 

1. Estabelecer os objetivos do controle;  

2. Determinar os graus de liberdade de controle;  

3. Estabelecer o sistema de gerenciamento de energia;  

4. Definir as taxas de produção;  

5. Definir as restrições de qualidade de produto, segurança, meio ambiente e operação;  

6. Fixar um fluxo em cada reciclo e inventário de controle (pressão e nível); 

7. Conferir os balanços de componentes;  

8. Proceder o controle das unidades operacionais individuais;  

9. Proceder a otimização econômica e verificação da controlabilidade dinâmica. 
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Esse procedimento heurístico gera uma estratégia de controle global funcional, que não é 

necessariamente a melhor solução, pois o dimensionamento é um problema aberto, e o 

procedimento não produz uma única solução. 

Segundo SKOGESTAD & LARSSON (2000), a maioria das teorias disponíveis para 

controle de unidades industriais assume que a estrutura de controle é fornecida externamente 

com base em aspectos principalmente econômicos e considerando uma operação da unidade 

em estado estacionário. Além disso, os autores citam que uma pergunta importante a ser 

respondida é: “Por que controlamos centenas de temperaturas, pressões e composições em 

uma planta de produtos químicos, quando não há especificação fixada para a maioria dessas 

variáveis? É apenas porque nós podemos medi-las ou há alguma razão mais profunda?”. 

Segundo os autores, o ponto de partida para qualquer procedimento formal é uma 

definição do problema. Então, por que controlamos? Primeiro há a questão da estabilização e 

depois de manutenção da operação dentro das restrições dadas. No entanto, mesmo depois de 

alguns dos graus de liberdade originais terem sido utilizados para estabilizar os níveis e 

satisfazer às especificações do produto, em geral, muitos graus de liberdade permanecem 

sobrando. Para que eles devem ser utilizados? É óbvio pensar: eles devem ser usados para 

"otimizar o processo". Nesse problema de otimização pode haver muitas questões envolvidas, 

mas para tratá-lo de uma forma sistemática costuma-se quantificar um índice de desempenho 

escalar J que deve ser minimizado. Em muitos casos, este índice de desempenho é uma 

medida econômica, por exemplo, o custo de operação. Como as questões de economia da 

operação da planta geralmente são determinadas por abordagens de estado estacionário, a 

análise de como usar os graus de liberdade restantes pode ser baseada em considerações de 

estado estacionário, e os seus valores ideais podem ser encontrados usando a otimização deste 

estado.  

Ao longo das últimas décadas, alguns autores vêm tratando do controle global de 

processos. 

BUCKLEY (1964) introduziu o conceito de controle dinâmico de processo e para 

SKOGESTAD & LARSSON (1998) a abordagem industrial para controle global ainda tem 

muito a ver com a proposta de 1964 de Page Buckley. Ele decompôs o problema com base 

nas diferenças das escalas de tempo de forma que para unidades em série a estrutura de 

controle de inventário deveria ser a primeira a ser projetada e somente após isso deveria ser 

realizado o projeto da estrutura de controle de qualidade do produto. Assim, as dinâmicas 
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rápida (controle de inventário) e lenta (controle de qualidade do produto) do processo são 

levadas em conta em momentos diferentes no projeto do sistema de controle. 

STEPHANOPOULOS (1982) afirma que a síntese de um sistema de controle para uma 

planta química é, ainda, em grande parte dos casos, uma arte. Para ele, as seguintes questões 

devem ser respondidas: 

- Quais variáveis devem ser medidas para monitorar completamente o funcionamento do 

de uma planta?  

- Qual entrada deve ser manipulada para o controle eficaz?  

- Como devem ser emparelhadas as variáveis medidas com as variáveis manipuladas para 

formar a estrutura de controle e, finalmente, quais as leis de controle utilizadas?  

Ele observa que o controle global é um problema multi-objetivo e existe a necessidade de 

uma abordagem sistemática e organizada para identificar todos os objetivos de controle 

necessários.  

RINARD & DOWNS (1992) apresentaram uma metodologia de controle global 

destacando que a operação do sistema é o ponto central no controle de inventários dos 

componentes de processo. Eles ressaltaram a necessidade de projetar o sistema de controle de 

qualidade de modo a permitir que o inventário de cada componente em uma planta seja 

autorregulatório. Para BELANGER & LUYBEN (1997) esse é um ponto importante a se 

considerar em sistemas de controle de colunas de destilação em plantas contendo correntes de 

reciclo, pois alguns sistemas de controle efetivos para operações unitárias simples podem 

falhar no controle global. 

TRIERWEILER (1997) introduziu a metodologia RPN para determinação da 

controlabilidade de um dado sistema, definidos os pareamentos entre as variáveis de entrada e 

saída. A metodologia permite determinar quais estruturas de controle têm maior potencial, 

baseando-se no Número de Desempenho Robusto (Robust Perfomance Number), um índice 

baseado em expressões matemáticas que levam em conta as características dinâmicas do 

processo e o desempenho desejado para o sistema em malha fechada. 

McAVOY (1998) apresentou uma metodologia de avaliação da viabilidade de estratégias 

de controle global baseada nas matrizes de ganho estacionário. O RGA (Relative Gain Arrain) 

(BRISTOL, 1966) e o Índice de Niederlinski (NIEDERLINSKI, 1971) foram usados para 

avaliar estratégias de controle de nível. 
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ZHENG et al. (1999) propôs um procedimento hierárquico para síntese de estruturas de 

controle global baseado na otimização de fatores de ponderações econômicos. Nesse 

procedimento o problema é decomposto em uma hierarquia de decisões, sendo que, em cada 

nível hierárquico, as decisões são feitas levando em conta o fator econômico. A metodologia 

foi dividida em seis etapas: 

1- Verificação da viabilidade de robustez em estado estacionário, para assegurar que as 

restrições do problema de otimização sejam possíveis em estado estacionário; 

2- Seleção de variáveis controladas; 

3- Projeto de estruturas de controle em estado estacionário; 

4- Síntese dinâmica da estrutura de controle; 

5- Classificação econômica; 

6- Simulações dinâmicas. 

Em STEPHANOPOULOS & NG. (2000), é destacado que o projeto de controle global se 

diferencia do projeto de sistemas com unidades simples da seguinte forma: 

- as variáveis a serem controladas por um sistema de controle global não são tão claras ou 

facilmente definidas como para unidades simples; 

- as decisões de controle locais, feitas dentro do contexto de unidades simples, podem ter 

efeitos por toda a planta; 

- a solução do problema de controle global é consideravelmente mais complexa, pois o 

tamanho do problema de controle global é significativamente maior que o de unidade simples. 

Por terem um foco de interesse voltado à aplicação desta dissertação, trabalhos enfocando 

controle auto-otimizante e sistemas com reciclo serão especificamente abordados nos ítens 2.2 

e 2.3 a seguir. 

2.2 Controle Auto-Otimizante 

MORARI (1982) escreveu que “na busca de uma estrutura de controle considerada 

otimizante, o principal objetivo é incorporar os objetivos econômicos aos objetivos de 

controle do processo”. Em outras palavras, “o objetivo é se achar uma função c(u,d) de 

variáveis de controle de processo que quando mantidas constantes, leva automaticamente as 

variáveis manipuladas aos seus valores ótimos de trabalho, e com isto, às condições ótimas de 

operação [...]”. Isto significa que, mantendo-se c(u,d) nos seus valores de referência cs, 
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através das variáveis manipuladas u, e sob vários distúrbios d, o processo estará operando no 

seu ponto ótimo em estado estacionário. MORARI et al. (1982) porém não observou o efeito 

do erro c – cs na implementação da malha de controle (controle pobre ou erro de medição, por 

exemplo). 

SHINNAR (1981) publicou um trabalho evidenciando uma forma mais intuitiva para a 

seleção das variáveis controladas, e aplicadas a unidades de FCC. O objetivo global de 

operação era o controle de um conjunto de variáveis “primárias” de processo, Yp, nas suas 

especificações. O objetivo global foi indiretamente conseguido mantendo-se algumas 

variáveis controladas nos seus valores de referência. 

Um trabalho similar ao de SHINNAR (1981) foi feito por ARBEL et al. (1996) que 

continuou o estudo de caso do FCC, e introduziu os conceitos de “variáveis dominantes” e 

“controle parcial”. A variável dominante é uma variável do processo que tende a dominar seu 

comportamento (por exemplo, a temperatura em um reator), e que desta forma intuitivamente 

pode ser uma boa candidata a ser uma variável controlada. Por controle parcial, entende-se 

que, ao controlar as variáveis dominantes indiretamente está se mantendo as variáveis 

primárias Yp sob controle aceitável.  

SKOGESTAD & LARSSON (2000) apresentam o conceito de sistema de “controle auto-

otimizante”, que consiste em determinar o melhor conjunto de variáveis controladas de forma 

que resulte em um desempenho econômico do processo global o mais próximo do valor ótimo 

da função objetivo econômica (o que ele define como “perda aceitável”, ante a presença das 

perturbações). SKOGESTAD & LARSSON (2000) avaliam os efeitos do erro na 

implementação do valor de referência da variável controlada.  

Os autores apresentaram um procedimento de projeto de controle global baseado em 

abordagem orientada à matemática, mas com alguns elementos da abordagem orientada ao 

processo. No procedimento é sugerido primeiramente uma análise top-down ou de “cima para 

baixo” para selecionar as variáveis controladas, com base em idéias de auto-otimização. Para 

isso, são necessários um modelo estacionário e objetivos operacionais (estados estacionários 

econômicos). O resultado consiste de um ou mais conjuntos alternativos para variáveis 

controladas primárias. 

Esta análise “cima para baixo” é seguida por uma análise bottom-up ou “de baixo para 

cima” e, possivelmente, o projeto das malhas de controle. Isso é feito de forma sequencial, 

iniciando com a estabilização das malhas. Em seguida, consideram-se as malhas rápidas 
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necessárias para rejeição de distúrbios locais. Esta é a camada de controle regulatório. Após 

essa etapa têm-se como graus de liberdade os setpoints da camada regulatória mais algumas 

variáveis manipuladas não utilizadas, que podem ser usadas para controlar as variáveis 

controladas primárias. Essa camada de controle é chamada de camada supervisória. 

A Tabela 2-1 sumariza o procedimento de controle auto-otimizante de SKOGESTAD & 

LARSSON (2000). 

Tabela 2-1: Procedimento para o Projeto da Estrutura de Controle global auto-otimizante 

Fonte: Adaptado de SKOGESTAD & LARSSON (2000). 

(I) Análise de "Cima para Baixo" 

1. Definição dos objetivos operacionais 

    

 

Identificação das restrições operacionais e da função custo escalar J que se deseja minimizar. 

2. Variáveis manipuladas e graus de liberdade. 

    

 

Identificação dos graus de liberdade estacionários e dinâmicos. 

  3. Variáveis controladas primárias 
     

 

Quais variáveis controladas (primárias) y1 = u deve-se controlar? 

  

 

 - Controlar restrições ativas 

     

 

 - Graus de liberdade remanescentes: controlar variáveis para os quais a manutenção do setpoint 

em um valor constantes resulta em uma pequena perda econômica na ocorrência de perturbações 

(controle auto-otimizante) 

4. Taxa de produção 

      

 

Onde a taxa de produção deve ser definida? Essa é uma importante decisão, pois determina a 

estrutura do controle do inventário remanescente do sistema. 

(II) Análise de "Baixo para Cima" 

5. Camada de Controle Regulatório 
     

 

Propósito: Estabilizar a planta utilizando controladores de baixa complexidade (controladores 

PID de malha simples) de forma que: 

 

a) a planta não seja deslocada para muito longe do seu ponto operacional nominal; 

 

 

b) a camada supervisória (ou os operadores) possa lidar com o efeito dos distúrbios nas saídas 

das variáveis primárias (y1 = c) 

 
* Principal questão estrutural: 

     

 

Seleção das variáveis controladas secundárias (medições) y2 com as variáveis manipuladas u2. 

6. Camada de Controle Supervisório 

     

 

Propósito: Manter as saídas controladas (primárias) y1 = c em seus setpoints ótimos cs, 

utilizando como graus de liberdade (entradas) os setpoints y2,sp para a camada regulatória e 

outras variáveis manipuladas u1 não utilizadas. 

 

* Principal questão estrutural: 

     

 

Controle descentralizado: (a) utilizando controladores PI ou PID simples; (b) questão estrutural: 

escolha do emparelhamento entre saídas e entradas. 

 

Controle multivariável, usualmente que explicite as restrições (MPC). Questão estrutural: 

Dimensão de cada aplicação multivariável. 

7. Camada de otimização 

      

 

Propósito: identificar restrições ativas e computar setpoints ótimos cs para as variáveis 
controladas. 

 
* Principal questão estrutural: 

     

 

Otimização em tempo real (RTO) é necessária? 

    8. Validação 

         Simulação dinâmica não linear da planta.         
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Existem duas abordagens principais possíveis: o uso de malhas simples (descentralizadas) 

com controladores em possíveis conexões feedforward, ou a utilização de controle 

multivariável, por exemplo, desacopladores ou controlador de modelo preditivo (MPC). 

Segundo os autores, adequadamente projetados os controladores multivariáveis terão melhor 

desempenho, mas isto deve ser negociado com o custo de obtenção e manutenção dos 

modelos utilizados no controlador. O principal resultado será a estrutura de controle, mas a 

sintonia do controlador também pode ser obtida. Finalmente, simulações dinâmicas não 

lineares devem ser realizadas para validar a estrutura de controle proposta. 

O controle auto-otimizante é baseado na definição matemática da qualidade da operação 

em termos de uma função objetivo (econômica) J a ser maximizada ou minimizada. Uma 

solução com um otimizador em tempo real faz com que as variáveis controladas sejam 

atualizadas em tempo real de forma a garantir a operação da planta sempre no seu ponto 

ótimo, mas esta solução é complexa e nem sempre viável. A questão então é se é possível 

achar uma implementação mais simplificada, que permita a planta operar de forma 

satisfatória, sem a necessidade de um otimizador em tempo real (mantendo dentro de uma 

faixa de perda considerada aceitável, em relação ao ponto ótimo). Esta perda L pode ser 

definida como sendo a diferença entre o valor atual da função objetivo (J) obtida e o seu valor 

ótimo (Jopt), isto é: 

                                                     L = J – Jopt                                                       (2.2-1) 

 

Uma operação mais simples poderia então ser obtida se fosse possível selecionar um 

conjunto de variáveis de controle de forma que, mantendo-as constantes nos seus valores 

ótimos obtidos em estado estacionário (que resulta no ponto ótimo em estado estacionário da 

função objetivo), e sem ter de reotimizar quando na presença de perturbações, se pudesse 

obter uma condição operacional aceitável (ou seja, com uma perda L aceitável). Este é o 

“controle auto-otimizante” apresentado por SKOGESTAD & LARSSON (2000).  

Para a solução do problema de otimização, algumas questões devem ser abordadas, tais 

como: 

Graus de liberdade para controle - o número de graus de liberdade para controle, Nm, é 

o número de variáveis independentes, compondo o conjunto m={m1,m2, ..., mm}, que podem 

ser manipuladas. Esse conjunto de variáveis manipuladas, juntamente com as respectivas 
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variáveis controladas escolhidas sob o conceito de “controle auto-otimizante”, irá compor a 

estrutura de controle auto-otimizante de um processo. 

Graus de liberdade para otimização - observando do ponto de vista do conceito de 

“controle auto-otimizante”, deste conjunto m, o número de variáveis, ou a combinação delas, 

que não afetam a função objetivo J, é representada por N0. Desta forma, o número de graus de 

liberdade, que correspondem ao conjunto de variáveis manipuladas u = {u1,u2,...,uu}, que 

podem ser utilizadas para a otimização do processo é definido por Nu = Nm – N0 (sendo, 

obviamente, u subconjunto de m). 

O número de variáveis controladas de um processo (Nc) pode ser maior, menor ou igual a 

Nu. Para Nc>Nu, evidencia-se uma situação em que o número de variáveis manipuladas é 

insuficiente para garantir todas as variáveis controladas constantes nos seus valores ótimos de 

referência. Para Nc<Nu, evidencia-se uma situação em que há um excedente de variáveis 

manipuladas necessárias e suficientes para manter constantes os valores de referência das 

variáveis controladas.  

Restrições e graus de liberdade livres para otimização - Para se achar o valor ótimo 

para J é necessário respeitar as restrições do processo. Para tanto, é necessário reservar tantos 

graus de liberdade quantas forem estas restrições. As restrições do processo são aquelas que 

influem diretamente em seu comportamento e na função objetivo, mas têm que ser 

respeitadas. Desta forma, o número de graus de liberdade livres para otimização do processo 

são definidos como Nopt,livre =Nopt – Nrestrição, onde Nopt .é o número de graus de liberdade 

Nrestrição o número de restrições do problema. 

O conjunto de variáveis controladas baseado no conceito de controle auto-otimizante, é o 

conjunto c = {c1, c2, ..., cNopt,livre, ..., cNc} com Nc elementos e Nrestrição. Variáveis medidas são 

consideradas variáveis candidatas a controladas. 

Determinação da solução ótima- Para tanto, é necessário primeiramente definir a função 

objetivo (J), para a qual a solução ótima pode ser determinada resolvendo-se o seguinte 

problema de otimização estado estacionário: 

min Ju (u,d)                                                                                                                         (2.2-2) 

sujeito às restrições: 

g(u,d) ≤ 0                                                                                                                            (2.2-3) 

h(u,d) = 0                                                                                                                            (2.2-4) 

onde u compõe os graus de liberdade para otimização e d os distúrbios. 
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As restrições g(u,d) e h(u,d) podem ser do tipo: 

- Especificação de produtos (pureza mínima, por exemplo); 

- Restrições das variáveis manipuladas (vazões mínimas, por exemplo); 

- Restrições operacionais (pressão constante, por exemplo). 

No entanto, é muito menos evidente como a solução ideal deveria ser realmente aplicada 

na prática. Três alternativas são apresentadas na Figura 2-1: 

(a) Otimização em malha aberta;  

(b) Implementação em malha fechada com uma camada de controle separada;  

(c) Otimização e controle integrados.  

 

Figura 2-1 – Estruturas alternativas para otimização e controle.  

Fonte: Adaptado de SKOGESTAD & LARSSON (1998). 

 

A implementação em malha aberta (a) geralmente não pode ser utilizada devido à 

sensibilidade à incerteza. Na prática, a aplicação com hierarquia feedback (b) é a preferida, 

sendo constituída por: 

 Camada de otimização - calcula os setpoints para as variáveis controladas; 

 Camada de controle - implementa os cálculos efetuados pela camada de 

otimização, com o objetivo de tornar a variável controlada igual ao setpoint. 
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A camada de otimização tipicamente recomputa novos setpoints apenas a cada hora, 

enquanto a camada feedback opera continuamente. No entanto, os dados e o modelo usados 

pelo otimizador são incertos e existem distúrbios que entram na planta entre cada re-

otimização. O objetivo da camada feedback é, portanto, manter a planta o mais próximo do 

seu ponto de operação ótimo, apesar dessa incerteza. Uma questão importante é selecionar o 

grupo de variáveis que devem ser controladas (primeira tarefa do projeto da estrutura de 

controle). Na solução (c) tem-se uma otimização centralizada em que o controlador estabiliza 

o processo ao mesmo tempo em que coordena todas as entradas com base na otimização 

dinâmica on-line. Para SKOGESTAD & LARSSON (1998) o controle baseado em modelos 

preditivos (ou MPC) deve ser usado quando o esforço de modelagem dá bastante retorno em 

termos de simplicidade e/ou desempenho melhorado, sendo aplicado geralmente nas camadas 

mais elevadas na hierarquia de controle. O sistema de controle resultante é normalmente 

dividido em mais de uma camada de otimização e uma camada de controle.  

Normalmente, as camadas incluem a programação (semanas), a otimização global (dias), a 

otimização local (horas), o controle supervisório/preditivo (minutos) e controlo regulatório 

(segundos), conforme a Figura 2-2. É importante notar que quando se fecha uma malha em 

algum lugar na hierarquia (por exemplo, uma malha de controle de nível), não se utiliza 

nenhum grau de liberdade (já que o setpoint para o nível ainda é um grau de liberdade). 

Assim, há diversos graus de liberdade disponíveis para a otimização. No entanto, existem 

algumas variáveis (por exemplo, níveis em tanques pulmão) que podem não ter efeito algum 

no estado de equilíbrio, de modo que os setpoints para estas variáveis só podem ser usados de 

forma dinâmica.  

O uso de controladores MPC não elimina o problema do projeto da estrutura de controle. 

Ainda que com esse tipo de controlador seja possível resolver problemas maiores com muitas 

entradas e saídas, a menos que se pretenda implementar um controlador preditivo único com 

um grande modelo não linear para toda a planta, ainda haverá a preocupação sobre como os 

modelos dos vários controladores preditivos interagem. 
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Figura 2-2 – Estrutura hierárquica de controle em uma planta química. 

Fonte: Adaptado de SKOGESTAD & LARSSON. (1998). 

 

Seleção das variáveis controladas c - Das variáveis candidatas a controladas é escolhido 

o conjunto de variáveis controladas Nc.  

Para se determinar o melhor conjunto de variáveis controladas copt(uopt(d)), a partir do 

conceito de controle auto-otimizante, é necessario determinar a perda L associada a cada um 

destes conjuntos. A perda L é definida como sendo a diferença entre a função objetivo atual 

(na presença do conjunto u de variáveis manipuladas) ante a presença de cada distúrbio d em 

estudo, J(u,d), e a função objetivo otimizada Jopt, ou seja: 

                           L = J(u,d) - Jopt(uopt,d) = J(c(u,d)) - Jopt(copt(uopt(d)).                      (2.2-5) 

Para cada conjunto de variáveis candidatas a controladas copt(uopt(d)) é calculada uma 

perda L correspondente a cada distúrbio d. Desta forma, tem-se k conjuntos de variáveis 

candidatas a controladas e as i (onde i é o número de distúrbios d) correspondentes perdas L 

associadas a cada conjunto destes, totalizando k x i perdas L. 

Passos da metodologia de controle auto-otimizante de SKOGESTAD & LARSSON 

(2000): 

Passo 1: Análise dos graus de liberdade. Neste passo, determinam-se os graus de liberdade 

disponíveis para controle (Nm), para otimização (Nopt=Nu), e otimização livre (Nopt,livre). 

Passo 2: Definição da função objetivo (J) e suas restrições. Neste passo, formula-se o 

problema de otimização, definindo-se a função objetivo a ser minimizada ou maximizada. 
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Passo 3: Identificação do conjunto d de distúrbios mais relevantes. Neste passo, 

identificam-se o conjunto d = {d1, d2, ..., dd} de distúrbios mais relevantes que afetam o 

comportamento do processo em relação ao valor da função objetivo em estado estacionário. 

Estes distúrbios podem ser: 

- Erros do modelo usado na otimização; 

- Distúrbios (d - d*) que ocorrem durante a operação normal; 

- Erros de implementação (Δc) das variáveis controladas c (erros de medição ou controle 

pobre). 

Passo 4: Determinação da solução ótima para cada caso. Neste passo, resolve-se o 

problema de otimização. Pode-se obter desta forma uma tabela contendo, para cada caso, os 

valores ótimos de todas as variáveis candidatas a controle (incluindo-se as variáveis 

manipuladas), além dos valores ótimos da função objetivo para cada caso. 

Passo 5: Seleção das variáveis candidatas a controladas. 

Quatro pré-requisitos podem ser utilizadados para a escolha destas variáveis, as quais 

devem ser: 

i. Menos sensíveis a distúrbios; 

ii. De fácil controle e medição; 

iii. Sensíveis às variáveis manipuladas; 

iv. Independentes entre si; 

Passo 6: Seleção das variáveis controladas c. A partir da avaliação das perdas geradas por 

cada combinação de variáveis candidatas a controladas, bem como feita uma análise das 

perdas geradas por erros de implementação destas variáveis. 

2.3 Sistemas com Reciclo 

Uma característica comum a muitas plantas de processamento químico é a presença de 

reciclos materiais. O reciclo mais comumente utilizado é a recuperação do reagente não 

convertido a partir do efluente do reator, que após isso é retornado para o reator. A Figura 2-3 

apresenta uma representação simples de tais sistemas. É uma unidade com um reator, uma 

coluna de destilação e reciclo de reagentes não convertidos. Este sistema é simples, mas 

complexo o suficiente para capturar alguns dos efeitos encontrados em plantas reais. Na 

Figura 2-3  A e P são respectivamente o reagente e o produto da reação, e F0, F, B, D são as 
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correntes de carga do reator, carga da torre de destilação, produto de fundo e destilado da 

torre, respectivamente. V e L são as correntes de refluxo de fundo e de topo. 

 

 

Figura 2-3 – Reator em fase líquida com separador e reciclo.  

Fonte: Fonte: LARSSON (2000). 

 

 

Um dos objetivos do controle do processo é a manutenção do bom funcionamento face 

aos distúrbios ou alterações nas condições de operação. Isso significa que o processo deve 

manter-se operacional frente a mudanças na taxa de produção, no grau de pureza das 

matérias-primas ou alteração nas especificações dos produtos.  

GILLILAND et al. (1964) usou o exemplo do reator com separador e reciclo para ilustrar 

como a dinâmica e o comportamento em estado estacionário são alterados pelos reciclos. 

LUYBEN (1993a, 1993b e 1994) seguiu os pontos de GILLILAND et al. (1964) e 

descreveu a alta sensibilidade na vazão de reciclo para a vazão de carga. O termo "efeito bola 

de neve" foi utilizado para o fenômeno. Ele considerou o alto ganho desfavorável. Como uma 

forma de mitigar o efeito ele propôs uma regra genérica: "fixar um fluxo em uma malha de 

reciclo de líquido".  

WU & YU (1996) deram seguimento ao trabalho de LUYBEN (1994) e mostraram que 

para um fluxo fixo de efluente, o inventário do reator tem um alto ganho com as alterações na 

taxa de alimentação. Sua solução foi controlar a composição do reator. PRICE & 

GEORGAKIS (1993) usaram o erro integrado absoluto da composição do produto para 

classificar as diferentes estruturas de controle. Eles determinaram que o controle da 
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composição das correntes internas, seja do destilado ou da composição do reator, auxilia no 

controle da composição do fundo. 

LARSSON (2000) e LARSSON et al. (2003) aplicaram o conceito de controle auto-

otimizante para mostrar que as “regras de Luyben” e os demais trabalhos acima citados 

baseados em abordagem voltada ao processo não estavam devidamente fundamentados nem 

tinham os objetivos de controle claramente definidos.  

Em WU et al. (2002), foram consideradas diferentes estruturas de controle global para 

melhorar a rejeição a distúrbios, mais especificamente sobre a composição do produto. 

Baseado em análises de sensibilidade de perturbações em estado estacionário, a composição 

completa da estrutura de controle é simplificada para o controle parcial usando esquemas de 

razão. Os resultados mostraram que apenas uma malha de composição é suficiente para 

manter todas as três composições próximas aos seus setpoints.  

Estudos aplicados ao processo Tennessee Eastman são sumarizados nos subitens a seguir. 

2.3.1 O Problema Tennessee Eastman 

Diversas metodologias para projeto de controle global têm sido apresentadas, e muitas 

delas foram avaliadas no processo Tennessee Eastman (TE), proposto por DOWNS & 

VOGEL (1993). O processo TE é bastante adequado para aplicação do sistema de controle 

global, pois possibilita ampla variedade de estudos. O processo é composto basicamente por 

um reator, condensador, separador líquido-vapor, compressor de reciclo e uma coluna de 

arraste (stripper). A Figura 3 ilustra o fluxograma de processo. 

Os reagentes são alimentados ao reator em fase vapor e a reação é viabilizada por um 

catalisador não volátil dissolvido na fase líquida. As reações de formação dos produtos e 

subprodutos são ilustradas a seguir. 

A(g) + C(g) + D(g) → G (líq)                                                                                                                                            (2.3-1) 

A(g) + C(g) + E(g) → H (líq)                                                                                              (2.3-2) 

          A(g) + E(g) → F (líq)                                                                                                                                             (2.3-3) 

                 3 D(g) → 2F (líq)                                                                                            (2.3-4) 

Onde: 

A, C, D e E são reagentes, G e H são produtos e F é subproduto. Os componentes não 

foram especificados. 
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Figura 2-4 – Fluxograma do processo industrial Tenessee Eastman. 

Fonte: DOWNS & VOGEL (1993). 

 

Todas as reações são irreversíveis e exotérmicas, as taxas de reação são função da 

temperatura (Lei de Arrhenius), e a energia de ativação para formação do produto G é a mais 

alta e, portanto, mais sensível à temperatura. As reações são consideradas de primeira ordem 

em relação à concentração dos reagentes. 

O reator possui sistema interno de resfriamento para remoção do calor gerado. Os 

produtos deixam o reator em fase vapor junto aos reagentes não convertidos. 

A corrente de produto do reator é resfriada e condensada para a separação dos produtos no 

tanque de separação líquido-vapor. Os componentes não condensáveis são reciclados, 

passando por um compressor e novamente alimentados ao reator. A fase líquida contida no 

separador segue para a coluna de arraste (stripping) para a remoção de reagentes pela corrente 

do reagente C. Os produtos G e H são obtidos na base da coluna e seguem para uma unidade 

de refino que não foi incluída no problema. 

O processo TE possui 12 válvulas e 41 medidores para o controle e monitoramento. Os 

objetivos de controle para este processo são típicos dentro de processos químicos. Foram 

definidos como objetivos: 

• Manter as variáveis de processo dentro dos valores desejáveis; 
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• Manter as condições operacionais dentro das restrições dos equipamentos; 

• Minimizar a variação da taxa de produção e qualidade dos produtos durante 

perturbações; 

• Minimizar a movimentação de válvulas; 

• Recuperar rápida e suavemente as taxas de produção durante perturbações. 

As restrições do processo foram definidas como os limites de segurança e proteção dos 

equipamentos. Os limites superiores e inferiores fazem parte da estratégia de intertravamento 

do processo no caso de perda do controle. Foram realizadas diversas perturbações no processo 

e desenvolvida uma rotina computacional para o controle global do processo.  

A Tabela 2-2 apresenta um resumo das características principais da abordagem de alguns 

autores para o problema Tennessee Eastman. 

Tabela 2-2: Abordagem de alguns autores para o problema Tennessee Eastman  

Referência Procedimento Definições 

McAVOY & YE (1994) 1. Fechar malhas rápidas, como malhas internas de 

controle cascata. A seleção destas malhas se baseia em 

experiência; 

2. Considerar todas as malhas exceto as associadas 

com analisadores e taxa de produto 

a) fechar todas as malhas de nível usando 

conhecimentos de engenharia. A matriz de ganhos 

estacionários para subsistemas de nível é calculada. 

b) avaliar interação, estabilidade e problemas de 
saturação para selecionar estruturas de controle: 

i. Analisar matriz de ganhos estacionários. Escolher as 

variáveis que devem ser controladas 

ii. Determinar o emparelhamento de variáveis por uma 

análise da Matriz de Ganhos Relativos (RGA) 

iii. Analisar estabilidade usando o índice de 

Niederlinski 

iv. Eliminar algumas estruturas baseando-se em 

argumentos físicos 

v. Analisar saturação linear de válvulas 

c. Analisar os ganhos de estado estacionários das 
perturbações;  

4. Adicionar controladores de nível hierárquico 

superior como adaptação de ganho estacionário e 

controle preditivo ao sistema regulatório desenvolvido 

nas etapas anteriores;  

5. Fechar as malhas de analisadores e taxas de produto 

usando uma abordagem baseada em balanços 

materiais simplificados. 

 

 

 
 

 

Além dos níveis de líquido, os 

autorescontrolaram a temperatura 

do reator, a pressão do reator, a 

vazão de reciclo, a potência do 

compressor, concentração do 

componente B (inerte) na purga e 

concentração do componente E na 

corrente de produto. 
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Referência Procedimento Definições 

BANERJEE & ARKUN 

(1995) 

1. Considerar a estrutura de controle para pressão, 

nível e temperatura;  

2. Obter modelos dinâmicos lineares do sistema;  

3. Escolher as variáveis de processo a serem 

controladas e decidir sobre o tamanho mínimo do 

sistema de controle;  

4. Conduzir procedimento de seleção segundo teorema 
de Banerjee e Arkun. Que consiste em testar para os 

conjuntos selecionados acima: 

(a) a estabilidade nominal – a configuração candidata 

deve ser nominalmente estável 

(b) pequena perda de desempenho por degradação;  

5. Todas as malhas de controle de composição são 

consideradas neste nível. O projeto baseia-se nas 

equações estequiométricas. 

Utilizaram controle cascata nas 

correntes de alimentação e na 

purga, realizando um controle 

baseado nas concentrações e vazão 

do produto. 

RICKER (1995) 1. Determinar os graus de liberdade; 

2. Selecionar as variáveis que devem ser controladas; 

3. Determinar a malha para controle da taxa de 

produção; 

4. Coordenar o controle de inventário ao controle 
escolhido para a taxa de produção; 

5. Controlar a composição de produto; 

6. Controlar o inventário de produto; 

7. Tratar os graus de liberdade remanescentes; 

8. Considerar controles overrides. 

 

Controla a posição da válvula de 

reciclo (no valor mínimo), a 

temperatura do reator, a 

composição de C e A na carga do 

reator.  

LYMAN & GEORGAKIS 

(1995) 

O manipulador da taxa de produção é escolhido em 

primeiro lugar e localizado no caminho do processo 

primário. 

 A função das malhas de controle de inventário 

caminha em direção oposta ao manipulador da taxa de 

produção. 

Variáveis controladas: temperatura 

do reator, nível do reator, vazão de 

reciclo, taxa de agitação, 

composição de A, D e E na carga 

do reator, composição do inerte B 

na purga e composição de E no 

produto. 

LUYBEN et al. (1997) 1. Estabelecer objetivos de controle;  

2. Determinar os graus de liberdade de controle;  

3. Estabelecer sistema para gerenciar consumo de 

energia;  

4. Estabelecer a taxa de produto;  

5. Controlar qualidade do produto e tratar restrições de 

segurança, operacionais e ambientais;  
6. Controlar inventários (pressões e níveis) e 

estabelecer uma vazão para cada reciclo;  

7. Verificar balanço de compostos;  

8. Controlar operações unitárias individuais;  

9. Otimizar a economia do processo ou melhorar a 

controlabilidade dinâmica. 

Definiram a taxa de agitação e a 

válvula de reciclo em suas 

restrições. Escolheram controlar a 

pressão do reator, o nível do reator, 

a temperatura do separador, a 

temperatura da retificadora, a razão 

entre as vazões de alimentação dos 
componentes E e D, A na purga e B 

(inerte) na purga. 

NG & 

STEPHANOPOULOS 

(1998) 

Propuseram utilizar um controlador multivariável 

modular.  

Controlaram a temperatura, pressão 

e nível do reator, componente G na 

vazão de produto, a temperatura da 

retificadora, componentes C e A na 

carga do reator e componente B 

(inerte) na vazão de purga. 
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Referência Procedimento Definições 

TYREUS (1999) Utilizou uma abordagem termodinâmica para 

solucionar o problema.  

Definiu a taxa de agitação na 

velocidade máxima, fechou as 

válvulas de vapor e de reciclo. 
Controlou a temperatura, pressão e 

nível do reator, o componente A na 

carga do reator e o inerte B na 

vazão de purga. 

LARSSON (2000) Aplicou o procedimento de controle auto-otimizante 
de Skogestad & LARSSON (2000), que envolve os 

seguintes passos: 

1. Análise dos graus de liberdade;  

2. Definição da operação ótima (fução custo e 

restrições);  

3. Identificação dos distúrbios importantes;  

4. Otimização;  

5. Identificação das variáveis candidatas a controladas; 

6. Avaliação da perda com setpoints constantes para as 

combinações alternativas de variáveis controladas 

(causadas por distúrbios ou erros de implementação); 
7. Avaliação final e seleção (incluindo análise de 

controlabilidade). 

Além das variáveis de restrição, a 
temperatura de reação, o 

componente C na purga e a vazão 

de reciclo ou a potência do 

compressor foram considerados 

como variáveis controladas 

necessárias. O controle de 

inventário dos componentes inertes 

foi considerado um erro devido à 

possibilidade de causar problemas 

operacionais. 

FARINA (2000) Executou uma comparação sistemática através da 

metodologia RPN entre as propostas de diversos 

autores apresentadas na literatura e propôs uma nova 

estrutura fundamentada no estudo dos efeitos 

causadores da interação entre as malhas. 

Evidenciou que uma escolha 

incorreta para a estrutura de 

controle impõem limitações 

fundamentais no desempenho do 

sistema em malha fechada e que a 

metodologia RPN, por utilizar o 

conceito de desempeho alcançável, 

leva em conta o efeito de elementos 

da fase não mínima e é capaz de 

representar a direcionalidade de um 

sistema para determinado 
desempenho desejado. 

2.3.2 Processo HDA 

O processo de HDA foi apresentado pela primeira vez no American Institute of Chemical 

Engineers como um problema-desafio (McKETTA, 1997). Ao longo dos anos o problema tem 

sido estudado por diversos autores, sendo que o foco desses estudos inclui o projeto da 

estrutura de controle de estado estacionário, análises de controlabilidade e operacionalidade 

do modelo dinâmico e estudos de estrutura de controle e seleção de controladores.  

O processo HDA contém nove operações unitárias básicas: reator, forno, separador 

líquido-vapor, compressor de reciclo, dois trocadores de calor e três colunas de destilação, 

conforme apresentado na Figura 2-5. Em um reator adiabático tipo plug flow (PFR), 

hidrogênio e tolueno são convertidos no produto benzeno e nos subprodutos metano e difenil. 

Antes de entrarem no reator, as correntes de tolueno e hidrogênio são misturadas com 

correntes de reciclo de tolueno e hidrogênio, respectivamente. A mistura resultante é pré-

aquecida em um trocador de calor com a corrente efluente do reator e então aquecida 
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novamente no forno até a temperatura de reação. O efluente do reator é rapidamente resfriado 

com uma parte do líquido reciclado do separador de reciclo para prevenir o coqueamento e 

novamente resfriado pela carga e por mais um resfriador antes de entrar no separador líquido-

vapor. Uma parte do hidrogênio não convertido e do metano do topo do separador é purgada 

do sistema enquanto o restante é comprimido e reciclado para o reator. O líquido do separador 

é separado em três colunas de destilação consecutivas. Na coluna estabilizadora, hidrogênio e 

metano são recuperados no topo e a mistura benzeno-tolueno-difenil sai no fundo. Na coluna 

de benzeno, benzeno é removido no topo. O fundo dessa coluna alimenta a coluna de tolueno, 

onde o tolueno é recuperado no topo e o difenil sai como produto de fundo. 

 

 

Figura 2-5 – Fluxograma do processo HDA. 

Fonte: Adaptado de QIU et al. (2003). 

 

As duas reações em fase vapor do processo HDA são: 

tolueno + H2  benzeno + CH4 
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2 benzeno  Difenil + H2 

Diversos autores têm estudado esse sistema, com diferentes objetivos e abordagens. 

STEPHANOPOULOS (1984), por exemplo, aplicou o método de BUCKLEY (1964) para 

desenvolver uma estrutura de controle do processo. DOUGLAS (1988) usou o processo de 

hidrodealquilação de tolueno (HDA) como exemplo conceitual de projeto em seu livro. É 

apresentado um fluxograma complexo e integrado com muitas unidades operacionais e três 

correntes de reciclo. No trabalho foi gerado um procedimento hierárquico típico dos sistemas 

reais encontrados na indústria. Esse caso possui todas as ferramentas do controle global. 

PONTON & LAING (1993) propuseram uma aproximação hierárquica para construir o 

sistema de controle do processo HDA. Esta aproximação é similar ao projeto apresentado por 

Douglas (1988).  

LUYBEN et al. (1998) e LUYBEN (2002) realizaram um estudo de caso com a unidade 

HDA aplicando seu procedimento de projeto de controle global de nove passos. Esse sistema 

de controle foi testado em um modelo dinâmico construído com o simulador da DuPont. 

Para QIU et al. (2002), o processo HDA é interessante sobre o ponto de vista de controle 

global por adicionar um grande número de operações unitárias interconectadas por reciclos de 

correntes mássicas e integrações energéticas, tornando o processo de otimização e controle 

extremamente complexo. Além disso, o processo inclui as três características básicas dos 

processos químicos integrados descritas por LUYBEN et al. (1998) como sendo raízes da 

necessidade de aplicação de uma metodologia de controle considerando o processo global, são 

elas: reciclo material, integração energética e necessidade de contabilização de inventários de 

componentes químicos. 

ARAÚJO et al. (2007) aplicaram o conceito de controle auto-otimizante para mostrar que 

diversos autores não especificaram claramente todos os treze graus de liberdade estacionários 

presentes no problema. A Tabela 2-3 apresenta a relação de autores e variáveis controladas 

feita por ARAÚJO et al. (2007). 

As metodologias de ARAÚJO et al (2007) e LUYBEN (2002) para o processo HDA serão 

analisadas em maior detalhe de modo a obter duas diferentes estruturas de controle global 

para o processo TADP. 
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Tabela 2-3: Seleção de variáveis controladas de alguns autores para o processo HDA. 

Fonte: Adaptado de ARAÚJO et al., 2007. 
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3. Descrição dos Processos de Produção de Aromáticos  

3.1 Os Compostos Aromáticos 

Os compostos aromáticos têm uma ampla variedade de aplicações nas indústrias química 

e petroquímica. Eles são matéria-prima importante para muitos dos intermediários de 

commodities petroquímicos e produtos químicos de valor, tais como monômeros para 

poliésteres, plásticos de engenharia, produtos intermediários para detergentes, produtos 

farmacêuticos, produtos agrícolas e explosivos (HATCH & MATAR, 1979). Entre esses 

compostos, benzeno, tolueno e xilenos (BTX) são os três materiais básicos para a produção 

dos intermediários derivados de aromáticos. A Figura 3-1 apresenta uma relação dos 

principais derivados de BTX. 

O desenvolvimento de processos de interconversão de aromáticos é uma tarefa importante 

de investigação com grandes demandas industriais. Existem diversas forças motrizes para esse 

desenvolvimento. Segundo TSAI et al. (1998), além das variáveis economicamente relevantes 

como as demandas de mercado, matérias-primas, disponibilidade e custo, as legislações 

ambientais como as especificações do teor de aromáticos na gasolina são aspectos igualmente 

importantes. As restrições de composição impostas sobre a gasolina reformulada não têm só 

impacto significativo na composição da gasolina, mas também na economia dos processos de 

produção de compostos aromáticos. 

Os processos de reforma catalítica de nafta e de pirólise são as principais fontes de 

produção de BTX. Os rendimentos dos produtos desses processos são normalmente 

controlados pela termodinâmica, propiciando uma desfasagem entre a oferta e as reais 

demandas de mercado. Conforme apresentado na Figura 3-2, a proporção termodinâmica de 

produção de BTX obtidos dos dois processos acima mencionados é de 32:36:32. Isso 

contrasta com as demandas de mercado a nível mundial em petroquímica (sem considerar a 

demanda do pool de gasolina), de 55:11:34 (SERRA et al., 2004). Em outras palavras, o 

tolueno, que tem a menor demanda de mercado está sempre em quantidade excedente da 

produção de reformados e gasolina de pirólise, ao passo que benzeno e xilenos estão em forte 

demanda com o crescimento médio anual de cerca de 10%. Como resultado da oferta e da 

demanda, o preço do tolueno é sempre inferior ao dos demais compostos aromáticos (TSAI et 

al., 1998). 
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Figura 3-1 – Derivados de benzeno, tolueno e xilenos.  

Fonte: Adaptado de TSAI et al. (1998). 
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Figura 3-2 – Comparação da distribuição de padrões de produção e demanda de mercado de 

BTX no mundo.  

Fonte: Elaborado a partir de SERRA et al. (2004). 

 

A conversão do tolueno em excesso a aromáticos mais valiosos, portanto, tem um 

incentivo econômico. Uma grande discrepância entre a produção e a demanda de mercado 

também é encontrada para a maioria dos isômeros de diaquilbenzenos, entre os quais o para-

isômero aparentemente tem a maior demanda de mercado, como é o caso do para-xileno 

(JEANNERET et al. 2003). 

Em resposta à situação do mercado e mudanças da legislação, as principais áreas de 

inovação dos processos de produção de aromáticos foram: 

1. Conversão do tolueno excedente; 

2. Conversão dos aromáticos pesados orientados a benzeno e xilenos;  

3. Produção seletiva de isômero para-dialquilbenzenos contra o equilíbrio termodinâmico 

como para-xileno e para-dietilbenzeno;  

4. Produção de dialquilbenzenos com número de carbonos do grupo alquil maior do que 

três. 

Desproporcionamento e transalquilação são os dois principais processos práticos para a 

interconversão de aromáticos, especialmente para a produção de dialquilbenzenos (MYERS, 

1997). As fórmulas genéricas para os dois processos são dadas nas reações (3.1-1) e (3.1-2), 

respectivamente. Elas tratam principalmente da transferência do grupo alquila entre diferentes 

anéis aromáticos. Tais processos são normalmente utilizados na conversão de tolueno para 

benzeno e xilenos. Além disso, o desproporcionamento do etilbenzeno (EB) e do 

isopropilbenzeno (IPB) aumenta os rendimentos em dietilbenzeno (DEB) e dipropilbenzeno 

(DPB), respectivamente. 
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                         (3.1-1) 

 

 

 

                                        (3.1-2) 

 

3.2 Processo de Produção de Aromáticos 

No complexo aromático diversas unidades de processo são combinadas de forma a 

converter nafta nos petroquímicos intermediários básicos: benzeno, tolueno e xilenos (BTX).  

Um esquema típico de produção de aromáticos normalmente consiste nas seguintes 

seções: 

1. Seção de Produção de Aromáticos ou Unidade de Reforma Catalítica;  

2. Seção de Extração para separar os compostos aromáticos BTX do rafinado não 

aromático;  

3. Seção de Conversão de tolueno que inclui os processos de Desproporcionamento e 

Transalquilação;  

4. Seção de Recuperação de Produtos que inclui as Colunas de benzeno, tolueno, xilenos, 

o-xileno e Aromáticos Pesados (A9 ou C9 aromáticos);  

5. Seção de Recuperação de p-xileno pelo processo de cristalização ou adsorção;  

6. Seção de Isomerização para conversão do rafinado da Seção de Recuperação de p-

xileno em isômeros de xilenos.  

A Figura 3-3 apresenta a configuração típica de um complexo. 

A nafta previamente hidrotratada para remoção de compostos de nitrogênio e enxofre é 

enviada para a Unidade de Reforma Catalítica. Nessa unidade parafinas e naftalenos são 

convertidos a compostos aromáticos.  
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Figura 3-3 – Esquema simplificado de um processo petroquímico típico de produção de 

aromáticos.  

Fonte: Adaptado de Reboucas et al. (2010). 

 

A Reforma Catalítica é a única unidade no complexo que realmente cria anéis aromáticos 

a partir de compostos não aromáticos. As demais unidades separam os vários componentes 

aromáticos em produtos individuais ou convertem espécies aromáticas em produtos 

aromáticos de maior valor agregado. A Unidade de Reforma é também uma significante 

fornecedora de hidrogênio dentro do complexo aromático, com a maior parte do hidrogênio 

disponível para exportação para a refinaria.  

A fração A7
-
 é a carga da Unidade de Extração de Aromáticos para extração de benzeno e 

tolueno. Nessa unidade, os aromáticos são extraídos via destilação extrativa enquanto uma 

corrente de rafinado rica em não aromáticos é separada para compor correntes de gasolina.  

O extrato de aromáticos é individualmente separado em benzeno e tolueno de alta pureza 

na Seção de Fracionamento de benzeno e tolueno do complexo, composta pelas Colunas de 

benzeno e tolueno. benzeno é recuperado no topo da Coluna de benzeno e o fundo dessa 

coluna (composto pelo corte A7
+
) é enviado para a Coluna de tolueno. O corte A8

+
 do fundo 

da Coluna de tolueno vai para a Seção de Recuperação de xilenos do Complexo, enquanto o 

tolueno do topo da Coluna de tolueno é usualmente misturado com a corrente A9/A10 de topo 

da Coluna de Aromáticos Pesados e enviado para a Unidade de Transalquilação e 
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Desproporcionamento de tolueno (TADP). Nessa unidade tolueno misturado à corrente 

A9/A10 é transalquilado para formar mais benzeno e xilenos. 

O efluente da TADP é enviado para a Torre Estabilizadora de Transalquilado. Uma 

retirada lateral nessa torre recupera benzeno residual. O fundo da Estabilizadora é reciclado 

para a Seção de Fracionamento de benzeno e tolueno. 

A fração A8
+
 alimenta a Coluna de xilenos. O produto de topo dessa coluna é enviado para 

a Unidade de Recuperação de p-xileno (a qual opera sob os processos de cristalização ou 

adsorção, dependendo da tecnologia adotada), enquanto o produto de fundo alimenta a Coluna 

de o-xileno, onde o o-xileno é recuperado no topo. O produto de fundo da Coluna de o-xileno 

vai para a Coluna de Aromáticos Pesados. Nesse equipamento a fração A9/A10 é recuperada e 

então reciclada para a Unidade TADP. 

Na Unidade de Recuperação de p-xileno, este é separado dos demais isômeros via 

separação adsortiva ou cristalização. O rafinado dessa Unidade, uma corrente praticamente 

livre de p-xileno, é enviado à Unidade de Isomerização onde p-xileno adicional é produzido 

através do reestabelecimento da distribuição de equilíbrio dos isômeros de xileno. O efluente 

da Unidade de Isomerização é reciclado para a Coluna de p-xileno.  

É importante observar que dessa forma toda a corrente C8 aromática é continuamente 

reciclada na Unidade de Recuperação de xilenos para conversão total a p-xileno, o-xileno ou 

benzeno. 

Na Tabela 3-1, as especificações comerciais típicas dos principais produtos do complexo 

aromático. 

Tabela 3-1: Especificações comerciais das commodities aromáticas  

Fonte: TSAI et al., 1998. 

Produto Especificação de pureza mínima (%) 

benzeno 99,85 

tolueno 99,0 

o-xileno 98,5 

p-xileno 99,5 (típico), 99,8 (alta pureza) 

 

 

A seguir, serão discutidos alguns pontos adicionais das unidades citadas individualmente. 
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3.3 Unidade de Reforma Catalítica 

A nafta hidrotratada utilizada como carga para a unidade de reforma catalítica do 

complexo aromático tipicamente contém parafinas C5 a C11, naftalenos e aromáticos.  

O objetivo do processo de reforma é maximizar a conversão de parafinas e naftalenos em 

aromáticos para uso como fonte dos compostos aromáticos específicos BTX. 

No processo, a conversão é atingida passando a nafta por leitos catalíticos bimetálicos em 

reatores adiabáticos, na presença de hidrogênio a relativamente alta temperatura e baixa 

pressão. Nessas condições, a taxa de coque depositado no catalisador é relativamente alta, de 

forma que o leito catalítico deve ser continuamente regenerado (WEIFENG et al., 2006). 

3.4 Processo de Produção de Xilenos 

3.4.1 Mercado de xilenos 

Entre os três isômeros de xileno, chamados o-(1,2- dimetilbenzeno), m-(1,3-

dimetilbenzeno) e p-xileno (1,4-dimetilbenzeno), o último tem a maior demanda industrial.  

Devido ao elevado consumo de p-xileno (especialmente devido a sua aplicação na 

produção de tereftalato puro e poliéster), muitas das principais empresas petroquímicas em 

todo o mundo têm perseguido projetos de expansão na produção de p-xileno para atender à 

forte demanda do mercado (JEANNERET et al., 2003).  

Enquanto a maioria dos processos de produção de compostos aromáticos produz misturas 

de xilenos com uma relação de equilíbrio termodinâmico de 24:53:23 para os isômeros p-, m-, 

o, respectivamente, a demanda do mercado para os mesmos isômeros é aproximadamente na 

proporção de 80:2:18, a Figura 3-4 expressa essas relações. Como a quantidade de p-xileno 

obtida diretamente a partir da mistura de reação não pode cumprir a exigência do mercado, o 

excedente de m-xileno e o-xileno são ainda isomerizados a p-xileno para equilibrar a 

demanda. 
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Figura 3-4 – Comparação da distribuição de padrões de produção e demanda de mercado de 

xilenos no mundo.  

Fonte: Adaptado de TSAI et al., (1998). 

Por convenção, os chamados C8 aromáticos (A8) incluem quatro isômeros; além dos três 

isômeros de xilenos (orto, meta e para), o etilbenzeno (EB) também entra nessa categoria. 

Esses quatro isômeros possuem propriedade físicas bastante semelhantes. O EB, por exemplo, 

possui o menor ponto de ebulição, mas esse é apenas 2°C menor do que o do p-xileno, que 

tem o segundo menor ponto de ebulição (Tabela 3-2).  

Por definição, o EB pode ser recuperado pelo método de superfracionamento, porém esse 

processo resulta em uma coluna com elevado número de pratos e altas razões de refluxo, 

tornando-se extremamente dispendioso e atualmente obsoleto. 

A etilação do benzeno se tornou a maior fonte de EB, devido ao seu menor custo de 

produção à crescente demanda da indústria de estireno. Assim, o estado da arte de um 

complexo aromático não mais separa EB das mistura de A8, mas o converte em outros 

isômeros através da reação de isomerização ou em benzeno via desalquilação TSAI et al., 

(1998). 

Tabela 3-2: Pontos de Ebulição dos isômeros C8 aromáticos 

Fonte: elaborado a partir de PERRY & GREEN (1999). 

Isômero Ponto de Ebulição (°C) 

Etilbenzeno 136,2 

p-xileno 138,3 

m-xileno 139,1 

o-xileno 144,4 
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3.4.2 Recuperação de o-xileno 

Em função da diferença de ponto de ebulição do o-xileno para o m-xileno (ver Tabela 

3-2), é possível separar o o-xileno juntamente com a fração A9 dos demais xilenos na Coluna 

de xilenos. Nessa coluna, usualmente se mantém uma taxa de recuperação de o-xileno baixa 

(de 30 a 50%) de forma a prevenir a contaminação do o-xileno produto (TSAI et al., 1998). o-

xileno de alta pureza pode ser obtido pela separação da fração A9
+
 na Coluna de o-xileno. 

3.4.3 Recuperação de p-xileno 

Devido à proximidade de pontos de ebulição (ver Tabela 3-2), p-xileno e m-xileno não 

podem ser efetivamente separados por destilação. Assim a corrente C8 Aromática proveniente 

do topo da Coluna de xilenos é purificada por adsorção seletiva ou cristalização na Unidade 

de Recuperação de p-xileno.  

O método de cristalização mais convencional leva em conta o fato de que p-xileno tem o 

maior ponto de fusão entre os isômeros A8. Várias tecnologias são conhecidas, por exemplo, 

Iso-fining
SM

 (Esso), Antar
SM

 (HRI, Hydrocarbon Research Institute) e os proprietários dos 

processos desenvolvidos por Krupp Koppers, Maruzen e ARCO (Atlantic Richfield). 

Convencionalmente, o processo de cristalização opera em baixa temperatura e utiliza um 

esquema de cristalização em dois estágios.  

 Em todo o mundo a aplicação da tecnologia de cristalização é muito inferior à aplicação 

da tecnologia de adsorção, sendo a relação de utilização de 35% contra 65%, respectivamente, 

da capacidade global de recuperação de p-xileno (JOHNSON et al., 1997). 

O p-xileno de alta pureza pode ser produzido no processo de adsorção com sólidos 

adsorventes e solvente adequado. A mistura C8 Aromática na forma líquida passa por uma 

série de câmaras de adsorção preenchidas com adsorvente contendo peneiras moleculares. O 

fluxo de líquido é controlado por válvulas rotativas que atuam em ciclos de abertura e 

fechamento fazendo o efeito de um leito móvel.  

Existem diversas tecnologias conhecidas para esse processo, sendo as principais, Parex
SM

 

(UOP), Aromax
SM

 (Toray) e Eluxyl
SM

 (IFP). 

Nesses processos o p-xileno líquido é anexado sobre a superfície ativa dos agentes de 

adsorção, enquanto os demais isômeros passam sem alterações. O p-xileno adsorvido é depois 

dessorvido com tolueno ou p-dietilbenzeno. A mistura de p-xileno e dessorbente é separada 
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por destilação, e após essa etapa, o p-xileno é novamente purificado por destilação para 

extração do tolueno residual.  

Um fator chave que afeta a recuperação de p-xileno é o teor de EB, pois esse apresenta 

uma afinidade similar a do p-xileno com o adsorbente.  

Após a recuperação do p-xileno, a mistura de isômeros restante, chamado de rafinado de 

C8 aromático, é enviada à Unidade de Isomerização para conversão do rafinado pobre em p-

xileno a uma mistura em equilíbrio termodinâmico. A mistura é então reciclada ao loop de 

separação para a recuperação de o-xileno e p-xileno. A taxa típica de reciclo é cerca de três 

vezes a taxa de mistura A8 fresca. 

 

Figura 3-5 – Processo Parex
SM

 de Recuperação de p-xileno. 

Fonte: Adaptado de UOP material de divulgação (2010). 

 

3.4.4 Unidade de Isomerização 

As principais reações que ocorrem no processo são a Isomerização de xilenos e 

Desalquilação de Etilbenzeno conforme Equações (3.4-1) e (3.4-2). O processo visa converter 

uma carga deficiente em p-xileno em uma mistura em equilíbrio de xilenos, de modo a obter 

um maior rendimento em p-xileno. Além disso, a conversão de Etilbenzeno é desejada para 

evitar o seu acúmulo no circuito de xileno, que poderia ter consequências negativas na Seção 

de Recuperação de p-xileno. As reações de desalquilação de Etilbenzeno também resultam em 

uma maior produção de benzeno no complexo. 
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                            (3.4-1) 

 

                             

 

 

                           (3.4-2) 

 

 

Além disso, algumas reações laterais podem ocorrer, tais como craqueamento de não 

aromáticos em hidrocarbonetos leves, devido à função ácida do catalisador, ou hidrogenação 

de olefinas, devido à função metal do catalisador, conforme Equações (3.4-3) e (3.4-4) 

 

 

                                     (3.4-3) 

 

 

 

                                                                             (3.4-4) 
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3.5 Processo de Transalquilação e Desproporcionamento de tolueno 

(TADP) 

3.5.1 Comparação entre os processos de Hidrodesalquilação, Desproporcionamento e 

Transalquilação 

Existem duas técnicas principais para conversão do tolueno excedente em outros 

compostos aromáticos. A primeira é a transferêcia do grupo metil, como mostrado 

anteriormente nas reações (3.1-1) e (3.1-2) com a letra R representando esse grupo. A segunda 

(reação (3.5-1)) é a hidrodesalquilação. 

 

 

 

                                      (3.5-1) 

 

As tecnologias de transferência de grupo metil, que incluem desproporcionamento e 

transalquilação, convertem tolueno a benzeno e xilenos simultaneamente, enquanto o 

esquema de hidrodesalquilação produz prioritariamente benzeno. A demanda crescente por 

xilenos faz com que os processos de transferência de grupo metil sejam preferidos frente ao 

processo de hidrodesalquilação. Em comparação com as reações de transferência de grupo 

metil, os processos de hidrodesalquilação operam a temperaturas de reação mais altas e 

requerem custos de operação e investimento de capital cerca de 10% mais altos 

(JEANNERET et al., 2003). 

Os produtos principais do desproporcionamento de tolueno são benzeno e xilenos. Em 

adição à reação principal, ocorrem também algumas reações laterais incluindo 

desproporcionamento de xilenos produzindo A9 e desalquilação de alquilbenzenos produzindo 

gases leves.  

Portanto, as características dos processos catalíticos incluem a conversão, os rendimentos 

dos produtos, condições de reação e, mais importante, a seletividade. 

Tanto o processo de transalquilação quanto o processo de desproporcionamento do 

tolueno pode converter tolueno em xileno e benzeno. Esses dois processos são empregados 

nos complexos aromáticos independentemente ou associados entre si para aumentar a 

produção de xileno e benzeno a partir de reforma catalítica. Como mostrado na Figura 3-6, em 

TSAI et al. (1998) a produção de BTX foi avaliada para diferentes tipos de complexos 
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aromáticos. Eles incluiram um complexo com apenas a Unidade de Reforma (a Reforma), e 

Unidades de Reforma associadas aos seguintes processos para conversão do tolueno 

excedente: um processo de desproporcionamento de tolueno (Ref + DPT), um processo típico 

de transalquilação (Ref + Trans) e o processo particular Transplus, de transalquilação e 

desproporcionamento combinados (Ref + Transplus).  

Nessa análise, a taxa de produção de BTX na Unidade de Reforma é o caso base. Em 

comparação com o caso base, as taxas de produção de benzeno e xilenos no caso Ref + DPT 

aumentam 88% e 48%, respectivamente. No processo de transalquilação as taxas aumentam 

88% e 119% e 177% e 96% para o caso Ref+TRANSPLUS. Portanto, Transalquilação 

aumenta mais a produção de xileno do que o desproporcionamento e, além disso, pode-se 

dizer que a combinação dos dois processos apresenta um resultado bastante atrativo. 

 

Figura 3-6 – Comparação da taxa de produção de BTX através de vários esquemas de 

integração, utilizando o processo de Reforma Catalítica como caso base. 

Fonte: Adaptado de TSAI et al., (1998). 

 

3.5.2 Processos Comerciais de Transalquilação 

Um sumário dos processos comerciais de Transalquilação é apresentado na Tabela 3-3. 

O processo Xylene-Plus
SM

 é o único processo que aplica o projeto de um reator contínuo 

com circulação semelhante ao da Unidade de Reforma Catalítica. Ambos os processos contêm 

um reator e um regenerador no qual o catalisador é submetido à regeneração continuamente e 

circula de volta ao reator até ser novamente desativado. A taxa de circulação do catalisador 

pode ser medida pela diferença de pressão nos tubos de elevação ou calculada pelo balanço de 

energia. Assim, a unidade opera a uma temperatura de reação muito superior, tipicamente na 

faixa de 450 a 540ºC, e gasta muita energia em relação aos demais processos. Na Unidade 
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Xylene-Plus
SM

, o tempo de contato da reação é controlado tanto pela relação catalisador/óleo 

como pela velocidade espacial (WHSV). Como resultado, a operação é muito mais 

complicada em relação ao sistema de leito fixo, no qual o tempo de contato é determinado 

apenas pela WHSV. 

Tabela 3-3: Especificações comerciais das commodities aromáticas. 

Fonte: TSAI et al. (1998). 

 

 

Devido à existência de impurezas na corrente de alimentação, A9, o ciclo de vida do 

catalisador é uma grande preocupação nos processos de leito fixo. Isto é, claro, em contraste 

com a sistema de regeneração contínuo utilizado no processo Xylene-Plus
SM

. Existem dois 

tipos de processos de transalquilação por leito fixo, o processo Tatoray
SM

, desenvolvido pela 

UOP e o Processo TransPlus
SM

, desenvolvido conjuntamente pela Mobil Oil e pela Chinese 

Petroleum. Processos de Transalquilação por leito fixo geralmente têm maior rendimento 

líquido do que o processo de leito móvel. 

3.5.3 Esquema Reacional 

O processo de transalquilação compreende uma complexa rede de reações conforme 

apresentado a seguir. As principais reações que ocorrem no processo são a desalquilação de 

alquilaromáticos, transalquilação e desproporcionamento (que é a redistribuição de equilíbrio 

de grupos metil nos anéis aromáticos) produzindo benzeno e aromáticos C8. Esse modelo 

cinético foi extraído de OUGUAN et al. (2007) e será utilizado para descrever as reações 
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envolvendo tolueno (Tol), benzeno (B), xilenos (X), metilbenzeno (MB), etilbenzeno (EB), 

propilbenzeno (PB), trimetilbenzeno (TMB) e C10A no capítulo a seguir. 

Reações favorecidas 

Reação 1 

 

 

(3.5-2) 

 

Reação 2 

 

 

(3.5-3) 

 

Reação 3 

 

 

(3.5-4) 

 

Reação 4 

 

 

 

(3.5-5) 

 

Reações laterais 

Reação 5 

 

 

(3.5-6) 
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Reação 6 

 

 

(3.5-7) 

 

Reação 7 

 

 

(3.5-8) 

 

3.5.4 Descrição do Processo 

Um diagrama de processo genérico é apresentado na Figura 3-7. A carga contendo 

tolueno, C9/C10 e hidrogênio (incluindo tanto o reciclo quanto o make-up) passa por um leito 

de zeólitas no reator. Em seguida, os produtos benzeno, xileno e o A10
+
 são separados na parte 

superior das colunas de benzeno, xileno e no fundo da coluna de aromáticos pesados, 

respectivamente; tolueno e A9 são separados no topo das colunas de tolueno e de aromáticos 

pesados e reciclados para aumento da conversão. O hidrogênio é reciclado por meio de um 

compressor de reciclo. O processo de desproporcionamento independente, mencionado 

anteriormente, é exatamente o mesmo, mas sem a torre de A9 e o reciclo de A9. As reações de 

transalquilação são controladas pela termodinâmica. De acordo com a termodinâmica, o 

rendimento em xileno e a razão xileno/benzeno aumentam com o aumento do teor de A9
+
 na 

carga. Além disso, há uma série de reações de craqueamento de A9 a gases leves, as reações 

(5) e (6) da seção anterior, equações (3.5-6) e (3.5-7), levando à perda de rendimento líquido e 

aumento do rendimento de A10 pelo desproporcionamento de A9. Embora seja desejável 

aumentar o conteúdo de A9 na alimentação, há uma meta econômica. Como o preço dos 

aromáticos A9
+
 normalmente é menor do que os compostos aromáticos BTX, o aumento do 

teor de A9
+
 na carga pode reduzir os custos da carga da transalquilação. Enquanto a razão 

entre grupos metil e anéis benzênicos (M/R) da carga for a mesma, os rendimentos dos 

produtos nos vários processos são semelhantes. Considerando as características dos processos, 

as principais diferenças entre as diferentes tecnologias estão:  
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1. no conteúdo operável de A9
+
 na carga, incluindo especificações de alimentação e 

duração do ciclo de vida do catalisador;  

2. nos rendimentos líquidos, incluindo o rendimento máximo de xileno;  

3. na qualidade do produto, incluindo o rendimento de EB, a pureza do produto.  

 

 

Figura 3-7 – Esquema simplificado da Unidade de Transalquilação de tolueno. 

 

Cada processo tem suas limitações características em relação ao percentual de A9 na 

alimentação máximo alcançável. No processo XylenePlus
SM

, quando a carga de 

processamento de A9 é elevada, ocorrem problemas mecânicos, em particular devido à 

limitação de metalurgia do regenerador pela combustão de coque, além da preocupação 

adicional de deterioração da pureza do benzeno produto. 

Em geral, o processo de transalquilação tem uma rígida especificação de carga. Por 

exemplo, os conteúdos de indano e A10 são obrigatoriamente baixos a fim de sustentar um 

longo ciclo de vida para o catalisador. O processo TransPlus
SM

 pode suportar até 25% de A10, 

na carga de A9. Com um sistema termodinamicamente controlado, A10 na carga irá suprimir o 

rendimento em A10 por desproporcionamento de A9. Esta é uma técnica útil para facilitar a 

devolução de A9 ao sistema no processamento de cargas ricas em A9. Como o preço do 

aromático A10 é baixo, mesmo em relação ao A9, um excesso de A10 na alimentação pode 
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reduzir o custo da carga e fortalecer o processo economicamente. O conteúdo de A10 pode ser 

controlado através do ponto de corte da Coluna de Aromáticos Pesados.  

O conteúdo de EB na mistura de A8 é uma preocupação no Processo de Recuperação de p-

xileno por adsorção. Para os xilenos produzidos por transalquilação, o teor de EB aumenta 

com o aumento da relação M/R da carga. A desvantagem do aumento do teor de EB deve ser 

levada em conta e pode exercer uma limitação do máximo teor de A9 na carga pois poderia 

ocorrer redução da capacidade de adsorção da recuperação.  

3.6 Justificativa para a escolha do sistema 

O processo escolhido para o estudo de controle global, de Desproporcionamento/ 

Transalquilação de tolueno (TADP) apresenta algumas características consideradas chave 

para a necessidade de um procedimento de controle levando em conta a planta toda. Esse 

processo apresenta grande semelhança com o processo HDA proposto por DOUGLAS (1988) 

também previamente discutido na Seção 2.3.2, pois ambos apresentam tecnologias para 

consumo do tolueno excedente produzido na reforma catalítica, conforme visto na Seção 3.5.1 

e apresentam um fluxograma complexo e altamente integrado com reciclos materiais e 

energéticos. A diferença principal é que, assim como o processo Tennessee Eastman de 

DOWNS & VOGEL (1993), discutido na Seção 2.3.1, apresenta uma complexa rede de 

reações, envolvendo reciclos materiais e controle de inventários de componentes. Além disso, 

apresenta uma vasta gama de parâmetros passíveis de otimização, como a produção de xilenos 

visando à maximização dos componentes orto e para-xileno, mas com a manutenção da 

produção de etilbenzeno em um valor máximo fixado, a produção e pureza do benzeno, as 

vazões de reciclo dos componentes pesados A9 e A10, além do tolueno.  

O estudo desse processo em detrimento do processo HDA também se justifica pela 

crescente demanda por xilenos que faz com que o processo esteja mais atualizado em relação 

às necessidades de mercado. Adicionalmente, esse processo e seu controle não são bem 

reportados na literatura aberta, sendo que a maior parte da informação está sob a forma de 

patentes (DAS et al., 1994).  
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4. Modelagem e Simulação Estacionária do Processo 

A simulação estacionária é o ponto de partida para o entendimento do sistema e a base 

para obtenção da simulação dinâmica. Para o desenvolvimento e execução do modelo optou-

se pela utilização do simulador comercial ASPEN Plus. 

A Figura 4-1 apresenta o fluxograma implementado no Aspen Plus e a Tabela 4-4 

apresenta o sumário das principais correntes do processo estacionário. Maiores detalhes em 

relação aos modelos adotados para execução da simulação estacionária podem ser consultados 

no Apêndice A desse trabalho. 

Algumas mudanças no fluxograma foram executadas em relação ao processo descrito na 

Seção 3.5.4, visando uma maior aproximação ao conceito de complexo petroquímico com a 

inclusão de correntes de entrada provenientes de unidades adjacentes. 

As principais modificações foram: a inclusão de uma corrente de carga de uma mistura de 

benzeno e tolueno (bentol), proveniente de um reprocesso hipotético do complexo; as torres 

de xileno e de aromáticos pesados foram retiradas do estudo a fim de uma maior aproximação 

com o processo HDA; uma corrente de tolueno fresca foi adicionada na carga da coluna de 

benzeno, uma vez que o tolueno não é exatamente um produto dos complexos atuais e, 

portanto, essa corrente pode apresentar variações de composições que são absorvidas nas 

colunas de separação.  

4.1 Cinética de Reação 

O modelo cinético é apresentado a seguir e foi obtido de OUGUAN et al. (2007). Nesse 

modelo, r é a taxa de reação, a é a fração mássica (%), φ é a função de desativação do 

catalisador que é considerada como uniforme para todas as reações e igual a 1 nesse trabalho, 

k é a constante cinética de reação e K é a constante de equilíbrio químico. Os componentes 

envolvidos são: tolueno (Tol), benzeno (B), xilenos (X), metilbenzeno (MB), etilbenzeno 

(EB), propilbenzeno (PB), trimetilbenzeno (TMB) e C10A, conforme visto anteriormente na 

Seção 3.5.3.  
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Desproporcionamento de tolueno (reversível) 

 

 

 

 

(4.1-1) 

 

 

 

 

 

(4.1-2) 

 

Transalquilação de tolueno com trimetilbenzeno (reversível) 

 

 

 

 

(4.1-3) 

 

 

 

 

 

 

(4.1-4) 

 

Desalquilação (irreversível) 

 

 

 

 

(4.1-5) 

 

 

 

 

 

 

 

(4.1-6) 

 

 



 

49 

 

Desproporcionamento de trimetilbenzeno (reversível) 

 

 

 

 

(4.1-7) 

 

A constante cinética é definida pela Equação de Arrhenius, onde i é o número da reação: 

 

                                                 (4.1-8) 

 

As constantes de equilíbrio químico são calculadas conforme abaixo, para as Reações 1 a 

4 e 7, onde Mc é a massa molar do componente C. A constante termodinâmica Kepi é dada 

pela Equação (4.1-14). A Equação (4.1-13) foi modificada em relação à forma apresentada em 

OUGUAN et al. (2007), naquele caso a massa molar de xileno estava elevada ao quadrado, o 

que não faz sentido físico visto que a constante de equilíbrio químico não apresenta unidades 

de massa molar. 

 
(4.1-9) 

 
(4.1-10) 

 
(4.1-11) 

 

(4.1-12) 

 

(4.1-13) 

 
(4.1-14) 
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Os parâmetros cinéticos obtidos nesse modelo são apresentados na Tabela 4-1.  

Tabela 4-1: Parâmetros cinéticos do modelo. 

Fonte: elaborado a partir de OUGUAN et al., (2007). 

 

Reação direta Reação inversa 

Reação k0i, s
-1

 Eai, KJ.mol
-1

 k0i/K, s
-1
 

(Eai)inv = Eai -  ΔG, 

kJ.mol
-1

 

1 9,106 x 10
10

 102 3,269 x 10
11

 94,8 

2 9,534 x 10
13

 150 1,567 x 10
15

 134,1 

3 5,712 x 10
10

 96,77 1,273 x 10
11

 92,07 

4 6,001 x 10
13

 150 2,804 x 10
15

 127,8 

5 6,126 x 10
10

 101,8 - - 

6 3,263 x 10
10

 95,8 - - 

7 3,213 x 10
9
 106 1,338 x 10

11
 84,7 

Os dados de projeto e especificações dos equipamentos utilizados na simulação estão 

sumarizados nas Tabela 4-2 e Tabela 4-3. 

Tabela 4-2: Especificações das Colunas de Destilação 

 

Tabela 4-3: Dados de Equipamentos e Especificações 

      

Reator 

  Comprimento 8 m 

Diâmetro 5,3 m 

   FEHE 

  U.A 2823,5 kJ/s.°C 

   Separador 

  Comprimento 10 m 

Diâmetro 3 m 

      

T-02 T-03 T-04

Número de estágios - 35 44 52

Pressão no Topo [kgf/cm² g] 6 0,6 5,8

Estágio de Alimentação - 24 24 24

Estágio da Saída Lateral - 5 7 -

Diâmetro [m] 3,9 5,8 5,7

Especificação 1 (base mássica) - Razão de boilup = 2 Destilado = 1e-11 kg/h Destilado = 144338 kg/h

Especificação 2 (base mássica) - Razão destilado / carga = 0,018 Razão de boilup = 5,748 Razão de refluxo = 1,4

Tambor de Refluxo 1,91 x 5,7 3,7 x 11 2,8 x 8,3

Tambor de base 3,4 x 10 4,6 x 13,9 4 x 12

Colunas de Destilação

Dimensões dos tambores de Refluxo e Refervedor - Diâmetro x Comprimento (m)
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Figura 4-1 – Fluxograma do Processo no Aspen Plus 
TM

. 
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Tabela 4-4: Tabela de correntes para o ponto de operação do processo. (Ver Figura 4-1 para os nomes das correntes). 

Corrente BENT BENTOL BENTSEP BZ BZ2 C7+ C9C10 COMFEED FEEDREAT FEHEOUT FG FG2 FIN 

Vazão molar   (kmol/h)                                  

 

Hidrogênio 0 0 0 0 0 0 0 7293,91 7294,65 7169,15 8,48 0 7294,65 

 

Etano 0 0 0 0,09 0 0 0 766,88 766,82 872,12 92,65 0 766,82 

 

Propano 0 0 0 0 0 0 0 45 45 64,95 19,42 0 44,75 

 

benzeno 832,52 794,03 38,23 178,51 832,52 0 0 8,61 8,61 227,53 2,04 0 8,61 

 

tolueno 1804,88 697,07 1086,88 0,00 105,06 1699,83 0 14,42 1577,39 1101,53 0,00 0 1577,39 

 

Etilbenzeno 15,50 0,00 15,50 0 0 15,50 1 0,06 2,21 15,56 0 0 2,21 

 

O-xileno 471,24 1,79 469,13 0 0 471,24 12,81 1,62 16,04 470,78 0 0 16,04 

 

n-Propilbenzeno 0,0 0 0,00 0 0 0 20 0 20 0,00 0 0 20,20 

 

Metilbenzeno 26,69 0 26,69 0 0 26,69 131,99 0,04 132,03 26,73 0 0 132,03 

 

Trimetilbenzeno 298,53 0 298,53 0 0 298,53 286,07 0,35 286,42 298,88 0 0 286,42 

 

Tetrametilbenzeno 1,80 0 1,80 0 0 1,80 99,90 0 99,91 1,80 0 0 99,91 

 

Trimetil-etilbenzeno 3,24 0 3,24 0 0 3,24 3,24 0 3,24 3,24 0 0 3,24 

Fração Molar                              

 

Hidrogênio 0 0 0 0 0 0 0 0,90 0,71 0,70 0,07 0 0,71 

 

Etano 0 0 0 0 0 0 0 0,09 0,07 0,09 0,76 0 0,07 

 

Propano 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

 

benzeno 0,24 0,53 0 1,00 0,89 0 0 0 0 0,02 0,02 1,00 0 

 

tolueno 0,52 0,47 0,56 0,00 0,11 0,68 0 0 0,15 0,11 0 0 0,15 

 

Etilbenzeno 0 0 0,01 0 0 0,01 0 0 0 0 0 0 0 

 

O-xileno 0,14 0 0,24 0 0 0,19 0 0 0 0,05 0 0 0 

 

n-Propilbenzeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

 

Metilbenzeno 0 0 0,01 0 0 0,01 0,24 0 0 0 0 0 0 

 

Trimetilbenzeno 0,09 0 0,15 0 0 0,12 0,52 0 0,03 0,03 0 0 0,03 

 

Tetrametilbenzeno 0 0 0 0 0 0 0,18 0 0,01 0 0 0 0,01 

 

Trimetil-etilbenzeno 0 0 0,00 0 0 0,00 0,01 0 0 0 0 0 0 

Vazão Total  (kmol/h)        3454,40 1492,89 1939,99 178,65 937,58 2516,83 554,91 8130,63 10252,26 10252,26 122,59 0 10252,26 

Temperatura (K)              405,25 315,15 486,44 430,47 373,11 452,15 380,15 315,15 690,15 412,70 301,03 368,93 666,83 

Pressão (atm)            1,87 21,52 7,10 6,84 1,66 6,90 30,04 22,49 25,97 24,52 6,81 1,58 26,36 

Fração de vapor            0,14 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 1,00 0,84 1,00 0,00 1,00 

Entalpia (cal/mol)        7915,56 8130,72 7778,02 16869,24 13503,33 6486,77 -10094,65 -1854,39 6246,94 215,83 -18725,62 14233,95 5812,31 
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Tabela 4-3 (cont.): Tabela de correntes para o ponto de operação do processo 

Corrente FRESHTOL H2 H2HC H2PURO HC HRE PURGA RECICLO SEPIN TOL TOLREC TRANS TRANSALQ XILENOS 

Vazão molar (kmol/h)                                    

     Hidrogênio 0 7293,91 7293,94 248,03 0 7045,88 114,79 7160,67 7169,15 0 0 7169,15 8,48 0 

     Etano 0 766,88 766,88 0 0 766,88 12,49 779,38 872,12 0 0 872,12 92,75 0 

     Propano 0 45 45 0 0 44,74 1 45 65 0 0 65 19 0 

     benzeno 0,26 8,61 8,61 0 0 8,61 0,14 8,75 227,53 0 0 227,53 218,77 0 

     tolueno 20,94 14,42 1577,39 0 1562,97 14,42 0,23 14,65 1101,53 1562,97 1562,97 1101,53 1086,88 136,86 

     Etilbenzeno 0 0,06 2,21 0 2,15 0,06 0 0,06 15,56 1,46 1,46 15,56 15,50 14,04 

     O-xileno 0,32 1,62 16,04 0 14,41 1,62 0,03 1,65 470,78 1,60 1,60 470,78 469,13 469,64 

     n-Propilbenzeno 0 0 20 0 20 0 0 0 0 0 0 0 0,00 0 

     Metilbenzeno 0 0,04 132,03 0 131,99 0,04 0 0,04 26,73 0 0 26,73 26,69 26,69 

     Trimetilbenzeno 0 0,35 286,42 0 286,07 0,35 0,01 0,36 298,88 0 0 298,88 298,53 298,53 

     Tetrametilbenzeno 0 0 99,91 0 99,90 0 0 0 1,80 0 0 1,80 1,80 1,80 

     Trimetil-etilbenzeno 0 0 3,24 0 3,24 0 0 0 3,24 0 0 3,24 3,24 3,24 

Fração Molar                                

     Hidrogênio 0 0,90 0,71 1,00 0 0,89 0,89 0,89 0,70 0 0 0,70 0 0 

     Etano 0 0,09 0,07 0 0 0,10 0,10 0,10 0,09 0 0 0,09 0,04 0 

     Propano 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

     benzeno 0,01 0 0 0 0 0 0 0 0,02 0 0 0,02 0,10 0 

     tolueno 0,97 0 0,15 0 0,74 0 0 0 0,11 1,00 1,00 0,11 0,48 0,14 

     Etilbenzeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0,01 0,01 

     O-xileno 0,02 0 0 0 0 0 0 0 0,05 0 0 0,05 0,21 0,49 

     n-Propilbenzeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

     Metilbenzeno 0 0 0 0 0,06 0 0 0 0 0 0 0 0,01 0,03 

     Trimetilbenzeno 0 0 0,03 0 0,13 0 0 0 0,03 0 0 0,03 0,13 0,31 

     Tetrametilbenzeno 0 0 0,01 0 0,05 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

     Trimetil-etilbenzeno 0 0 0 0 0,00 0 0 0 0 0 0 0 0,00 0,00 

Vazão Total  (kmol/h)        21,52 8130,63 10251,61 248,03 2120,94 7882,60 128,42 8011,02 10252,26 1566,03 1566,03 10252,26 2241,24 950,80 

Temperatura (K)              360,15 337,03 393,10 315,15 442,51 315,15 315,15 315,15 315,15 466,80 468,24 697,11 443,15 511,81 

Pressão (atm)            4,29 27,13 26,36 22,39 26,36 22,58 22,58 22,58 24,03 6,61 26,36 24,52 7,00 7,19 

Fração de vapor            0,00 1,00 0,82 1,00 0,00 1,00 1,00 1,00 0,78 0,00 0,00 1,00 0,08 0,00 

Entalpia (cal/mol)        5387,75 -1687,09 -218,94 117,05 5409,18 -1916,42 -1916,42 -1916,42 -1778,41 10818,57 10902,84 6246,94 5202,43 4859,07 
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4.2 Definições Estacionárias para controle global 

Nessa seção serão definidos alguns dos passos da análise top-down ou de “cima para 

baixo” para seleção das variáveis controladas, a partir do conceito de controle auto-

otimizante, apresentada na Tabela 2-1. Para isso, são necessários um modelo estacionário e 

objetivos operacionais (estados estacionários econômicos). O objetivo é a redução do número 

de conjuntos possíveis de variáveis controladas primárias. Esse procedimento foi seguido por 

ARAÚJO et al. (2007) para o processo HDA e será adaptado ao processo TADP. 

 

4.2.1 Análise dos graus de liberdade 

 

É fundamental determinar o número de graus de liberdade de estado estacionário, porque 

este, por sua vez, determina o número de variáveis controladas de estado estacionário que 

podem ser escolhidas. Em processos complexos, é útil somar o número de graus de liberdade 

das unidades individuais, tal como consta na Tabela 4-5. 

 

Tabela 4-5: Número típico de graus de liberdade para algumas unidades de processo. 

Fonte: ARAÚJO et al., (2007). 

 

Unidade de Processo Graus de Liberdade 

Cada corrente de alimentação 
externa 

1 (vazão de alimentação) 

Divisor de corrente 
n-1 frações de divisão (n é o número de correntes de 

saída) 

Misturador 0 

Compressor, turbina e bomba 1 (potência) 

Vaso de flash adiabático 0* 

Reator em fase líquida 1 (inventário) 

Reator em fase gás 0* 

Trocador de calor 1 (carga térmica ou área de troca) 

Colunas (ex. destilação) excluindo 
os trocadores de calor 

0* + número de retiradas laterais 

* Adicionar 1 grau de liberdade para cada pressão fixada (necessário uma nova válvula, 
bomba ou compressor) 
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A partir das regras da Tabela 4-5, calculam-se os graus de liberdade do processo em 

questão, conforme a  

Tabela 4-6.  

 

Tabela 4-6: Número de graus de liberdade do processo 

Unidade de Processo Graus de Liberdade 

Correntes de alimentação externas 4 
.
 1 = 4 

Divisores (purga) 1 
.
 1 = 1 

Compressor 1 
.
 0 = 0 

Flash adiabático 
(**)

 (separador) 1 
.
 0 = 0 

Reator em fase gás 
(**)

 1 
.
 0 = 0 

Trocadores de calor na seção de reciclo
(***)

 (forno e resfriador) 2 
.
 1 = 2 

Trocadores de calor nas 3 colunas de destilação 3 
.
 2 = 6 

Três colunas de destilação, sendo duas com uma retirada lateral cada 0 + 2 
.
 1 = 2 

Total 15 

* Considerando potência fixada no compressor 

** Cosiderando nenhuma válvula ajustável para controle de pressão (válvula totalmente aberta a montante do 
separador) 

*** A carga térmica do trocador FEHE não é um grau de liberdade por que não há by-pass ajustável.  

 

 
 

A análise dos graus de liberdade também pode ser verificada através de um balanço das variáveis 

manipuladas.  

A Tabela 4-7 apresenta a lista de variáveis manipuladas do processo. É importante observar que 

nem todas as variáveis manipuladas podem ser consideradas graus de liberdade estacionários, uma vez 

que nem todas tem efeito sobre o estado estacionário do processo. 

São consideradas nesse processo 22 variáveis manipuladas (conforme Tabela 4-7). Essas 

correspondem, portanto, a 22 graus de liberdade. Porém, 7 delas correspondem a níveis de líquido, que 

não apresentam influência sobre o estado estacionário.  

Assim, tem-se 22 - 7 = 15 graus de liberdade, o que está de acorco com o valor obtido 

anteriormente através da análise das unidades de processo individuais conforme apresentado na  

Tabela 4-6. 
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Tabela 4-7: Lista de Variáveis Manipuladas 

  Variável manipulada Estado 

U1 Vazão de C9/C10 Estacionário 

U2 Vazão de gás fresco Estacionário 

U3 Vazão de tolueno fresco Estacionário 

U4 Vazão de bentol Estacionário 

U5 Carga térmica do forno Estacionário 

U6 Carga térmica do resfriador Estacionário 

U7 Vazão de purga Estacionário 

U8 Vazão de líquido para estabilizadora Apenas dinâmico (controle de nível) 

U9 Vazão de refluxo na estabilizadora Estacionário 

U10 Carga térmica do condensador na estabilizadora Apenas dinâmico (controle de nível) 

U11 Vazão de destilado na estabilizadora Estacionário 

U12 Carga térmica do refervedor da estabilizadora Estacionário 

U13 Vazão de fundo da estabilizadora Apenas dinâmico (controle de nível) 

U14 Vazão de refluxo na coluna de benzeno Estacionário 

U15 Vazão de destilado na coluna de benzeno Apenas dinâmico (controle de nível) 

U16 Carga térmica do refervedor da coluna de benzeno Estacionário 

U17 Vazão de fundo da coluna de benzeno Apenas dinâmico (controle de nível) 

U18 Vazão de refluxo na coluna de tolueno Estacionário 

U19 Carga térmica do condensador na coluna de tolueno Estacionário 

U20 Vazão de destilado na coluna de tolueno Apenas dinâmico (controle de nível) 

U21 Carga térmica do refervedor da coluna de tolueno Estacionário 

U22 Vazão de fundo da coluna de tolueno Apenas dinâmico (controle de nível) 

 

 

Para esse processo 49 variáveis foram consideradas “candidatas” a variáveis controladas. 

Essa seleção está apresentada na Tabela 4-8 e nela estão incluídas pressões, temperaturas, vazões 

e composições. 

Com 15 graus de liberdade e 49 candidatas a variáveis controladas uma quantidade muito 

grande de estruturas de controle é possível, e isso tudo sem considerar as diferentes alternativas 

para o controle de nível. É claro que uma análise de todas as estruturas é impraticável e para 

evitar essa explosão combinatorial, as restrições ativas são primeiro determinadas e então uma 

análise de otimização pode ser aplicada para definição do conjunto remanescente. 
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Tabela 4-8: Variáveis selecionadas como candidatas a controladas (exceto níveis). 

Y1 Vazão de C9/C10 Y26 Fração molar de tolueno no líquido do separador 

Y2 Vazão de tolueno fresco Y27 fração molar de xileno no líquido do separador 

Y3 Vazão de reciclo de tolueno Y28 Fração molar de etano no reciclo de gás 

Y4 Temperatura de entrada do reator Y29 Fração molar de propano no reciclo de gás 

Y5 Temperatura de saída do reator Y30 Fração molar de benzeno no reciclo de gás 

Y6 Temperatura do separador Y31 Vazão total dehidrocarbonetos para a seção de reação 

Y7 Vazão de Bentol Y32 Fração molar de hidrogênio na saída do reator 

Y8 Vazão de gás fresco Y33 
Taxa de produção (vazão de benzeno nas colunas 

estabilizadora e de benzeno) 

Y9 Saída do lado quente do trocador FEHE Y34 
Taxa de produção (vazão de fundo na coluna de 

tolueno) 

Y10 Vazão de vapor na saída do separador Y35 
Temperatura em um estágio intermediário na coluna de 

estabilizadora 

Y11 Vazão de líquido na saída do separador Y36 
Temperatura em um estágio intermediário na coluna de 

benzeno 

Y12 Vazão de purga Y37 
Temperatura em um estágio intermediário na coluna de 

tolueno 

Y13 Pressão do separador Y38 Pressão no topo da coluna estabilizadora 

Y14 Carga térmica do forno Y39 Pressão no topo da coluna de benzeno 

Y15 Carga térmica do resfriador Y40 Pressão no topo da coluna de tolueno 

Y16 Conversão do tolueno na saída do reator Y41 
Fração molar de benzeno na saída lateral da 

estabilizadora 

Y17 Conversão do trimetilbenzeno na saída do reator Y42 
Fração molar de propano na saída lateral da 

estabilizadora 

Y18 
Razão hidrogênio / hidrocarbonetos na entrada do 

reator 
Y43 

Fração molar de benzeno na saída lateral da coluna de 

benzeno 

Y19 Vazão de gás de reciclo Y44 Fração molar de tolueno na saída lateral da coluna de 

benzeno 

Y20 Fração molar de etano no misturador Y45 Fração molar de xileno no fundo da coluna de tolueno 

Y21 Fração molar de propano no misturador Y46 Fração molar de tolueno no fundo da coluna de tolueno 

Y22 Fração molar de etano no topo do separador Y47 
Fração molar de etilbenzeno no fundo da coluna de 

tolueno 

Y23 Fração molar de propano no topo do separador Y48 Fração molar de tolueno no topo da coluna de tolueno 

Y24 Fração molar de benzeno no topo do separador Y49 Fração molar de xileno no topo da coluna de benzeno 

Y25 Fração molar de benzeno no líquido do separador 
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4.2.2 Variáveis Controladas Primárias 

4.2.2.1 Colunas de destilação 

Os seis graus de liberdade das colunas de destilação serão determinados através de uma 

análise em separado do resto da planta, conforme proposto por ARAÚJO et al. (2007). Para 

colunas de destilação é sempre ótimo ter o produto mais valioso como restrição. Nesse caso 

existem três restrições de produtos: a composição de benzeno nas correntes laterais das 

colunas estabilizadora e de benzeno, e a composição de xileno na corrente de fundo da coluna 

de tolueno. Essas restrições devem ser ativas uma vez que esses são os produtos principais da 

unidade. 

A composição de tolueno na corrente de reciclo para a unidade também é uma variável 

pré-definida uma vez que o aumento do teor de xilenos na corrente de reciclo, além de 

representar um maior consumo energético, também pode causar uma concentração indesejada 

de etilbenzeno no processo. Assim, essa composição também será considerada uma restrição 

ativa. Restam apenas as duas correntes de fundo das colunas estabilizadora e de benzeno. Da 

mesma forma que o xileno, não é interessante recircular o benzeno de volta para a seção de 

reação, assim, na corrente de fundo da coluna de benzeno, a composição de benzeno deve ser 

controlada. A corrente de fundo da torre estabilizadora não possui nenhuma restrição ativa e 

nesse caso será controlada pela concentração de benzeno no fundo. 

Assim, essas seis especificações para as colunas de destilação consomem seis graus de 

liberdade estacionários, restando portanto 15 – 6 = 9 graus de liberdade remanescentes. 

4.2.2.2  Seção de Reação e Separação com reciclo 

As seguintes restrições ativas foram consideradas com base no projeto utilizado como 

referência para a Seção de Reação e Separação: temperatura do Separador, vazão de C9/C10, 

vazão de tolueno fresco, vazão da corrente Bentol (mistura de benzeno e tolueno), pressão do 

Separador, razão H2/HC e temperatura na entrada do Reator 

Essas restrições não constituem graus de liberdade uma vez que seus valores devem ser 

fixados. Consequentemente o número de graus de liberdade remanescentes é: 15-6-7=2, o que 

reduz significativamente o número de conjuntos possíveis de variáveis controladas. 
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4.2.3 Análise de Otimização para definição dos graus de liberdade remanescentes 

A equação que descreve a função lucro (-J) [M$/ano] e que deve ser maximizada é 

conforme abaixo.  

 

(-J) = (                    ) – (                                                      

                                            )                                                                                  (4.2-1) 

 

Sujeita às restrições: 

1. Razão Hidrogênio / hidrocarbonetos na entrada do reator 

     
  
  
                                                                                                                                        (4.2-2) 

 

2. Vazão de carga (alimentação de tolueno fresco, bentol e corrente C9-C10 ) 

         
  

 
                                                                                                                                        (4.2-3) 

             
  

 
                                                                                                                              (4.2-4) 

              
  

 
                                                                                                                             (4.2-5) 

 

3. Temperatura do reator 

                                                                                                                                                    (4.2-6) 

4. Pureza do benzeno nas retiradas laterais das colunas de benzeno e estabilizadora 

                                                                                                                                               (4.2-7) 

                                                                                                                                             (4.2-8) 

5. Pureza do xileno no fundo da coluna de tolueno 

                                                                                                                                                    (4.2-9) 

6. Pureza do tolueno na corrente de refluxo 

                                                                                                                                                  (4.2-10) 
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7. Temperatura de entrada do separador 

                                                                                                                                            (4.2-11) 

8. Pressão no separador 

                                                                                                                                      (4.2-12) 

9. Adicionalmente, todos os fluxos e concentrações devem ser não negativos. 

Considera-se que todos os subprodutos (purga, destilado vapor da estabilizadora e da 

coluna de benzeno) são vendidos como combustível.  

1. pB, pX, pTol, pBentol, pC9C10, pH2, pcomb, pAR, pPot e pVap são os preços das cargas de 

benzeno, xileno, tolueno, bentol (mistura de benzeno e tolueno), fração C9-C10, 

hidrogênio, combustível para o forno, água de resfriamento, potência para o 

compressor e vapor, respectivamente (ver dados na Tabela 4-9);  

 

Tabela 4-9: Dados econômicos do processo. 

Fonte: adaptado de ARAÚJO et al., (2007) e ICIS. 

Dados econômicos 
  pB 0,256 $/kg 

pX 0,312 $/kg 

pTol 0,145 $/kg 

PC9C10 0,072 $/kg 

pH2 1,455 $/kg 

Pf 1,000 $/kg 

pcomb 3,8 . 10
-9

 $/J 

pAR 2,22 . 10
-10

 $/J 

ppot 5,6 10
-5
 $/W 

pvap 2,4 . 10
-9

 $/J 

 

2. FB, FX, FTol, FBentol, FC9C10, FH2, Qcomb, QAR, WPot e QVap são os fluxos de benzeno, 

xileno, tolueno, bentol (mistura de benzeno e tolueno), fração C9-C10, hidrogênio, 

combustível para o forno, água de resfriamento, potência para o compressor e vapor, 

respectivamente;  
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3. QAR = QAR,resfriador + QAR,T01 + QAR,T02 + QAR,T03; 

 

4. QVAP = QVAP,T01 + QVAP,T02 + QVAP,T03; 

 

5. Ff = Fpurga + DT01 + DT02;, onde Fpurga é a vazão de purga, DT01 é a vazão de destilado 

da T01 e DT02 é a vazão de destilado da T02; 

 

6. pf é o preço associado ao gás combustível; 

 

7. Operação anual de 8150 horas. 

Conforme visto no item 2.2, o controle auto-otimizante é quando uma perda (econômica) 

aceitável pode ser conseguida usando setpoints constantes para as variáveis controladas, sem a 

necessidade de reotimização na ocorrência de distúrbios (SKOGESTAD & LARSSON, 

2000). A estratégia de setpoint constante é simples, mas não será ótima, como resultado de 

distúrbios, ou seja, alterações nas variáveis independentes e parâmetros que causam a 

mudança do setpoint ótimo. O efeito desses fatores (ou, mais especificamente a perda) 

depende da escolha das variáveis controladas, e o objetivo é encontrar um conjunto de 

variáveis controladas para que a perda seja aceitável. 

Para identificação da estrutura que satisfaça essa condição utilizou-se um dos recursos de 

análise de modelos do Aspen Plus, o de otimização. A função objetivo descrita na Equação 

(4.2-1) foi configurada com suas respectivas restrições. Foram pré-selecionadas as variáveis 

de concentração com restrições não ativas, por apresentarem um impacto significativo na 

função objetivo. O valor ótimo dessas variáveis foi calculado e dois distúrbios foram 

aplicados ao processo, conforme Tabela 4-10, sendo as variáveis de decisão as concentrações. 

 

Tabela 4-10: Distúrbios do processo. 

  

Distúrbio 

D1 Vazão de C9/C10 +10% 

D2 Vazão de C9/C10 -10% 

 

As variáveis definidas como ótimas do ponto de vista de controle auto-otimizante foram 

aquelas em que, na aplicação dos distúrbios e levando-se em conta seus ganhos, tiveram 

menor impacto na função lucro, o que implica que, ao ser realizada a política de setpoint 
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constante, tem o menor impacto na função lucro. Essa abordagem é muito mais simples do 

que a realizada por ARAÚJO et al., (2007), pois não leva em consideração o erro de 

implementação. A Tabela 4-11 apresenta os resultados. 

A partir da metodologia descrita, as variáveis selecionadas foram a fração molar de etano 

(inerte) na saída do misturador e a fração molar de xileno na saída do reator. Esse resultado é 

comparável com o obtido em ARAÚJO et al., (2007) para o processo HDA, que considerou o 

conjunto fração molar de metano (inerte) na saída do misturador de carga e fração molar de 

tolueno na saída do quencher.  

Tabela 4-11: Seleção das restrições não ativas 

Variável Candidata a Controlada Nominal 

Variação 

absoluta do valor 

nominal com D1 

Variação 

absoluta do valor 

nominal com D2 

Fração molar de etano no misturador 1,004E-06 4,48E-07 -4,87E-07 

Fração molar de propano no misturador 5,134E-08 2,33E-08 -2,59E-08 

Fração molar de etano no topo do 

separador 
8,54E-03 -2,16E-04 3,30E-04 

Fração molar de propano no topo do 

separador 
4,37E-04 -5,15E-06 1,10E-05 

Fração molar de benzeno no topo do 

separador 
1,02E-04 1,29E-05 -1,47E-05 

Fração molar de benzeno no líquido do 

separador 
0,0702032 0,0030892 -0,0035004 

Fração molar de tolueno no líquido do 

separador 
0,254397 -0,0017485 0,0023585 

fração molar de xileno no líquido do 

separador 
0,200455 -0,0099576 0,0101899 

Fração molar de benzeno no reciclo de 

gás 
1,20E-08 2,33E-08 -2,59E-08 

Fração molar de xileno na saída do 

reator 
0,2004806 9,96E-07 1,02E-07 
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5. Análise dinâmica 

A obtenção do modelo dinâmico para o processo é feita a partir do modelo estacionário, 

sendo que o próprio simulador faz a conversão do modo estacionário para o dinâmico. Para 

isso é necessário fornecer as informações relacionadas com as dimensões dos equipamentos, 

tais como dimensões relativas das colunas (nível de líquido no fundo ou “sump”), dimensões 

relativas aos pratos (altura do vertedor, diâmetro do prato e espaçamento) e dimensões dos 

vasos (diâmetro e altura). 

O objetivo é a realização de uma análise dinâmica envolvendo:  

 projeto da camada de controle regulatório;  

 projeto da configuração da camada de controle supervisória e simulações 

dinâmicas com o modelo rigoroso do processo para validação da estrutura de 

controle proposta.  

O processo HDA tem sido exaustivamente estudado por diversos autores com diferentes 

objetivos, como o projeto do estado estacionário, controlabilidade e operabilidade do modelo 

dinâmico, seleção de estruturas de controle e projeto de controladores.  

O processo TADP possui diversas similaridades com o processo HDA, conforme será 

visto na seção a seguir. Ambos os processos possuem as características motivadoras para o 

desenvolvimento de uma metodologia para controle global, como a presença de reciclos 

materiais, integrações energéticas e interações entre operações unitárias. Porém o processo 

estudado nesse trabalho apresenta um teor mais realístico em relação ao processo HDA 

apresentado na literatura, com uma cinética mais complexa, envolvendo mais componentes, e 

a presença de particularidades específicas do complexo aromático no qual a unidade está 

inserida. 

As metodologias de controle global desenvolvidas por ARAÚJO et al. (2006 e 2007) e 

LUYBEN (2002) para o processo HDA foram adaptadas para o processo de Transalquilação e 

Desprorcionamento de tolueno e algumas modificações serão discutidas nesse capítulo, 

visando à obtenção de um controle regulatório efetivo desenvolvido e testado utilizando uma 

simulação rigorosa, dinâmica e não linear do sistema completo: reator tubular, trocadores de 

calor e três colunas de destilação. 

. 
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5.1 Analogia com o Processo HDA 

O processo HDA envolve as mesmas nove operações unitárias básicas do processo 

TADP: reator, forno, separador vapor-líquido, compressor de reciclo, dois trocadores de calor 

e três colunas de destilação. Duas correntes materiais, hidrogênio e tolueno são convertidos no 

produto benzeno e nos subprodutos metano e difenil. 

Como visto na Figura 2-5, o fluxograma do processo HDA, à exceção da adição da 

corrente de quench ao efluente do reator, envolve a mesma sequência de equipamentos do 

processo TADP. 

A principal vantagem comercial do processo TADP é a possibilidade de conversão de 

aromáticos pesados orientados a xilenos. Essa característica aumenta a complexidade do 

sistema reacional conforme visto nas Equações (4.1-1) e (4.1-7). A presença de diversas 

reações reversíveis provoca uma não linearidade dos componentes frente às variações de 

temperatura, o que é particularmente crítico para a utilização de uma estratégia de controle 

baseada em controladores lineares. A Figura 5-1 ilustra esse comportamento. É possível 

observar que apenas a concentração de xileno não apresenta inversão de ganho em relação à 

temperatura de alimentação do reator, mas apresenta variação significativa com a mesma. 

Além da maior complexidade do sistema reacional existem algumas diferenças 

importantes também na seção de destilação. A primeira diferença conceitual é relativa à Torre 

Estabilizadora, T-02. 

Na indústria de petróleo uma coluna é chamada estabilizadora quando a sua carga contém 

uma pequena quantidade de um componente que é muito mais volátil do que o componente 

principal. O destilado produto é uma fração pequena da corrente de carga e é removido do 

vaso de refluxo como vapor. 

Na Torre Estabilizadora estudada, uma parte do benzeno produzido deixa o processo 

através de uma retirada lateral. Essa é uma particularidade do complexo aromático em questão 

que ocorre porque a Unidade de Isomerização que faz parte do mesmo complexo consome 

benzeno para estabilização do destilado da coluna deheptanizadora. Como a pureza requerida 

não é a mesma altíssima do benzeno produto (vendável) é possível economizar energia com 

esse procedimento. 

Colunas com retiradas laterais são frequentemente utilizadas em casos em que existem 

pequenas quantidades ou do componente mais leve ou do componente mais pesado. O 
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objetivo então é purgar essas pequenas quantidades de impurezas. Problemas são 

frequentemente encontrados em colunas com retiradas laterais quando a vazão dessa retirada 

representa uma larga fração do tráfego total de vapor ou líquido através daquela seção da 

coluna. Se a vazão de líquido é maior do que 50% do total de líquido que entra no prato 

imediatamente acima da retirada lateral, o líquido que irá descer pela coluna abaixo do prato 

da retirada lateral é a diferença entre duas vazões altas. Assim, pequenas mudanças em 

qualquer um dos fluxos produz grandes mudanças na vazão de líquido descendo pela coluna, 

o que pode resultar em mudanças drásticas na carga de líquido dos pratos abaixo da saída 

lateral. 

 

 

Figura 5-1 – Variação da composição (a) dos reagentes e (b) dos produtos em função da 

temperatura de alimentação do reator. 
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A T-03 ou Torre de benzeno também apresenta diferenças em relação à concepção do 

processo HDA. Nessa torre o benzeno produto é retirado na lateral da coluna e no topo um 

condensador parcial é utilizado a fim de purgar os componentes leves que tenham deixado a 

torre estabilizadora pelo fundo. 

O uso de condensadores parciais torna o controle da coluna mais complexo devido à 

interação entre as malhas de pressão, de nível do vaso de refluxo e de temperatura do prato 

sensível. 

Em geral, no controle de pressão de colunas com condensador parcial, as flutuações na 

vazão de vapor são tipicamente bastante significantes para o controle de pressão. Contudo, as 

torres T-02 e T-03 são do tipo com alta razão de refluxo (ou baixa vazão de destilado vapor). 

Como a quantidade de componentes leves na seção de destilação é muito pequena, as 

variações dessa vazão não são capazes de regular a pressão de forma aceitável, ou pelo menos 

não sem interferir na especificação dos produtos. A Figura 5-2 a e b apresenta as limitações 

do controle de pressão pela purga nas T-03 e T-02, respectivamente frente à aplicação de um 

distúrbio de 10% na corrente C9C10. Na T-03, o controle de pressão não é eficiente e nem 

ambientalmente desejável, uma vez que o benzeno que deveria sair na corrente lateral passa a 

sair pela corrente de purga o que aumenta inaceitavelmente o teor de componentes aromáticos 

no gás combustível, conforme pode ser visualizado na Figura 5-2 c. Na T-02, apesar de ser 

possível o controle pela purga, o controle de composição do benzeno da corrente lateral, 

mesmo sujeito a especificação menos restritiva é prejudicado, aumentando o teor de 

impurezas nessa corrente, o que é ilustrado pela redução da pureza do benzeno nessa corrente 

(Figura 5-2 b). 

Os inertes desse processo são o etano e o propano produzidos e são purgados do processo 

através da purga de seção de reciclo de gás e das T-02 e T-03. 
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Figura 5-2 – Limitações do controle de pressão das (a) T-03 e (b) T-02 com a manipulação da 

vazão de purga e (c) aumento da concentração de benzeno na purga da T-03. 
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Finalizando, a Tabela 5-1 apresenta um resumo das diferenças e semelhanças entre os 

dois processos. 

Tabela 5-1: Comparativo entre os processos HDA e TADP 

Operação do Processo HDA Diferença do Processo de TADP 

Carga 

Além do tolueno fresco alimentam a unidade uma fração de C9-C10 e também 

uma mistura de benzeno e tolueno proveniente de reprocesso do Complexo. Essa 
corrente, assim como o tolueno fresco, alimentam o sistema como carga da 

Coluna de benzeno. 

FEHE Análogo. 

Forno Análogo. 

Reator 

Diferenças na rede de reações, que é mais complexa não apenas pelo número de 

componentes e reações envolvidas, mas também pelas não linearidades da 

composição em relação à temperatura com presença de reações reversíveis. 

Quench Não há. 

Resfriador do Separador Análogo. 

Separador Análogo. 

Compressor Análogo. 

Purga 
O inerte a ser purgado é uma mistura de três componentes leves: hidrogênio, 

etano e propano. 

Coluna Estabilizadora 

- Presença de retirada lateral de benzeno com especificação requerida pela 
Unidade à jusante; 

- Vazão de destilado vapor é muito pequena de forma que o controle de pressão 

manipulando essa variável não é efetivo. 

Coluna de benzeno 

- Presença de retirada lateral de benzeno com especificação de pureza para 

venda; 
- Condensador parcial de topo; 

- Vazão de destilado vapor é muito pequena de forma que o controle de pressão 

manipulando essa variável não é efetivo. 

Coluna de tolueno 

O produto de fundo, apesar de purgar todos os inertes pesados, possui 

especificação, pois contém a fração de xileno produto a ser separado nas 

unidades adjacentes. 

Produtos 
Além do benzeno também são produzidos xilenos. E os subprodutos são etano, 

propano e C10 no lugar do metano e difenil.  

 

5.2 Estratégia 1 - Estratégia orientada a estrutura de controle 

(baseada no trabalho de Araújo et al., 2007) 

Um dos objetivos do estudo de controle global realizado em ARAÚJO et al. (2007) é 

evitar uma estrutura combinatória de controle para processos de grande escala. A seleção de 
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variáveis controladas baseia-se em valores econômicos ótimos de estado estacionário e uso 

das idéias de controle auto-otimizante para encontrar o melhor conjunto. 

O procedimento para a definição do Projeto da Estrutura de Controle global realizado em 

ARAÚJO et al. (2007) é apresentado na Figura 2-1, e foi adaptado nesse trabalho do processo 

HDA ao processo TADP. Os itens da primeira etapa, a análise de “Cima para Baixo”, foram 

definidos durante a análise estacionária na Seção 4.2.  

As seções a seguir são respectivas a segunda parte da análise, a análise bottom-up ou de 

“Baixo para Cima” da metodologia aplicada em ARAÚJO et al. (2007). 

5.2.1 Projeto da estrutura de controle regulatório 

O principal objetivo da camada regulatória é facilitar a operação suave e não a otimização 

dos objetivos relacionados a lucro, o que é feito nas camadas superiores conforme visto na 

Figura 2-2. Usualmente é um sistema de controle descentralizado que mantém um conjunto de 

medições em um dado setpoint. Tipicamente essas variáveis são pressões, níveis e 

determinadas temperaturas. 

5.2.2 Estabilização de Modos Instáveis 

Na seção de reação uma temperatura deve ser controlada a fim de estabilizar a operação 

do reator. No trabalho de ARAÚJO et al. (2007) é escolhido controlar a temperatura de 

entrada do reator com a manipulação da carga térmica do forno, que tem um efeito direto 

sobre essa temperatura. 

Os níveis de líquido no separador e nos tambores de refluxo e da base das colunas de 

destilação também devem ser estabilizados. Foi escolhida aqui a manipulação das vazões de 

saída para controle dessas variáveis. A exceção é o nível do tambor de refluxo da torre 

estabilizadora que é controlado pela carga térmica do condensador devido à baixa vazão de 

saída. 

5.2.3 Controle de Pressão 

Além da estabilização dos modos instáveis o objetivo primário da camada regulatória é 

evitar o afastamento do ponto de operação desejado em curta escala de tempo. O 

comportamento dinâmico da pressão é geralmente rápido, então o controle efetivo da pressão 

no processo é importante para evitar sobrepressões temporárias. Primeiro a pressão deve ser 

controlada em algum ponto na malha de reciclo do reator. Como no caso do processo de 
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TADP a pressão do vaso separador é uma restrição ativa, esta será controlada, ao invés da 

pressão no reator como feito em ARAÚJO et al. (2007); contudo a variável manipulada 

permanecerá a vazão de gás de purga. Em cada coluna de destilação a pressão é controlada 

através da manipulação da carga térmica do condensador. A exceção é a torre estabilizadora, 

em que a vazão de benzeno na retirada lateral é usada como variável manipulada, pois a carga 

térmica foi usada para controlar o nível do condensador. 

5.2.4 Malhas de temperatura 

Como a operação do separador tem um grande impacto tanto no reciclo de gás quanto na 

seção de separação, a sua temperatura também deve ser controlada. A variável manipulada 

escolhida nesse caso é a carga térmica do resfriador. 

O controle de composição nas colunas de destilação em geral é lento devido ao atraso das 

medições e interações. Assim, as temperaturas também devem ser controladas nas colunas de 

destilação a fim de evitar flutuações em curta escala de tempo. Entretanto não é claro quais 

estágios devem ser selecionados para o controle de temperatura. Para determinação do prato 

sensível será utilizado o método do Critério de Slope (LUYBEN, 2006). 

O procedimento para seleção do prato para controle de temperatura a partir desse método 

é analisar o perfil de temperatura em estado estacionário e buscar a localização na coluna em 

que ocorre a maior mudança de temperatura de um prato para o outro. Essa técnica funciona 

porque ela identifica o prato em que a temperatura é significantemente afetada pelas 

composições do componente leve e do componenten pesado.  

Os resultados são apresentados nas Figura 5-3-a (prato selecionado para controle de 

temperatura da T-02 é o número 4), Figura 5-3-b (prato selecionado para controle de 

temperatura da T-03 é o número 36) e na Figura 5-3-c (prato selecionado para controle de 

temperatura da T-04 é o número 46). 
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Figura 5-3 – Seleção do Prato sensível para controle de temperaturas na Seção de Destilação, 

através dos perfis de temperaturas (a) T-02 - Torre Estabilizadora, (b) T-03 – Torre de 

benzeno e (c) T-04 – Torre de tolueno. 
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5.2.5 Projeto da estrutura de controle supervisório 

O propósito da camada supervisória é manter as variáveis controladas primárias em seus 

setpoints ótimos. A camada supervisória foi reproduzida e adaptada de ARAÚJO et al. 

(2007). Além dos controladores de composição previamente estabelecidos no capítulo 

anterior, um controle antecipatório para cálculo da razão H2/HC também se faz necessário, 

uma vez que essa é uma restrição ativa.  

Através da análise estacionária, definiu-se o controle da composição de xileno na saída 

do reator (pela manipulação do setpoint do controlador da temperatura de entrada) e do 

controle de etano na saída do misturador pela manipulação da vazão de reciclo de gás. 

5.3 Sintonia dos Controladores 

Um dos passos vitais no desenvolvimento do sistema de controle global (LUYBEN et al., 

1992; 1993), uma vez especificados o processo e a estrutura de controle, é a determinação do 

algoritmo a ser usado em cada controlador (P, PI ou PID), bem como seus respectivos ajustes. 

O autor recomenda o uso de controles apenas proporcionais para níveis de líquido, mesmo 

para algumas aplicações em reatores líquidos. 

Para outras malhas de controle, sugere-se o uso de controladores PI. O teste de retro-

alimentação é um método simples e rápido para obter o ganho e o período críticos (Ku e Pu). 

A partir desses dados, podem ser usados tanto o ajuste de Ziegler-Nichols para um controle 

preciso com coeficiente de amortecimento de 0,1, quanto o de Tyréus e Luyben (1992), mais 

apropriado, para malhas mais conservativas e coeficiente de amortecimento de 0,4 em malha 

fechada. A Tabela 5-2 apresenta o algoritmo proposto por Tyréus-Luyben utilizado nessa 

dissertação em comparação com o ajuste de Ziegler-Nichols.  

 

Tabela 5-2: Ajuste de Tyréus-Luyben 
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Na  e Figura 5-5. 

Tabela 5-3 é apresentado um resumo das malhas de controle apresentadas nas Figura 5-4 

e Figura 5-5. 

Tabela 5-3: Resumo das Malhas de Controle da Estratégia 1 

Tag variável manipulada variável controlada 

Kc 

(%/%) 

τI 

(min) 

R-01_TC Carga Térmica no F-01 Temperatura na entrada do R-01 17,15 3,96 

V-01_TC Carga de resfriamento no PREAC Temperatura no V-01 1 20 

V-01_PC Vazão de saída de Purga Pressão no V-01 20 12 

V-01_LC Vazão de saída do V-01 Nível no V-01 10 60 

V-01_CC Vazão de gás de reciclo Concentração de Etano na saída do M-01 1 20 

R-01_CC Temperatura do Reator Concentração de xileno na saída do R-01 1 20 

T02_CondPC Vazão de saída de benzeno da T-02 Pressão no condensador da T-02 44,19 85,8 

T02_DrumLC Carga de resfriamento no condensador da T-02 Nível no vaso de refluxo de topo da T-02 2 9999 

T02_CC01 Vazão de refluxo de topo na T-02 Concentração de tolueno na saída de benzeno da T-02 0,42 11,88 

T02_TC Carga térmica do refervedor da T-02 Temperatura no prato sensível da T-02 26,21 19,8 

T02_CC02 Temperatura no prato sensível da T-02 Concentração de benzeno na saída de fundo da T-02 0,11 11 

T02_SumpLC Vazão de saída de fundo da T-02 Nível do refervedor da T-02 2 9999 

T03_CondPC Carga de resfriamento no condensador da T-03 Pressão no condensador da T-03 98,99 2,64 

T03_DrumLC Vazão de saída de benzeno da T-03 Nível no vaso de refluxo de topo da T-03 2 9999 

T03_CC01 Vazão de refluxo de topo na T-03 Concentração de benzeno na saída de benzeno da T-03 1 20 

T03_TC Carga térmica do refervedor da T-03 Temperatura no prato sensível da T-03 57,4 6,6 

T03_CC02 Temperatura no prato sensível da T-03 Concentração de benzeno na saída de fundo da T-03 0,21 2,59 

T03_SumpLC Vazão de saída de fundo da T-03 Nível do refervedor da T-03 20 9999 

T04_CondPC Carga de resfriamento no condensador da T-04 Pressão no condensador da T-04 52,88 5,28 

T04_DrumLC Vazão de saída de topo da T-04 Nível no vaso de refluxo de topo da T-04 20 9999 

T04_CC01 Temperatura no prato sensível da T-04 Concentração de xileno na saída de topo da T-04 2,16 5,28 

T04_TC Vazão de refluxo de topo na T-04 Temperatura no prato sensível da T-04 0,73 4,92 

T04_CC02 Carga térmica do refervedor da T-04 Concentração de tolueno na saída de fundo da T-04 860,6 2,64 

T04_SumpLC Vazão de saída no fundo da T-04 Nível do refervedor da T-04 2 9999 

 



 

74 

 

 

 

Figura 5-4 – Tela do Aspen Dynamics com a estrutura de controle da Estratégia 1. 
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Figura 5-5 – Fluxograma com a estrutura de controle da Estratégia 1. 

 

5.4 Estratégia 2 – Estratégia orientada ao processo (baseada no 

trabalho de Luyben, 2002) 

A estratégia baseada na metodologia de Luyben (2002) envolve o cumprimento dos nove 

passos do controle global descritos no Capítulo 2. A principal diferença na estrutura final é 

que os reciclos (incluindo os das torres de destilação) devem ser fixados a fim de evitar o 

efeito “bola de neve”. Além disso, os controles de composição são considerados necessários 

apenas nos produtos destinados à venda, que nesse caso foram considerados como sendo as 

correntes laterais das Torres Estabilizadores e de benzeno e a corrente de fundo da Torre de 
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tolueno. A seguir é descrito o procedimento de nove passos para obtenção da estrutura de 

controle. 

Passos 1 e 2: Objetivos de controle e análise dos graus de liberdade efetuados no capítulo 

anterior; 

Passo 3: Estabeler o sistema de gerenciamento de energia. O reator opera 

adiabaticamente, assim para um dado projeto de reator, a temperatura de saída depende da 

capacidade térmica dos gases do reator, da temperatura de entrada e da conversão. O calor do 

reator adiabático é carregado pela corrente efluente e não é removido pelo processo até ser 

dissipado para a utilidade no resfriador do separador. Deve-se controlar a temperatura de 

entrada do reator pela manipulação da vazão de combustível do forno;  

Passo 4: Definir as taxas de produção. A alimentação de hidrogênio vem de um header e 

a de tolueno de um tanque de suprimento. Os produtos benzeno, combustível (purgas) e 

xileno vão para headers ou tanques. As vazões de carga são fixadas (pois dependem das 

unidades adjacentes no Complexo) e elas determinam a taxa de produção;  

Passo 5: Definir as restrições de qualidade de produto, seguranças, meio ambiente e 

operação. As correntes laterais das colunas estabilizadora e de benzeno são correntes 

vendáveis (apesar de terem especificações diferentes). A qualidade do benzeno pode ser 

afetada principalmente por dois componentes: propano e tolueno. Qualquer propano que 

deixar a coluna estabilizadora pelo fundo irá contaminar o benzeno produto. A separação na 

coluna estabilizadora permite prevenir isso pelo uso de um controlador de temperatura para 

definir o boilup da coluna. tolueno no topo da coluna de benzeno é também um contaminante 

dessa corrente. Nesta coluna a separação entre benzeno e tolueno é fácil. Como resultado, 

pode-se controlar o boilup da coluna pela temperatura do prato sensível. Para atingir o 

controle de qualidade do produto desejado, é utilizado um analisador on-line de composição 

de topo para ajustar o setpoint do controlador de temperatura. A corrente de fundo da coluna 

de tolueno também é considerada uma corrente vendável, pois contém o xileno produto. 

Como essa corrente carrega todos os compostos pesados gerados ou não reagidos no processo, 

o maior objetivo no controle de composição é evitar que o tolueno do topo que deve reciclar 

para o processo saia pelo fundo da torre causando um maior consumo de energia nas seções 

de purificação do xileno;  

Passo 6: Fixar um fluxo em cada reciclo e inventário de controle. A vazão de reciclo de 

tolueno deve ser fixada. Será visto em breve que efeito isso traz às malhas de controle de 
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nível. Quatro pressões devem ser controladas: nas três colunas de destilação e na malha de 

gás. Na coluna estabilizadora, o fluxo de vapor produto é o manipulador de controle de 

pressão mais direto, porém essa configuração não gera bons resultados em termos de 

separação, por isso é utilizada como variável manipulada a vazão da retirada lateral. Nas 

colunas de benzeno e tolueno o controle pode ser feito pela manipulação da vazão de água de 

resfriamento para regulagem da taxa de condensação no topo. Para maximizar o rendimento 

do reator, abre-se a válvula de topo do separador e opera-se o compressor no máximo reciclo 

de gás. Então se tem duas opções para controle da malha de pressão de gás: a purga ou a 

vazão de hidrogênio fresco. Uma vez que a pressão indica o inventário de hidrogênio na 

malha de gás reciclo, a vazão de hidrogênio fresco é escolhida. 

Sete níveis de líquido estão presentes no processo: nível do separador e dois níveis (vasos 

de base e topo) em cada coluna. A maneira mais direta de controlar o nível do separador é 

com a vazão de líquido para a coluna estabilizadora. Assim o nível do vaso de refluxo de topo 

é controlado pela vazão de água de resfriamento e o nível do tambor do refervedor pela vazão 

de retirada de fundo. Na coluna de benzeno, a vazão de retirada lateral controla o nível do 

vaso de refluxo de topo e o nível do tambor do refervedor é controlado pela vazão de retirada 

de fundo. 

Após essas escolhas é o momento de decidir a respeito do controle de nível na coluna de 

tolueno. Ao contrário das outras colunas, a razão de boilup é alta de forma que o teor de 

xileno no fundo é pequeno quando comparado ao reciclo de tolueno. Para esse caso escolheu-

se o controle do tambor do refervedor pela vazão de vapor que possui um efeito maior. 

Se a vazão de destilado é utilizada para controle do vaso de refluxo de topo, então a 

vazão de líquido na malha de reciclo de líquido irá flutuar em torno do nível. Isso viola a 

regra inicial de manter fixo o reciclo de tolueno. Assim escolhe-se a vazão de tolueno fresco 

para controle desse nível uma vez que ela representa o inventário de tolueno no processo. 

Esse esquema limita amplas variações de vazão na seção de refino e automaticamente garante 

o balanço de componente para o tolueno;  

Passo 7: Conferir os balanços dos componentes. Etano é purgado da malha de reciclo de 

gás para evitar o seu acúmulo e sua composição pode ser controlada pela vazão de purga. Os 

componentes pesados (A8
+
) gerados ou não reagidos são removidos pela corrente de fundo da 

coluna de tolueno, onde a vazão de vapor controla o nível da base. O inventário de benzeno é 

contabilizado via temperatura e nível do vaso de refluxo de topo na coluna de benzeno e via 

temperatura e pressão na coluna estabilizadora. 
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O inventário de tolueno é contabilizado via nivel do vaso de refluxo de topo da coluna de 

tolueno. A vazão de purga e o controle de pressão da malha de gás tomam conta do inventário 

de hidrogênio;  

Passo 8: Proceder o controle das unidades individuais. Nesse momento pode-se 

estabelecer as malhas de controle para as unidades individuais. Aqui define-se a vazão de 

água de resfriamento como variável manipulada no controle de temperatura do separador.  

Passo 9: Proceder a otimização econômica e verificação da controlabilidade dinâmica. A 

estratégia regulatória básica está estabelecida. Nesse passo existe liberdade para selecionar os 

setpoints de diversos controladores de forma a otimizar economicamente e em desempenho a 

planta. As vazões de refluxo para as colunas devem ser determinadas com base nos 

requerimentos energéticos das colunas e a potencial perda de produtos como contaminantes. 

A seleção dos setpoints é proveniente da análise estacionária. 

A estrutura final pode ser visualizada nas Figura 5-6 e Figura 5-7. A Tabela 5-4 apresenta um 

resumo das malhas de controle implementadas. 

Tabela 5-4: Resumo das Malhas de Controle da Estratégia 2 

Tag variável manipulada variável controlada 

Kc 

(%/%) 

τI 

(min) 

R-01_TC Carga Térmica no F-01 Temperatura na entrada do R-01 17,15 3,96 

V-01_TC Carga de resfriamento no PREAC Temperatura no V-01 1 20 

V-01_PC Vazão de Hidrogênio Puro Pressão no V-01 20 12 

V-01_LC Vazão de saída do V-01 Nível no V-01 10 60 

V-01_CC Vazão de Purga no V-01 Concentração de Etano no topo do V-01 1 20 

T02_CondPC Vazão de saída de benzeno da T-02 Pressão no condensador da T-02 44,19 85,8 

T02_DrumLC Carga de resfriamento no condensador da T-02 Nível no vaso de refluxo de topo da T-02 2 9999 

T02_CC01 Temperatura no prato sensível da T-02 Concentração de tolueno na saída de benzeno da T-02 0,42 11,88 

T02_TC Carga térmica do refervedor da T-02 Temperatura no prato sensível da T-02 44,2 85,8 

T02_SumpLC Vazão de saída de fundo da T-02 Nível do refervedor da T-02 2 9999 

T03_CondPC Carga de resfriamento no condensador da T-03 Pressão no condensador da T-03 98,99 2,64 

T03_DrumLC Vazão de saída de benzeno da T-03 Nível no vaso de refluxo de topo da T-03 2 9999 

T03_CC01 Temperatura no prato sensível da T-03 Concentração de benzeno na saída de benzeno da T-03 1 20 

T03_TC Carga térmica do refervedor da T-03 Temperatura no prato sensível da T-03 57,4 6,6 

T03_SumpLC Vazão de saída de fundo da T-03 Nível do refervedor da T-03 20 9999 

T04_CondPC Carga de resfriamento no condensador da T-04 Pressão no condensador da T-04 52,88 5,28 

T04_DrumLC Vazão de entrada de tolueno Fresco Nível no vaso de refluxo de topo da T-04 20 9999 

T04_CC01 Temperatura no prato sensível da T-04 Concentração de tolueno na saída de xileno da T-04 0,32 22,44 

T04_TC Vazão de saída de fundo da T-04 Temperatura no prato sensível da T-04 6,12 17,16 

T04_SumpLC Carga térmica do refervedor da T-04 Nível do refervedor da T-04 2 9999 
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Figura 5-6 – Tela do Aspen Dynamics com a estrutura de controle da Estratégia 2.
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Figura 5-7 – Fluxograma com a estrutura de controle da Estratégia 2 

 

5.4.1 Validação das estruturas de controle propostas 

As duas estruturas de controle geradas foram validadas através da simulação não linear 

dinâmica com o uso do Aspen Dynamics para uma perturbação de +10% na vazão da corrente 

C9-C10. A seleção desse distúrbio é feita por ser uma condição interessante do ponto de vista 

econômico do complexo aromático, o aumento do teor de aromáticos pesados na carga da 

TADP, por ser essa uma corrente de baixo valor comercial com potencial para se transformar 

em produtos de alto valor agregado como benzeno e xilenos. 

Os resultados estão apresentados nas Figura 5-8 a Figura 5-14. 
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Pode-se dizer que ambas as estratégias apresentam um comportamento bastante 

semelhante em termos de desempenho. 

Na Figura 5-8 observa-se o comportamento das vazões das correntes de reciclo de gás e 

makeu-up de hidrogênio em relação a um distúrbio de 10% na carga (corrente C9C10). Pode-se 

visualizar um aumento na vazão de gás de reciclo na Estratégia 2 (Figura 5-8 d) e também da 

vazão de hidrogênio fresco (Figura 5-8 e), apesar de a Estratégia 2 não apresentar controle 

para a razão H2/HC, essa vazão aumenta devido a diferença de atuação do controle de pressão 

no vaso separador. 

 

Figura 5-8 – Comportamento nas estratégias 1 e 2 das vazões das correntes de reciclo de 

gás (HRE), e hidrogênio fresco (H2PURO) frente a um degrau de 10% na vazão da corrente 

C9-C10; (a) e (d) - Variação nas vazões de reciclo de gás (corrente HRE) nas Estratégias 1 e 

2; (b) e (e) - Variação nas vazões de make-up de hidrogênio (corrente H2PURO) nas 

Estratégias 1 e 2; (c) e (f) – Degrau de 10% na vazão de carga (corrente C9C10) nas 

Estratégias 1 e 2. 

 

A Figura 5-9 mostra o comportamento das malhas regulatória da seção de reação. A 

principal diferença é a atuação do controle de pressão do vaso separador: na Estratégia 1 é 

feito o controle pela vazão de purga enquanto na Estratégia 2 é feito pela vazão de hidrogênio 

fresco. O setpoint da temperatura do reator na Estratégia 1 diminui devido a atuação do 

controlador de concentração de xileno (R-01_CC) 
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Figura 5-9  – Comportamento das malhas das estratégias 1 e 2 relativas à seção de reação 

– regulatórias frente a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) e (d) - Variação 

na pressão do vaso separador (V-01_PC.PV) e vazão de purga e de hidrogênio puro (V-

01_PC.OP) nas Estratégias 1 e 2; (b) e (e) - Variação na temperatura do vaso separador (V-

01_TC.PV) e calor no condensador (V-01_TC.OP) nas Estratégias 1 e 2.; (c) e (f) – Variação 

na temperatura do reator (R-01_TC.PV) e calor no forno (R-01_TC.OP) nas Estratégias 1 e 2. 

 

A Figura 5-10 apresenta a estrutura supervisória proposta para a seção de reação. A 

concentração de inerte (etano) na Estratégia 1 é realizada através da manipulação da vazão de 

reciclo de gás (Figura 5-10 a) e na Estratégia 2 (Figura 5-10 c) pela manipulação da vazão de 

purga, além disso a Estratégia 1 apresenta um controlador a mais, que é o controlador da 

concentração de xilenos na saída do reator (Figura 5-10 b), o que justifica a diferença de 

comportamento na temperatura do reator. 
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Figura 5-10  – Comportamento das malhas das estratégias 1 e 2 relativas à seção de 

reação – supervisórias a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) – Variação da 

concentração de etano na saída do misturador (V-01_CC.PV) e da vazão de gás de reciclo (V-

01_CC.OP) na Estratégia 1; (b) - Variação da concentração de xileno na saída do reator (R-

01_CC.PV) e temperatura do reator (R-01_CC.OP) na Estratégia 1; (c) - Variação da 

concentração de etano no topo do vaso separador (V-01_CC.PV) e vazão de purga no V-01 

(V-01_CC.OP) na Estratégia 2. 

 

A Torre Estabilizadora amortece os impactos dos distúrbios, sendo esses minimizados 

pelos controladores das Torres de benzeno e tolueno para ambas as estratégias (Figura 5-11). 

A estratégia 1 apresenta um controlador a mais, que é o controlador de composição da 

corrente de fundo (Figura 5-11 b)  

A Figura 5-12 mostra que em ambos os casos a restrição operacional de composição de 

benzeno na retirada lateral da torre estabilizadora não foi satisfeita, sendo que a estratégia 2 

apresenta uma menor perda em termos de pureza. Isso ocorre por que o controle de 

composição de benzeno pela vazão de refluxo da estratégia 1 é mais prejudicado, por 

apresentar um comportamento mais não-linear, pois ora deve atuar de forma a impedir a 

contaminação por tolueno ora por propano. 

Estratégia 1 Estratégia 2

(a)

(b)

(c)

t(h)

t(h)
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Figura 5-11 – Comportamento das malhas de controle relativas à T-02 para as estratégias 1 e 2 frente a um degrau de 10% na vazão da 

corrente C9-C10; (a) e (e) - Variação na pressão da T-02 (T-02_CondPC.PV) e vazão de saída de benzeno (T-02_CondPC.OP) nas Estratégias 1 e 

2; (b) - Variação da concentração de benzeno no fundo da T-02 (T-02_CC02.PV) e setpoint de temperatura na T-02 (T-02_CC02.OP) na 

Estratégia 1; (c) e (f) – Variação da concentração de tolueno na saída lateral da T-02 (T-02_CC01.PV) e vazão de refluxo na T-02 e setpoint de 

temperatura na T-02 (T-02_CC01.OP) nas Estratégias 1 e 2; (d) e (g) – Variação na temperatura na T-02 (T-02_TC.PV) e carga térmica no 

refervedor (T-02_TC.OP) nas Estratégias 1 e 2. 

Estratégia 1

(a)

(b)

(c)

(d)

t(h) t(h)

t(h) t(h)

Estratégia 2

(e)

(g)
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t(h) t(h)
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Figura 5-12 – Detalhe da composição da retirada lateral da T-02 frente a um degrau de 

10% na vazão da corrente C9-C10 nas estratégias 1 e 2. 

 

A estrutura de controle da torre de benzeno está apresentada na Figura 5-13, pode-se 

observar que para ambas as estratégias a concentração de benzeno na corrente lateral não é 

afetada pelo distúrbio (Figura 5-13 c e f). A estratégia 1 também apresenta um controlador a 

mais, que é o controlador de composição da corrente de fundo (Figura 5-13 b) 

A Figura 5-14 apresenta a estrutura de controle da torre de tolueno. A estratégia 1 a 

exemplo das demais torres apresenta um controlador a mais, que é o controlador de 

composição da corrente de topo (Figura 5-14 c) 
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Figura 5-13 – Comportamento das malhas de controle relativas à T-03 para as estratégias 1 e 2 frente a um degrau de 10% na vazão da 

corrente C9-C10; (a) e (e) - Variação na pressão da T-03 (T-02_CondPC.PV) e carga térmica no condensador (T-03_CondPC.OP) nas Estratégias 

1 e 2; (b) - Variação da concentração de benzeno no fundo da T-03 (T-03_CC02.PV) e setpoint de temperatura na T-03 (T-03_CC02.OP) na 

Estratégia 1; (c) e (f) – Variação da concentração de benzeno na saída lateral da T-03 (T-03_CC01.PV) e vazão de refluxo na T-03 e setpoint de 

temperatura na T-03 (T-03_CC01.OP) nas Estratégias 1 e 2; (d) e (g) – Variação na temperatura na T-03 (T-03_TC.PV) e carga térmica no 

refervedor (T-03_TC.OP) nas Estratégias 1 e 2. 
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Figura 5-14 – Comportamento das malhas de controle relativas à T-04 para as estratégias 1 e 2 frente a um degrau de 10% na vazão da 

corrente C9-C10; (a) e (e) - Variação na pressão da T-04 (T-04_CondPC.PV) e carga térmica no condensador (T-04_CondPC.OP) nas Estratégias 1 

e 2; (c) - Variação da concentração de xileno no topo da T-04 (T-04_CC01.PV) e setpoint de temperatura na T-04 (T-04_CC01.OP) na Estratégia 

1; (d) - Variação da concentração de tolueno no fundo da T-04 (T-04_CC02.PV) e carga térmica do refervedor (T-04_CC02.OP) na Estratégia 1; 

(f) - Variação da concentração de tolueno no fundo da T-04 (T-04_CC01.PV) e setpoint de temperatura na T-04 (T-04_CC01.OP) na Estratégia 2; 

(b) e (g) – Variação na temperatura na T-04 (T-04_TC.PV) e vazão de refluxo na T-04 e vazão de saída de fundo na T-04 (T-04_TC.OP) nas 

Estratégias 1 e 2. 

Estratégia 1

(a)

(b)

(c)

(d)

t(h) t(h)

t(h) t(h)

Estratégia 2

(e)

(g)

(f)

t(h) t(h)

t(h)



 

88 

 

A Figura 5-15 apresenta a variação da função lucro frente à aplicação do distúrbio. Pode-

se observar um comportamento muito diferente em relação as duas estratégias. Enquanto a 

estratégia 2 apresentou um ganho positivo (devido ao aumento de carga e maior formação de 

produtos), a estratégia 1 apresentou uma redução no lucro o que se justifica pela menor 

efetividade do controle da torre estabilizadora. Uma modificação nessa estratégia será 

proposta na seção a seguir. 

 

Figura 5-15 – Comportamento da função lucro em milhões de dólares por ano frente a 

um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10 nas estratégias 1 e 2. 

 

5.5 Estratégia 3 – Modificação na Estrutura de Controle 1 

Nas seções anteriores duas metodologias baseadas no processo HDA foram adaptadas a 

um processo semelhante, o de TADP. Esse processo, no entanto apresenta algumas 

características particulares realísticas do complexo aromático no qual ele está inserido. 

As duas metodologias apresentaram um desempenho similar, porém a estratégia 1, 

construída a partir do conceito de controle auto-otimizante, deveria proporcionar menor perda 

econômica quando da aplicação de um distúrbio de 10% na corrente C9-C10 (carga de 

aromáticos pesados no processo). No entanto, a grande limitação dessa estratégia foi a 

incapacidade de respeitar a restrição de composição do benzeno na saída lateral da T-02. 

Apesar de essa não ser uma corrente de benzeno produto destinada à venda externa ao 

complexo aromático o aumento do teor de impurezas, especialmente gases leves, corresponde 

a um distúrbio significativo na unidade consumidora adjacente. 
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Como proposta de modificação é apresentada uma estratégia de controle pouco 

convencional. O controle de composição da retirada lateral da torre estabilizadora, mais 

especificamente da fração molar de propano é realizado manipulando-se a vazão de destilado 

vapor. A vazão de refluxo nessa configuração é mantida constante. É importante observar que 

essa solução só é plausível pelo fato de essa coluna ser do tipo alta razão de refluxo, o que faz 

com que as variações na vazão de destilado vapor não alterem significativamente os fluxos no 

interior da coluna. 

As modificações na estrutura de controle da T-02 em relação à estratégia 1 estão 

apresentadas na Figura 5-16 e na Tabela 5-5. 

Tabela 5-5: Proposta de modificação na estrutura de controle da T-02 da Estratégia 1. 

Tag variável manipulada variável controlada 

Kc 

(%/%) 

τI 

(min) 

T02_CondPC Vazão de saída de benzeno da T-02 Pressão no condensador da T-02 44,19 85,8 

T02_DrumLC Carga de resfriamento no condensador da T-02 Nível no vaso de refluxo de topo da T-02 2 9999 

T02_CC03 Vazão de saída de Fuel Gas na T-02 Concentração de Propano na saída de benzeno da T-02 0,42 11,88 

T02_TC Carga térmica do refervedor da T-02 Temperatura no prato sensível da T-02 26,21 19,8 

T02_CC02 Temperatura no prato sensível da T-02 Concentração de benzeno na saída de fundo da T-02 0,11 11 

T02_SumpLC Vazão de saída de fundo da T-02 Nível do refervedor da T-02 2 9999 

 

Figura 5-16 – Proposta de modificação na estrutura de controle da T-02 da Estratégia 1.  
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Os resultados, apresentados nas Figura 5-17 e Figura 5-18, indicam que o controle 

regulatório proposto é efetivo e a restrição de composição foi respeitada, pois a concentração 

molar de benzeno na saída lateral da torre estabilizadora se manteve acima de 97,00%. 

 

 

Figura 5-17 – Comportamento das malhas de controle relativas à T-02 para a Estratégia 

3 frente a um degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10; (a) - Variação na pressão da T-02 

(T-02_CondPC.PV) e vazão de saída de benzeno (T-02_CondPC.OP) na Estratégia 3; (b) - 

Variação da concentração de benzeno no fundo da T-02 (T-02_CC02.PV) e setpoint de 

temperatura na T-02 (T-02_CC02.OP) na Estratégia 3; (c) - Variação da concentração de 

propano na saída lateral da T-02 (T-02_CC03.PV) e vazão de purga no topo da T-02 (T-

02_CC03.OP) na Estratégia 3; (d) - Variação na temperatura na T-02 (T-02_TC.PV) e carga 

térmica no refervedor (T-02_TC.OP) na Estratégia 3. 
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Figura 5-18 – Detalhe da composição da retirada lateral da T-02 frente a um degrau de 

10% na vazão da corrente C9-C10 na estratégia 3. 

 

A Figura 5-19 apresenta a variação da função lucro frente à aplicação do distúrbio. A 

modificação na estratégia 3 foi efetiva e pode-se dizer que, a estratégia orientada a estrutura 

de controle (estratégia 2) pode vir a conduzir ao melhor resultado econômico, mas uma 

análise orientada ao processo (considerando as suas particularidades) deve ser associada. 

 

Figura 5-19 – Comportamento da Função Lucro para as três estratégias frente a um 

degrau de 10% na vazão da corrente C9-C10 nas estratégias 1, 2 e 3.  
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6. Conclusão 

O projeto de sistemas de controle global tem recebido muita atenção nos últimos anos. As 

unidades químicas modernas são, comumente, formadas por diversos processos elementares e 

operações unitárias interconectadas. Dessa forma, essas plantas são, normalmente, 

caracterizadas por grandes instalações altamente integradas e automatizadas e com muitas 

correntes de reciclo e menos inventários. Esses fatores por sua vez aumentam a interação 

entre as unidades, especialmente pela presença de reciclos materiais e de energia. Daí a 

necessidade de perspectivas de controle que não se limitem à análise de unidades individuais. 

O propósito do controle global é definir uma estrutura de controle de um processo multi-

unidades, incluindo toda a produção da planta e o controle de qualidade do produto, tal que se 

possa reduzir o custo de estocagem de produtos intermediários. O uso de estruturas de 

controle global efetivas pode levar a significativas reduções no tamanho dos tanques de 

estocagem ou até eliminá-los do projeto da planta. 

Para o projeto de uma estrutura de controle global deve-se ter em mente algumas 

características não encontradas no projeto de sistemas com unidades simples, tais como: 

- As variáveis a serem controladas por um sistema de controle global não são tão claras 

ou facilmente definidas como para unidades simples. 

- As decisões de controle locais, feitas dentro do contexto de unidades simples, podem ter 

efeito em toda a planta. 

- O tamanho do problema de controle global é significativamente maior do que o de 

unidades simples, tornando sua solução consideravelmente mais difícil. 

O processo HDA é típico para muitos processos químicos, com muitos componentes, 

muitas operações unitárias e diversas correntes de reciclo e integração energética. No entanto 

em termos de aplicação industrial esse processo tornou-se obsoleto, com o desenvolvimento 

de uma nova tecnologia capaz de processar componentes aromáticos pesados - que no passado 

seriam utilizados como óleo combustível - junto à carga, agregando valor às matérias primas, 

e que gera menos subprodutos indesejáveis. Esse processo ainda que tenha nomes comerciais 

associados, é aqui chamado de TADP (DAS et al.,1994). Não há descrição de seu controle na 

literatura aberta. 

Duas metodologias de controle global – a metodologia orientada a estrutura de controle 

(baseada no trabalho de ARAÚJO et al., 2007) e a metodologia orientada ao processo 
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(baseada no trabalho de LUYBEN, 2002) definidas para o processo HDA foram então 

utilizadas para desenvolver estruturas de controle global para o processo TADP. Essa unidade 

de processo foi inserida em um complexo aromático e os efeitos da interação entre unidades 

foram abordados. 

Os resultados mostraram que, em termos de desempenho dos controladores, as duas 

estratégias foram bastante semelhantes, porém a estratégia orientada a estrutura de controle 

apresentou perda na função lucro na aplicação de um distúrbio de 10% na carga de aromáticos 

pesados, enquanto a estratégia orientada ao processo apresentou um incremento no lucro. 

Mudanças na configuração do controle da torre estabilizadora foram realizadas na 

estrutura gerada pela estratégia orientada a estrutura de controle e o controle das restrições foi 

alcançado. A variação da função lucro foi novamente calculada e essa estratégia apresentou o 

melhor resultado em termos de desempenho econômico. 

Um controle regulatório efetivo foi desenvolvido e testado utilizando uma simulação 

rigorosa, dinâmica e não linear do sistema completo: reator tubular, trocadores de calor e três 

colunas de destilação. 

A simulação de processos configurou-se como uma importante etapa na obtenção de 

informações para decidir com embasamento qual estratégia de controle é mais vantajosa. 

Especificamente, os principais resultados desta dissertação foram: 

 Desenvolvimento de um modelo dinâmico para o TADP; 

 Análise das características estáticas e dinâmicas desse modelo; 

 Implementação, comparação e adaptação de abordagens de controle global ao 

processo;  

 O processo TADP abordado sob o ponto de vista de controle global pela primeira 

vez nesse trabalho, possa ser utilizado como um novo problema desafio para 

estudos de controle, em substituição ao preocesso HDA convencional, por ser mais 

atual e mais desafiante. 

Sugere-se como trabalhos futuros: 

 A aplicação de métodos quantitativos para determinação do desempenho das 

estruturas geradas. 

 A comparação da estrutura de controladores descentralizados proposta com uma 

estratégia multivariável, por exemplo, de controladores preditivos. 
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 A inclusão de mais unidades do complexo aromático na análise. Há de se levar em 

conta, no entanto o grande aumento do tempo de configuração da simulação e do 

tempo computacional requerido para os testes e assim avaliar o custo beneficio de 

estudos desse tipo.  

Do ponto de vista de projeto, as técnicas de controle global são extremamente úteis para 

garantir um processo otimizado desde a fase de concepção. Cabe a nós, engenheiros químicos, 

garantir que a mesma preocupação que há anos está presente no desenvolvimento de 

fluxogramas de processos cada vez mais integrados seja também aplicada à área de controle 

de processos, para que as estruturas de controle sejam estabelecidas a partir de uma visão de 

toda a planta e não a partir de réplicas de estruturas convencionais para operações unitárias 

individuais. 
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8. APÊNDICES 

8.1 Apêndice A - Modelos da Simulação Estacionária 

8.1.1 Modelos Termodinâmicos 

A determinação do modelo termodinâmico apropriado é um dos fatores mais importantes 

para a modelagem de um processo, pois a partir deste são realizados todos os cálculos de 

propriedades de misturas, condições de equilíbrio, dimensionamento e operação dos 

equipamentos. A escolha do modelo que atende as características dos componentes químicos 

e condições operacionais no simulador Aspen Plus é realizada em função destas 

características em conjunto com a disponibilidade de parâmetros de interação, ou 

possibilidade de estimar os mesmos. 

Para a determinação do modelo termodinâmico foi utilizado o Assistente de Seleção de 

Método de Propriedades um pequeno aplicativo instalado no próprio Aspen Plus. Esse 

assistente é basicamente um guia para determinação do modelo termodinâmico mais 

adequado de acordo com algumas variáveis de decisão. O primeiro passo é a escolha do 

formato do guia. É possível optar entre a seleção do método através do tipo de componente ou 

a seleção do método através do tipo de processo, conforme Figura 8-1. Nesse trabalho foi 

utilizada a seleção por tipo de processo. A Figura 8-2 apresenta a próxima tela em que uma 

lista de processos disponíveis é apresentada. Selecionou-se a opção de processo petroquímico. 

 

Figura 8-1 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 1.  
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Figura 8-2 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 2.  

Com base em apenas a especificação de processo petroquímico não é possível decidir pelo 

modelo ainda, uma vez que tantos métodos de equação de estado quanto de coeficientes de 

atividade são aceitáveis. O assistente então fornece uma lista de exemplos possíveis. A 

simulação desse trabalho se encaixa na categoria Aromáticos (Figura 8-3). 

 

Figura 8-3 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 3.  

Para esse tipo de processo a sugestão é o uso de modelo de coeficiente de atividade como 

NRTL, Wilson, UNIQUAC ou UNIFAC (Figura 8-4). Existe ainda um comentário para 

considerar modelos específicos para components supercríticos presentes em fase líquida, tais 

como CO2, H2, N2 e O2 (Figura 8-5). 
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Figura 8-4 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 4. 

 

Figura 8-5 – Rota para determinação do modelo termodinâmico – Tela 5.  

O modelo termodinâmico utilizado para o cálculo de propriedades das misturas 

encontradas no processo, e nos equipamentos foi o modelo UNIQUAC. O componente 

hidrogênio foi configurado como componente Henry. 

8.1.2 Separador 

O separador tem como objetivo separar uma fase gasosa (contendo os gases leves, 

especialmente o hidrogênio que será reciclado ao processo) de uma fase líquida (contendo os 

componentes.mais pesados que irão alimentar a torre estabilizadora). O modelo matemático 

escolhido no simulador Aspen Plus para o separador é denominado Flash2. 

Este modelo é utilizado para modelar tanques Flash, evaporadores, tanques de mistura e 

outros separadores de apenas um estágio. O modelo Flash2 realiza os cálculos de equilíbrio 

líquido-vapor e líquido-líquido-vapor de acordo como modelo termodinâmico escolhido. 
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Quando especificadas as condições de saída, o modelo determina as condições térmicas e de 

fase para mistura de uma ou mais correntes de entrada. 

8.1.3 Trocador de Calor FEHE 

Trocador de calor em fase vapor e contracorrente para o aquecimento da mistura reativa, e 

resfriamento simultâneo da corrente de produtos do reator. O modelo matemático usado no 

simulador foi o HeatX, que é utilizado para sistemas de troca térmica entre duas correntes. 

Este modelo realiza os cálculos de coeficientes de troca térmica, estimativa de perda de carga 

para correntes com uma ou duas fases, além de estimativas de calor sensível e coeficientes de 

filme de condensação. O modelo realiza o cálculo do coeficiente global de troca térmica, da 

composição e fase das correntes, utilizando o modelo termodinâmico escolhido. Para cálculos 

rigorosos a geometria deve ser especificada. 

8.1.4 Reator 

No simulador foi usado o modelo RPlug, que é um modelo rigoroso para reatores do tipo 

plug flow ou fluxo empistonada em que é assumido que uma mistura perfeita ocorre na 

direção radial e nenhuma mistura ocorre na direção axial. O modelo RPlug requer o 

conhecimento das reações, incluindo além dos coeficientes estequiométricos os parâmetros 

cinéticos das reações. Esse modelo reconhece apenas reações irreversíveis, logo no caso da 

rede de reações do presente trabalho, as reações reversíveis devem ser inseridas duas vezes 

cada, correspondendo à reação direta e à inversa. 

8.1.5 Colunas de Destilação 

Em número de três ao todo, são responsáveis pela separação dos produtos provenientes do 

reator. Para a simulação foi usado o modelo RadFrac que consiste de um modelo rigoroso 

para cálculo de operações multi-estágios de fracionamento líquido-vapor. Essas operações 

podem ser de destilação simples, absorção, arraste (stripping), destilação extrativa e 

azeotrópica, etc.. O modelo permite a manipulação das eficiências dos estágios para 

aproximação de sistemas reais, dimensionamento de pratos, estágios, avaliações de perfis 

hidráulicos e térmicos, entre outros. Cálculos de equilíbrio são realizados de acordo com o 

modelo termodinâmico escolhido. 


