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Refinarias Petroquimicas envolvem unidades de processo em que a utilizagdo de reciclos
e integracOes energéticas ¢ feita para aumento de rendimentos e reducdo de custos
operacionais. Esses recursos, no entanto, tendem a aumentar a complexidade dos processos
exigindo maior rigor na definicdo das estruturas de controle e a necessidade de uma visdao de

toda a planta no controle.

O processo de hidrodealquilagao de tolueno (HDA) ¢ tipico para muitos processos
quimicos, com muitas operacdes unitarias e diversas correntes de reciclo e integragao
energética. Porém em termos de aplicacdo industrial esse processo tornou-se obsoleto, com o
desenvolvimento de tecnologias capazes de processar componentes aromaticos pesados,
agregando valor as matérias-primas, como o processo de Transalquilacdo e

Desproporcionamento de tolueno (aqui chamado TADP).

Essa dissertacdo baseou-se em duas metodologias de controle global — orientada a
estrutura de controle (conforme ARAUJO et al., 2007), aqui chamada de estratégia 1, e
orientada ao processo (conforme LUYBEN, 2002), aqui chamada e estratégia 2 — definidas
para 0 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 funcéo lucro na aplicacdo de um distdrbio de 10% na carga de aromaticos
pesados, enquanto a Estratégia 2 apresentou um incremento. Mudancas foram realizadas na

configuracdo da estrutura gerada pela Estratégia 2 promovendo melhor resultado econémico.

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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Abstract of Thesis presented to Curso de Pos-Graduacdo em Tecnologia de Processos
Quimicos e Bioquimicos - EQ/UFRI as partial fulfillment of the requirements for the degree
of Master of Science (M.Sc.)

APPLICATION OF PLANTWIDE CONTROL METHODOLOGIES TO THE
TRANSALKYLATION AND DISPROPORTIONATION OF TOLUENE (TADP)
PROCESS

Natalia Klafke
July, 2011

Supervisors: Prof. Mauricio Bezerra de Souza Junior, D. Sc
Prof. Argimiro Resende Secchi, D. Sc

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 ARAUJO 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.
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1. Introduciao

1.1 Motivacido e Objetivos

A utilizagdo de reciclos e integracdes energéticas nos processos de transformacao,
especialmente quimicos e petroquimicos, ¢ uma solucdo consolidada para aumento de
rendimentos e reducdo de custos operacionais. Esses recursos, no entanto, tendem a aumentar

a complexidade dos processos exigindo maior rigor na defini¢do das estruturas de controle.

SKOGESTAD & LARSSON (1998), como motivacao para a chamada teoria de controle
global, reportaram uma situagdo em que um professor recém-formado foi prestar consultoria
em uma industria de processos quimicos. ApoOs explicar que lecionava na area de controle de
processos, ele foi apresentado a um fluxograma de processo e desafiado a inserir as malhas de
controle nesse fluxograma. Mesmo conhecendo equacdes diferenciais, Transformadas de
Laplace, Diagramas de Bode e teoremas matematicos rigorosos, ele ndo tinha idéia de por
onde comecar. Apesar de a mesma davida passar pela cabeca de diversos estudantes de
graduacao de engenharia quimica, esta ¢ a tarefa de controle que os engenheiros de processo
sdo mais frequentemente chamados a desempenhar. O problema muitas vezes ¢ solucionado
de forma quase mecanizada, incluindo uma infinidade de malhas de controle e medigdes, nem

sempre da maneira mais eficiente.

Segundo SKOGESTAD & LARSSON (1998), controle global (termo em portugués para
plantwide control) ndo significa o ajuste e analise do comportamento de cada malha de
controle, mas sim a filosofia de controle da planta geral, com énfase nas seguintes decisdes

estruturais (MORARI, 1982):
* Sele¢do das varidveis manipuladas (“inputs™)
* Sele¢do das variaveis controladas (“outputs”)
* Selecdo das varidveis medidas (“extra outputs™)

* Projeto da configuragdo de controle (estrutura do controlador geral que

interliga as variaveis controladas, as manipuladas e as medidas)

* Sele¢do do tipo de controlador (PID, desacopladores, MPC, etc.)



Entre as diversas questdes a serem respondidas, estd uma questdo chave que é: Quais
varidveis devem ser medidas, quais entradas devem ser manipuladas e quais ligagdes devem

ser feitas entre os dois conjuntos?

Esse trabalho procurara responder essas questdes aplicando o conceito a um complexo
aromatico. Conforme definicdo de MYERS (1997), um complexo aromatico ¢ a combinagao
de unidades de processo destinadas a converter nafta de diversas fontes e gasolina de pirdlise
em intermediarios petroquimicos bdsicos: benzeno, tolueno e xilenos (BTX). Segundo
ROLDAN et al. (2004), compostos aromaticos constituem um importante volume da
producdo na industria de refino de petroleo. Dentre esses compostos, os BTX sdo de grande
destaque por serem precursores para obtencdo de diversos derivados. A localizagdo do

complexo aromatico no esquema de refino pode ser visualizada na Figura 1-1.
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Figura 1-1 — Localizagdo do complexo aromatico no esquema de refino.

Fonte: Adaptado de KUO & CHANG (2008).

Benzeno, tolueno e xilenos sdo produzidos através do processo de reforma catalitica da
nafta, porém a proporcdo termodindmica obtida nesse processo (32:36:32) ¢ diferente da

demanda de mercado (55:11:34). Tolueno tem a menor demanda e diferentes processos sao



oy . + ;.
utilizados para transalquilar o tolueno com correntes de reformados pesados (Cy  aromaticos)

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

Como pode ser analisado no esquema da Figura 1-1, varios reciclos sdo utilizados para
aumento da eficiéncia na conversdo dos produtos desejados. Segundo WU et al. (2002), em
processos com reciclo, uma pequena alteragdo na vazdo de carga pode levar a um aumento
significativo nas vazdes de reciclo, tornando a escolha da estratégia de controle para esse tipo

de sistema um desafio.

O conceito de Refinaria Petroquimica fortalece o estudo de controle global, pois,
conforme SKOGESTAD & LARSSON (1998), muitos autores apontam que a necessidade de
uma visdo de toda a planta no controle ¢ principalmente devido as mudancas na forma como
as plantas sdo projetadas - com maiores integracdes energéticas e reciclos € menores
inventarios. Conforme descrito em MOREIRA (2008), a integragdo refino-petroquimica ¢
uma alternativa para o atendimento da crescente demanda de petroquimicos basicos,
permitindo a expansdo 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
intervencao na operacao propriamente dita. Com isso € possivel modificar e otimizar uma
unidade industrial produtiva primeiramente no simulador, para s6 entdo implementar o estudo
otimizado no processo real. O uso do simulador pode reduzir perdas de especificacdo de
material e, principalmente, diminuir o tempo de determinagao e aplicagao de novas condi¢des
operacionais. Atualmente diversos programas e aplicativos para modelagem e simulagdo de
processos industriais encontram-se disponiveis. Dentre os diversos simuladores comercias
podem ser citados 0 ChemCAD (Chemstations), o Aspen Hysys e o Aspen Plus (AspenTech),
o Pro/Il e 0 ROMeo (SimSci-Esscor™), o MiMiC (Mynah), e muitos outros.

O simulador de processos Aspen Plus, por exemplo, permite a modelagem, simulacdo e
otimizag¢do de uma planta de processo em modo estaciondrio. J& o Aspen Dynamics utiliza a
plataforma desenvolvida no Aspen Plus para a inclusdo de malhas de controle e avaliagdes
dindmicas. Diversos mddulos de controle sdo encontrados possibilitando a simulagdo da

estrutura de controle e a obten¢do dos perfis temporais das saidas do processo.

Unindo a simulag@o ao controle global, pode-se modelar um processo no simulador e a

partir deste desenvolver ou modificar sua estrutura de controle, avaliando respostas dindmicas



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 entdo simulado no Aspen

Dynamics para avaliacdo de desempenho.

Este trabalho aborda a utilizagdo da técnica de controle global em um complexo
aromatico, em particular o estudo da Unidade de Transalquilagcdo e Desproporcionamento de
tolueno (TADP) que visa ao aumento da producdo de benzeno e xilenos no complexo. Esse
processo ¢ visto como uma evolucao tecnologica 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 aromatico, com a vantagem da
producdo paralela de xilenos, em ampla expansdo de consumo e a menor geracdo de

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

H, benzeno
tolueno difenil e metano
(reagdes laterais)
H, benzeno
tolueno ——> xilenos
Cs-Cio etano, propano e C,,

(reacoes laterais)

Figura 1-2 — Balango de massa simplificado dos processos HDA e TADP.

Como objetivos especificos estdo o desenvolvimento de um modelo dindmico rigoroso no
Aspen Plus para esse processo ¢ a aplicacdo de técnicas de controle global utilizadas no

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

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

global ¢ aplicado ao preocesso TADP.
1.2 Estrutura da Dissertacio

A dissertacdo estd dividida em seis capitulos. No segundo capitulo é feita uma revisdo
bibliografica sobre as técnicas de controle global, apresentando os principais fundamentos

teoricos e as ferramentas empregadas no desenvolvimento do trabalho.

O terceiro capitulo descreve os processos envolvidos em um complexo aromatico tipico, e

em mais detalhe, o sistema a ser estudado.



No quarto capitulo, pode ser visto o desenvolvimento da modelagem estacionaria do

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

O quinto capitulo trata da metodologia sugerida para analise de controle global através da
analogia com o processo HDA. Para tanto, a modelagem dindmica se faz necessaria e o

simulador Aspen Dynamics foi utilizado nesta etapa.

O sexto capitulo cita as conclusdes obtidas neste trabalho, incluindo algumas propostas

para trabalhos futuros.

No sétimo capitulo, apresentam-se as referéncias bibliograficas citadas na dissertacao e ao
final do trabalho estd o Apéndice que descreve os modelos do Aspen Plus utilizados na

simulagdo estacionaria.



2. Controle global

2.1 Conceito de Controle global

Para NG & STEPHANOPOULOS (1996), a operagao de uma planta quimica ¢ uma tarefa
multifacetada. Primeiro, idealmente, a planta deve ser direcionada para acompanhar as
demandas de mercado dos produtos dirigidas a um custo minimo de operagdo. Em segundo
lugar, a planta deve ser mantida no estado estacionario desejado, mesmo na presenca de
variacdo continua por influéncias externas, como mudancas em temperatura ambiente ou
composi¢oes de fluxos de alimentagdo. Alguns desses objetivos sdao explicitamente
relacionados com varidveis especificas de processo na planta, enquanto outros sdo apenas
implicitamente definidos pelo processo global. A realizacdo de todos esses objetivos cai no
dominio das tarefas de um sistema automatico de controle de toda a planta. O projeto de
controle do sistema passa por identificar as variaveis controladas na planta, formular
estratégias de controle utilizando as varidveis manipuladas disponiveis e desenvolver as leis

de controle adequadas.

Segundo QIU et al. (2003), um problema importante no controle do processo ¢
desenvolver estruturas eficazes de controle para plantas complexas inteiras. No passado, a
abordagem tipica para o controle global de uma planta era a concepg¢ao do sistema de controle
para as unidades individuais em primeiro lugar, ¢ em seguida, essas unidades eram
combinadas para formar uma planta completa. Este método funciona bem quando os
processos estdo em forma de cascata (ou seja, sem reciclos materiais ou de energia) ou
quando grandes tanques pulmao sdo instalados para isolar as correntes de reciclo das unidades
individuais.

Esse tipo de configuracdo ndo ¢ compativel com a crescente pressdo para redugdo de
investimentos de capital, e custos operacionais, que fazem com que a integracdo dos

processos seja uma busca constante.

Os novos projetos tém sido concebidos com a eliminagdo de tanques pulmao para redugado
de inventarios, por razdes de seguranca e custos, aumento dos reciclos e com aumento da
integracdo energética entre sistemas. Dessa nova concep¢do vem o interesse no estudo da

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

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

analise de comportamento de cada malha de controle, mas sim a filosofia do controle da
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planta geral, com énfase nas decisdes estruturais que incluem a selecdo e/ou inclusdo de
manipuladores e medidores bem como a decomposi¢do do problema global em subproblemas

menores (a configuragdo de controle).

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

S : X 5 M X " n
questdo da determinacdo da estrutura de controle, ou seja, quais sdo os "blocos
(controladores) que se deve ter e quais informagdes devem ser enviadas entre eles. E
importante observar que, para os autores, nessa etapa nao se estd interessado em o que deve

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

Mais precisamente, o projeto da estrutura de controle ¢ definido como as decisdes
estruturais envolvidas no projeto do sistema de controle, incluindo, conforme apresentado em
MORARI (1982), a selecdo das variaveis manipuladas, controladas e medidas, o projeto da

configuracdo de controle e a definicdo do tipo de controlador.

Para SKOGESTAD & LARSSON (1998), o projeto de uma estrutura de controle ¢ dificil
de definir matematicamente, especialmente por causa do tamanho e custo envolvido para
formulagao precisa do problema, que inclui, por exemplo, o levantamento do modelo
detalhado em estado estacionario e dinamico. Uma alternativa para isso ¢ o desenvolvimento
de heuristicas com base na experiéncia e compreensdo do processo. Esse conjunto de
heuristicas adotadas por diversos autores ¢ referido como abordagem orientada ao processo
em contraposicdo a abordagem orientada a matematica (ou ao projeto da estrutura de

controle).

Luyben ¢ 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:
* Operagao do processo segura e suave;
* Controle de qualidade de produto robusto frente a perturbagdes;
* Rejeicao de condicdes de trabalho inseguras;

* Operagdo em automatico, ndo em manual, e requerendo o minimo de atengao

do operador;

* Transicdo rapida para uma mudanca de taxa de producdo e de qualidade de

produto;

* Nenhuma descarga ambiental inesperada.



A necessidade por um controle global surge basicamente de trés importantes ferramentas

de integragdo de processo:

- Efeitos de reciclo de material;

- Inventario de componentes quimicos;
- Integragdo energética.

A implantacao deste controle ¢ composta por nove passos, definidos a seguir, que formam
o procedimento geral heuristico de controle global. O procedimento essencialmente decompde
o problema de controle global em varios niveis. Focando unicamente nas ferramentas e
resultados associados a 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 produgao?
- Como controlar a qualidade do produto?
- Como determinar a quantidade de reposi¢cao de reagentes?

O procedimento de dimensionamento do controle global satisfaz os dois principios
fundamentais da engenharia quimica: a conservacdo de massa e energia. Além disso, o
procedimento considera entidades ndo conservativas no processo, como 0s componentes

quimicos produzidos e reagidos, e o balanco de entropia.
Os passos do controle global segundo LUYBEN et al. (1998) sdo:

Estabelecer os objetivos do controle;

Determinar os graus de liberdade de controle;

Estabelecer o sistema de gerenciamento de energia;

Definir as taxas de produgao;

Definir as restricdes de qualidade de produto, seguranca, meio ambiente e operacao;
Fixar um fluxo em cada reciclo e inventario de controle (pressao e nivel);

Conferir os balancos de componentes;

Proceder o controle das unidades operacionais individuais;

A e R A e

Proceder a otimizacao econdmica e verificacdo da controlabilidade dinamica.



Esse procedimento heuristico gera uma estratégia de controle global funcional, que ndo ¢
necessariamente a melhor solu¢do, pois o dimensionamento ¢ um problema aberto, e o

procedimento ndo produz uma tnica solugao.

Segundo SKOGESTAD & LARSSON (2000), a maioria das teorias disponiveis para
controle de unidades industriais assume que a estrutura de controle ¢ fornecida externamente
com base em aspectos principalmente econdémicos e considerando uma operacao da unidade
em estado estacionario. Além disso, os autores citam que uma pergunta importante a ser
respondida é: “Por que controlamos centenas de temperaturas, pressdes € composigdes em
uma planta de produtos quimicos, quando ndo ha especificagdo fixada para a maioria dessas

variaveis? E apenas porque nos podemos medi-las ou h4 alguma razao mais profunda?”.

Segundo os autores, o ponto de partida para qualquer procedimento formal ¢ uma
defini¢do do problema. Entdo, por que controlamos? Primeiro hd a questdo da estabilizacdo e
depois de manutengao da operacao dentro das restrigcoes dadas. No entanto, mesmo depois de
alguns dos graus de liberdade originais terem sido utilizados para estabilizar os niveis e
satisfazer as especificagdes do produto, em geral, muitos graus de liberdade permanecem
sobrando. Para que eles devem ser utilizados? E dbvio pensar: eles devem ser usados para
"otimizar o processo". Nesse problema de otimizacao pode haver muitas questdes envolvidas,
mas para trata-lo de uma forma sistematica costuma-se quantificar um indice de desempenho
escalar J que deve ser minimizado. Em muitos casos, este indice de desempenho ¢ uma
medida econdmica, por exemplo, o custo de operagdo. Como as questdes de economia da
operagdao da planta geralmente sdo determinadas por abordagens de estado estacionario, a
analise de como usar os graus de liberdade restantes pode ser baseada em consideracdes de
estado estacionario, e os seus valores ideais podem ser encontrados usando a otimizagao deste

estado.

Ao longo das tultimas décadas, alguns autores vém tratando do controle global de

Processos.

BUCKLEY (1964) introduziu o conceito de controle dindmico 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 decomp6s o problema com base
nas diferengas das escalas de tempo de forma que para unidades em série a estrutura de
controle de inventario deveria ser a primeira a ser projetada e somente apds isso deveria ser

realizado o projeto da estrutura de controle de qualidade do produto. Assim, as dindmicas



rapida (controle de inventario) e lenta (controle de qualidade do produto) do processo sdo

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

STEPHANOPOULOS (1982) afirma que a sintese de um sistema de controle para uma
planta quimica ¢, ainda, em grande parte dos casos, uma arte. Para ele, as seguintes questdes

devem ser respondidas:

- Quais varidveis 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 variaveis medidas com as varidveis manipuladas para

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

Ele observa que o controle global ¢ um problema multi-objetivo e existe a necessidade de
uma abordagem sistematica e organizada para identificar todos os objetivos de controle

necessarios.

RINARD & DOWNS (1992) apresentaram uma metodologia de controle global
destacando que a operagao do sistema ¢ o ponto central no controle de inventarios dos
componentes de processo. Eles ressaltaram a necessidade de projetar o sistema de controle de
qualidade de modo a permitir que o inventario de cada componente em uma planta seja
autorregulatério. Para BELANGER & LUYBEN (1997) esse ¢ um ponto importante a se
considerar em sistemas de controle de colunas de destilagdo em plantas contendo correntes de
reciclo, pois alguns sistemas de controle efetivos para operagdes unitarias simples podem

falhar no controle global.

TRIERWEILER (1997) introduziu a metodologia RPN para determinacdo da
controlabilidade de um dado sistema, definidos os pareamentos entre as variaveis de entrada e
saida. A metodologia permite determinar quais estruturas de controle tém maior potencial,
baseando-se no Numero de Desempenho Robusto (Robust Perfomance Number), um indice
baseado em expressdes matematicas que levam em conta as caracteristicas dinamicas do

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

McAVOY (1998) apresentou uma metodologia de avaliagdo da viabilidade de estratégias
de controle global baseada nas matrizes de ganho estacionario. O RGA (Relative Gain Arrain)

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

avaliar estratégias de controle de nivel.
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ZHENG et al. (1999) propos um procedimento hierarquico para sintese de estruturas de
controle global baseado na otimizacdo de fatores de ponderagdes econdmicos. Nesse
procedimento o problema ¢ decomposto em uma hierarquia de decisdes, sendo que, em cada
nivel hierdrquico, as decisdes sdo feitas levando em conta o fator econdmico. A metodologia

foi dividida em seis etapas:

1- Verificagdo da viabilidade de robustez em estado estaciondrio, para assegurar que as
restrigoes do problema de otimizagdo sejam possiveis em estado estacionario;

2- Selegdo de variaveis controladas;

3- Projeto de estruturas de controle em estado estaciondrio;

4- Sintese dindmica da estrutura de controle;

5- Classificagdao econOmica;

6- Simulacdes dinamicas.

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

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

- as variaveis a serem controladas por um sistema de controle global nao sdo tao claras ou

facilmente definidas como para unidades simples;

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

efeitos por toda a planta;

- a solucdo do problema de controle global ¢ consideravelmente mais complexa, pois o

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

Por terem um foco de interesse voltado a aplicagdo desta dissertagdo, trabalhos enfocando
controle auto-otimizante e sistemas com reciclo serdao especificamente abordados nos itens 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 € incorporar os objetivos econdmicos aos objetivos de
controle do processo”. Em outras palavras, “o objetivo ¢ se achar uma fungdo c(u,d) de
variaveis de controle de processo que quando mantidas constantes, leva automaticamente as
varidveis manipuladas aos seus valores 6timos de trabalho, e com isto, as condi¢des 6timas de

operagdo [...]”. Isto significa que, mantendo-se c(u,d) nos seus valores de referéncia c;,
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através das varidveis manipuladas u, e sob varios distirbios d, o processo estard operando no
seu ponto 6timo em estado estacionario. MORARI et al. (1982) porém ndo observou o efeito
do erro ¢ — ¢s na implementag¢do da malha de controle (controle pobre ou erro de medi¢ao, por

exemplo).

SHINNAR (1981) publicou um trabalho evidenciando uma forma mais intuitiva para a
sele¢do das variaveis controladas, e aplicadas a unidades de FCC. O objetivo global de
operagdo era o controle de um conjunto de varidveis “primarias” de processo, Y,, nas suas
especificacoes. O objetivo global foi indiretamente conseguido mantendo-se algumas

variaveis controladas nos seus valores de referéncia.

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 “variaveis dominantes” e
“controle parcial”. A variavel dominante ¢ uma variavel 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 variavel controlada. Por controle parcial, entende-se
que, ao controlar as varidveis dominantes indiretamente estd se mantendo as variaveis

primarias Y, sob controle aceitavel.

SKOGESTAD & LARSSON (2000) apresentam o conceito de sistema de “controle auto-
otimizante”, que consiste em determinar o melhor conjunto de variaveis controladas de forma
que resulte em um desempenho econémico do processo global o mais préximo do valor 6timo
da fungdo objetivo econdmica (o que ele define como “perda aceitavel”, ante a presenga das
perturbagdes). SKOGESTAD & LARSSON (2000) avaliam os efeitos do erro na

implementagao do valor de referéncia da variavel controlada.

Os autores apresentaram um procedimento de projeto de controle global baseado em
abordagem orientada a matematica, mas com alguns elementos da abordagem orientada ao
processo. No procedimento ¢ sugerido primeiramente uma analise fop-down ou de “cima para
baixo” para selecionar as varidveis controladas, com base em idéias de auto-otimizagdo. Para
isso, sdo necessarios um modelo estacionario e objetivos operacionais (estados estacionarios
econdomicos). O resultado consiste de um ou mais conjuntos alternativos para variaveis

controladas primarias.

Esta andlise “cima para baixo” ¢ seguida por uma andlise botfom-up ou “de baixo para
cima” e, possivelmente, o projeto das malhas de controle. Isso ¢ feito de forma sequencial,

iniciando com a estabilizacdo das malhas. Em seguida, consideram-se as malhas répidas
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necessdarias para rejeicdo de disturbios locais. Esta ¢ a camada de controle regulatorio. Apos
essa etapa tém-se como graus de liberdade os setpoints da camada regulatoria mais algumas
varidveis manipuladas ndo utilizadas, que podem ser usadas para controlar as variaveis

controladas primarias. Essa camada de controle ¢ chamada de camada supervisoria.

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) Analise de "Cima para Baixo"

1. Definicio dos objetivos operacionais
Identificac@o das restrigdes operacionais ¢ da fungdo custo escalar J que se deseja minimizar.

2. Variaveis manipuladas e graus de liberdade.
Identificac@o dos graus de liberdade estacionarios e dinamicos.

3. Variaveis controladas primarias
Quais variaveis controladas (primarias) y; = u deve-se controlar?
- Controlar restri¢des ativas
- Graus de liberdade remanescentes: controlar variaveis para os quais a manuten¢do do setpoint
em um valor constantes resulta em uma pequena perda econémica na ocorréncia de perturbagdes
(controle auto-otimizante)

4. Taxa de producio
Onde a taxa de producdo deve ser definida? Essa é uma importante decisdo, pois determina a
estrutura do controle do inventario remanescente do sistema.

(IT) Analise de "Baixo para Cima"

5. Camada de Controle Regulatério
Proposito: Estabilizar a planta utilizando controladores de baixa complexidade (controladores
PID de malha simples) de forma que:

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

b) a camada supervisoria (ou os operadores) possa lidar com o efeito dos distirbios nas saidas

das variaveis primarias (y; = c)

* Principal questdo estrutural:

Selecdo das variaveis controladas secundarias (medi¢des) y, com as variaveis manipuladas u,.
6. Camada de Controle Supervisorio

Proposito: Manter as saidas controladas (primarias) y; = ¢ em seus setpoints 6timos c;,
utilizando como graus de liberdade (entradas) os setpoints y, q, para a camada regulatoria e
outras variaveis manipuladas u; ndo utilizadas.

* Principal questdo estrutural:

Controle descentralizado: (a) utilizando controladores PI ou PID simples; (b) questdo estrutural:
escolha do emparelhamento entre saidas e entradas.

Controle multivariavel, usualmente que explicite as restrigdes (MPC). Questio estrutural:
Dimensao de cada aplica¢do multivaridvel.

7. Camada de otimizac¢ao
Proposito: identificar restri¢des ativas e computar setpoints 0timos cs para as variaveis
controladas.

* Principal questdo estrutural:

Otimizagdo em tempo real (RTO) ¢é necessaria?
8. Validacao

Simulagdo dindmica ndo linear da planta.
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Existem duas abordagens principais possiveis: o uso de malhas simples (descentralizadas)
com controladores em possiveis conexdes feedforward, ou a utilizagdo de controle
multivariavel, por exemplo, desacopladores ou controlador de modelo preditivo (MPC).
Segundo os autores, adequadamente projetados os controladores multivariaveis terdo melhor
desempenho, mas isto deve ser negociado com o custo de obtencdo e manutencdo dos
modelos utilizados no controlador. O principal resultado serd a estrutura de controle, mas a
sintonia do controlador também pode ser obtida. Finalmente, simulagdes dindmicas nao

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

O controle auto-otimizante ¢ baseado na defini¢do matematica da qualidade da operacao
em termos de uma fungdo objetivo (econdmica) J a ser maximizada ou minimizada. Uma
solu¢do com um otimizador em tempo real faz com que as varidveis controladas sejam
atualizadas em tempo real de forma a garantir a operagdao da planta sempre no seu ponto
Otimo, mas esta solugdo ¢ complexa e nem sempre viavel. A questdo entdo € se € possivel
achar uma implementacdo mais simplificada, que permita a planta operar de forma
satisfatoria, sem a necessidade de um otimizador em tempo real (mantendo dentro de uma
faixa de perda considerada aceitavel, em relagdo ao ponto 6timo). Esta perda L pode ser
definida como sendo a diferenca entre o valor atual da fungao objetivo (J) obtida e o seu valor

Otimo (Jop0), 1sto é:

L = J - Jopt (22'1)

Uma operagdo mais simples poderia entdo ser obtida se fosse possivel selecionar um
conjunto de variaveis de controle de forma que, mantendo-as constantes nos seus valores
otimos obtidos em estado estaciondrio (que resulta no ponto 6timo em estado estacionario da
funcdo objetivo), e sem ter de reotimizar quando na presenca de perturbacdes, se pudesse
obter uma condicdo operacional aceitavel (ou seja, com uma perda L aceitavel). Este ¢ o

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

Para a solugdo do problema de otimizagdo, algumas questdes devem ser abordadas, tais

cCOomo:

Graus de liberdade para controle - o nimero de graus de liberdade para controle, N, é
o nimero de varidveis independentes, compondo o conjunto m={m;,my, ..., my}, que podem

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

estrutura de controle auto-otimizante de um processo.

Graus de liberdade para otimizacido - observando do ponto de vista do conceito de
“controle auto-otimizante”, deste conjunto m, o nimero de variaveis, ou a combinagdo delas,
que ndo afetam a fun¢do objetivo J, € representada por Ny. Desta forma, o nimero de graus de
liberdade, que correspondem ao conjunto de varidveis manipuladas u = {uu,...,u,}, que
podem ser utilizadas para a otimizacao do processo ¢ definido por N, = N,, — Ny (sendo,

obviamente, u subconjunto de m).

O niimero de variaveis controladas de um processo (N,) pode ser maior, menor ou igual a
N,. Para N.>N,, evidencia-se uma situagdo em que o numero de varidveis manipuladas ¢
insuficiente para garantir todas as variaveis controladas constantes nos seus valores 6timos de
referéncia. Para N.<N,, evidencia-se uma situacdo em que hd um excedente de variaveis
manipuladas necessarias e suficientes para manter constantes os valores de referéncia das

variaveis controladas.

Restricoes e graus de liberdade livres para otimizacido - Para se achar o valor 6timo
para J € necessario respeitar as restricoes do processo. Para tanto, ¢ necessario reservar tantos
graus de liberdade quantas forem estas restrigoes. As restrigdes do processo sdo aquelas que
influem diretamente em seu comportamento e¢ na func¢do objetivo, mas tém que ser
respeitadas. Desta forma, o numero de graus de liberdade livres para otimizagao do processo
sdo definidos como Nypsiive =Nopi — Nyestricao, ONde Nop; .€ 0 nimero de graus de liberdade

Nyesiricao © Nimero de restrigoes do problema.

O conjunto de varidveis controladas baseado no conceito de controle auto-otimizante, ¢ o
conjunto ¢ = {cy, ¢2, ..., CNoptlivres ---» CNeff cOM N, elementos € Nyespicao. Varidveis medidas sdo

consideradas variaveis candidatas a controladas.

Determinacio da soluciao 6tima- Para tanto, ¢ necessario primeiramente definir a fungao
objetivo (J), para a qual a solugdo 6tima pode ser determinada resolvendo-se o seguinte
problema de otimizagdo estado estacionario:
min J, (u,d) (2.2-2)
sujeito as restricdes:

g(u,d) <0 (2.2-3)
h(u,d) =0 (2.2-4)
onde u compde os graus de liberdade para otimizagdo e d os disturbios.
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As restrigdes g(u,d) e h(u,d) podem ser do tipo:

- Especificac¢do de produtos (pureza minima, por exemplo);

- Restrigdes das variaveis manipuladas (vazdes minimas, por exemplo);
- Restri¢des operacionais (pressao constante, por exemplo).

No entanto, ¢ muito menos evidente como a solucao ideal deveria ser realmente aplicada

na pratica. Trés alternativas sdo apresentadas na Figura 2-1:
(a) Otimizacao em malha aberta;
(b) Implementacdo em malha fechada com uma camada de controle separada;

(c) Otimizagao e controle integrados.

@ (b) (©
Objetivo Objetivo Objetivo
s . ewitialada Medicdes
Set point Valores medidos _
Valores
Valores otimizados
otimizados
Controlador Processo

Valores otimizados

Proceszo

Figura 2-1 — Estruturas alternativas para otimizacao e controle.

Fonte: Adaptado de SKOGESTAD & LARSSON (1998).

A implementacdo em malha aberta (a) geralmente ndo pode ser utilizada devido a
sensibilidade a incerteza. Na pratica, a aplicacdo com hierarquia feedback (b) ¢ a preferida,

sendo constituida por:

e (Camada de otimizacdo - calcula os setpoints para as varidveis controladas;
e (Camada de controle - implementa os calculos efetuados pela camada de

otimizagdo, com o objetivo de tornar a varidvel controlada igual ao setpoint.
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A camada de otimizacdo tipicamente recomputa novos setpoints apenas a cada hora,
enquanto a camada feedback opera continuamente. No entanto, os dados e o modelo usados
pelo otimizador sdo incertos e existem disturbios que entram na planta entre cada re-
otimizagdo. O objetivo da camada feedback €, portanto, manter a planta o mais proximo do
seu ponto de operacdao 6timo, apesar dessa incerteza. Uma questdo importante ¢ selecionar o
grupo de variaveis que devem ser controladas (primeira tarefa do projeto da estrutura de
controle). Na solu¢do (c) tem-se uma otimizagdo centralizada em que o controlador estabiliza
0 processo ao mesmo tempo em que coordena todas as entradas com base na otimizacao
dindmica on-line. Para SKOGESTAD & LARSSON (1998) o controle baseado em modelos
preditivos (ou MPC) deve ser usado quando o esfor¢o de modelagem da 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 ¢ normalmente

dividido em mais de uma camada de otimizacao ¢ uma camada de controle.

Normalmente, as camadas incluem a programacao (semanas), a otimizacao global (dias), a
otimizacao local (horas), o controle supervisorio/preditivo (minutos) e controlo regulatério
(segundos), conforme a Figura 2-2. E importante notar que quando se fecha uma malha em
algum lugar na hierarquia (por exemplo, uma malha de controle de nivel), ndo se utiliza
nenhum grau de liberdade (ja que o setpoint para o nivel ainda ¢ um grau de liberdade).
Assim, ha diversos graus de liberdade disponiveis para a otimizacdo. No entanto, existem
algumas variaveis (por exemplo, niveis em tanques pulmao) que podem nao ter efeito algum
no estado de equilibrio, de modo que os setpoints para estas variaveis s6 podem ser usados de

forma dindmica.

O uso de controladores MPC nao elimina o problema do projeto da estrutura de controle.
Ainda que com esse tipo de controlador seja possivel resolver problemas maiores com muitas
entradas e saidas, a menos que se pretenda implementar um controlador preditivo inico com
um grande modelo ndo linear para toda a planta, ainda havera a preocupagdo sobre como os

modelos dos varios controladores preditivos interagem.
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Figura 2-2 — Estrutura hierdrquica de controle em uma planta quimica.
Fonte: Adaptado de SKOGESTAD & LARSSON. (1998).

Selecao das variaveis controladas c - Das variaveis candidatas a controladas ¢ escolhido

o conjunto de variaveis controladas N..

Para se determinar o melhor conjunto de variaveis controladas c,,/(u.p(d)), a partir do
conceito de controle auto-otimizante, ¢ necessario determinar a perda L associada a cada um
destes conjuntos. A perda L ¢ definida como sendo a diferenga entre a funcao objetivo atual
(na presenca do conjunto u de variaveis manipuladas) ante a presenca de cada distirbio d em

estudo, J(u,d), e a funcdo objetivo otimizada J,,;, ou seja:

L =J(ud) - J0pt(”0pt:d) =J(c(u,d)) - J0pt( Com( ”0pt( d)). (2.2-5)

Para cada conjunto de varidveis candidatas a controladas c,,/(u.p(d)) € calculada uma
perda L correspondente a cada disturbio d. Desta forma, tem-se k conjuntos de variaveis
candidatas a controladas e as i (onde i ¢ o numero de disturbios d) correspondentes perdas L

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

Passos da metodologia de controle auto-otimizante de SKOGESTAD & LARSSON
(2000):
Passo 1: Andlise dos graus de liberdade. Neste passo, determinam-se os graus de liberdade

disponiveis para controle (V,,), para otimizagao (N,,=N,,), € otimizacdo livre (Nypivre)-

Passo 2: Defini¢do da fungdo objetivo (J) e suas restricdes. Neste passo, formula-se o
problema de otimizacdo, definindo-se a fun¢do objetivo a ser minimizada ou maximizada.
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Passo 3: Identificagdo do conjunto d de disturbios mais relevantes. Neste passo,
identificam-se o conjunto d = {d;, d,, ..., d;s} de distirbios mais relevantes que afetam o

comportamento do processo em relagdo ao valor da fung¢do objetivo em estado estacionario.
Estes disturbios podem ser:
- Erros do modelo usado na otimizagao;
- Disttrbios (d - d*) que ocorrem durante a opera¢ao normal;

- Erros de implementacao (4c) das variaveis controladas ¢ (erros de medi¢ao ou controle

pobre).

Passo 4: Determinacao da solugdo Otima para cada caso. Neste passo, resolve-se o
problema de otimizagdo. Pode-se obter desta forma uma tabela contendo, para cada caso, os
valores Otimos de todas as variaveis candidatas a controle (incluindo-se as varidveis

manipuladas), além dos valores 6timos da funcao objetivo para cada caso.
Passo 5: Selecao das variaveis candidatas a controladas.

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

devem ser:

1.  Menos sensiveis a disturbios;
1. De facil controle ¢ medicao;
iii.  Sensiveis as variaveis manipuladas;

iv.  Independentes entre si;

Passo 6: Seleg¢ao das varidveis controladas c. A partir da avaliagdo das perdas geradas por
cada combinacdo de variaveis candidatas a controladas, bem como feita uma analise das

perdas geradas por erros de implementacao destas variaveis.
2.3 Sistemas com Reciclo

Uma caracteristica comum a muitas plantas de processamento quimico ¢ a presenga de
reciclos materiais. O reciclo mais comumente utilizado ¢ a recuperacdo do reagente nao
convertido a partir do efluente do reator, que ap0s isso € retornado para o reator. A Figura 2-3
apresenta uma representacio simples de tais sistemas. E uma unidade com um reator, uma
coluna de destilacdo e reciclo de reagentes ndo convertidos. Este sistema ¢ simples, mas
complexo o suficiente para capturar alguns dos efeitos encontrados em plantas reais. Na

Figura 2-3 A e P sdo respectivamente o reagente e o produto da reagdo, e Fy, F, B, D sdo as
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correntes de carga do reator, carga da torre de destilacdo, produto de fundo e destilado da

torre, respectivamente. ¥ e L sdo as correntes de refluxo de fundo e de topo.

D /=
=il

'\,'F
____1?7
(=
Y B
E—

Figura 2-3 — Reator em fase liquida com separador e reciclo.
Fonte: Fonte: LARSSON (2000).

Um dos objetivos do controle do processo ¢ a manutencdo do bom funcionamento face
aos distarbios ou alteragdes nas condi¢cdes de operacdo. Isso significa que o processo deve
manter-se operacional frente a mudancas na taxa de produgdo, no grau de pureza das

matérias-primas ou alteragdo nas especificacdes dos produtos.

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

como a dindmica e o comportamento em estado estacionario sao alterados pelos reciclos.

LUYBEN (1993a, 1993b e 1994) seguiu os pontos de GILLILAND et al. (1964) e
descreveu a alta sensibilidade na vazao de reciclo para a vazao de carga. O termo "efeito bola
de neve" foi utilizado para o fendmeno. Ele considerou o alto ganho desfavoravel. Como uma
forma de mitigar o efeito ele propds uma regra genérica: "fixar um fluxo em uma malha de

reciclo de liquido".

WU & YU (1996) deram seguimento ao trabalho de LUYBEN (1994) e mostraram que
para um fluxo fixo de efluente, o inventario do reator tem um alto ganho com as alteragdes na
taxa de alimentacdo. Sua solucdo foi controlar a composi¢do do reator. PRICE &
GEORGAKIS (1993) usaram o erro integrado absoluto da composicdo do produto para

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

controle da composi¢ao 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 nio 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 rejeicdo a disturbios, mais especificamente sobre a composi¢do do produto.
Baseado em analises de sensibilidade de perturbagdes em estado estaciondrio, a composicao
completa da estrutura de controle ¢ simplificada para o controle parcial usando esquemas de
razdo. Os resultados mostraram que apenas uma malha de composi¢do ¢ suficiente para

manter todas as trés composicdes proximas aos seus setpoints.

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

2.3.1 O Problema Tennessee Eastman

Diversas metodologias para projeto de controle global t€ém sido apresentadas, e muitas
delas foram avaliadas no processo Tennessee Eastman (TE), proposto por DOWNS &
VOGEL (1993). O processo TE ¢ bastante adequado para aplicagdo do sistema de controle
global, pois possibilita ampla variedade de estudos. O processo ¢ composto basicamente por
um reator, condensador, separador liquido-vapor, compressor de reciclo e uma coluna de

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

Os reagentes sao alimentados ao reator em fase vapor e a reagdo ¢ viabilizada por um
catalisador ndo volatil dissolvido na fase liquida. As reagdes de formagdao dos produtos e

subprodutos sdo ilustradas a seguir.

A+ Cig + Dig— G ig) (2.3-1)
A+ Cig + Eg— H qig) (2.3-2)
A + Eg— F aig) (2.3-3)
3 Dg)— 2F qig) (2.3-4)

Onde:

A, C, D e E sdo reagentes, G e H sdo produtos e F' ¢ subproduto. Os componentes nao
foram especificados.
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Figura 2-4 — Fluxograma do processo industrial Tenessee Eastman.
Fonte: DOWNS & VOGEL (1993).

Todas as reacgOes sdao irreversiveis e exotérmicas, as taxas de reacao sdo fungdo da
temperatura (Lei de Arrhenius), e a energia de ativagdo para formacao do produto G ¢ a mais
alta e, portanto, mais sensivel a temperatura. As reagdes sao consideradas de primeira ordem

em relagdo a concentragdo dos reagentes.

O reator possui sistema interno de resfriamento para remoc¢dao do calor gerado. Os

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

A corrente de produto do reator ¢ resfriada e condensada para a separa¢ao dos produtos no
tanque de separacdo liquido-vapor. Os componentes ndo condensdveis sdo reciclados,
passando por um compressor ¢ novamente alimentados ao reator. A fase liquida contida no
separador segue para a coluna de arraste (stripping) para a remog¢ao de reagentes pela corrente
do reagente C. Os produtos G e H sdo obtidos na base da coluna e seguem para uma unidade

de refino que ndo foi incluida no problema.

O processo TE possui 12 valvulas e 41 medidores para o controle ¢ monitoramento. Os
objetivos de controle para este processo sdo tipicos dentro de processos quimicos. Foram

definidos como objetivos:

* Manter as varidveis de processo dentro dos valores desejaveis;
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* Manter as condi¢des operacionais dentro das restricdes dos equipamentos;

* Minimizar a variacdo da taxa de producdo e qualidade dos produtos durante

perturbagdes;

* Minimizar a movimentagao de valvulas;

* Recuperar répida e suavemente as taxas de producdo durante perturbagdes.

As restricoes do processo foram definidas como os limites de seguranga e protecao dos

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

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

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

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

autores para o problema Tennessee Eastman.

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

Referéncia Procedimento

Definicoes

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

controle cascata. A selegdo destas malhas se baseia em
experiéncia;

2. Considerar todas as malhas exceto as associadas
com analisadores e taxa de produto

a) fechar todas as malhas de nivel usando
conhecimentos de engenharia. A matriz de ganhos
estacionarios para subsistemas de nivel ¢é calculada.

b) avaliar interac@o, estabilidade e problemas de
saturagdo para selecionar estruturas de controle:

i. Analisar matriz de ganhos estacionarios. Escolher as
variaveis que devem ser controladas

ii. Determinar o emparelhamento de variaveis por uma
analise da Matriz de Ganhos Relativos (RGA)

iii. Analisar estabilidade usando o indice de
Niederlinski

iv. Eliminar algumas estruturas baseando-se em
argumentos fisicos

v. Analisar saturacdo linear de valvulas

c. Analisar os ganhos de estado estacionarios das
perturbacdes;

4. Adicionar controladores de nivel hierarquico
superior como adaptacdo de ganho estacionario e
controle preditivo ao sistema regulatorio desenvolvido
nas etapas anteriores;

5. Fechar as malhas de analisadores e taxas de produto
usando uma abordagem baseada em balangos
materiais simplificados.

Além dos niveis de liquido, os
autorescontrolaram a temperatura
do reator, a pressdo do reator, a
vazdo de reciclo, a poténcia do
compressor, concentracdo do
componente B (inerte) na purga e
concentracdo do componente E na
corrente de produto.
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Referéncia Procedimento Definicoes
BANERJEE & ARKUN 1. Considerar a estrutura de controle para pressao, Utilizaram controle cascata nas
(1995) nivel e temperatura; correntes de alimentagdo ¢ na
2. Obter modelos dinamicos lineares do sistema; purga, realizando um controle
3. Escolher as variaveis de processo a serem baseado nas concentracdes e vazao
controladas e decidir sobre o tamanho minimo do do produto.
sistema de controle;
4. Conduzir procedimento de sele¢do segundo teorema
de Banerjee e Arkun. Que consiste em testar para os
conjuntos selecionados acima:
(a) a estabilidade nominal — a configuragdo candidata
deve ser nominalmente estavel
(b) pequena perda de desempenho por degradacio;
5. Todas as malhas de controle de composi¢ao sdao
consideradas neste nivel. O projeto baseia-se nas
equacgoes estequiométricas.
RICKER (1995) 1. Determinar os graus de liberdade; Controla a posi¢ao da valvula de
2. Selecionar as variaveis que devem ser controladas;  reciclo (no valor minimo), a
3. Determinar a malha para controle da taxa de temperatura do reator, a
producdo; composicao de C e A na carga do
4. Coordenar o controle de inventario ao controle reator.
escolhido para a taxa de produgao;
5. Controlar a composi¢ao de produto;
6. Controlar o inventario de produto;
7. Tratar os graus de liberdade remanescentes;
8. Considerar controles overrides.
LYMAN & GEORGAKIS O manipulador da taxa de produgéo ¢ escolhido em Variaveis controladas: temperatura
(1995) primeiro lugar e localizado no caminho do processo do reator, nivel do reator, vazio de

primario.

A fungio das malhas de controle de inventario
caminha em direcdo oposta ao manipulador da taxa de
produgio.

reciclo, taxa de agitac@o,
composicdo de A, D e E na carga
do reator, composi¢go do inerte B
na purga e composicio 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 restrigdes de
segurancga, operacionais e ambientais;

6. Controlar inventarios (pressoes e niveis) e
estabelecer uma vazio para cada reciclo;

7. Verificar balango de compostos;

8. Controlar operagdes unitarias individuais;

9. Otimizar a economia do processo ou melhorar a
controlabilidade dindmica.

Definiram a taxa de agitacdo e a
valvula de reciclo em suas
restrigdes. Escolheram controlar a
pressdo do reator, o nivel do reator,
a temperatura do separador, a
temperatura da retificadora, a razdo
entre as vazdes de alimentagdo dos
componentes E e D, A na purgae B
(inerte) na purga.

NG &
STEPHANOPOULOS
(1998)

Propuseram utilizar um controlador multivariavel
modular.

Controlaram a temperatura, pressao
e nivel do reator, componente G na
vazao de produto, a temperatura da
retificadora, componentes C e A na
carga do reator e componente B
(inerte) na vazao de purga.
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Referéncia Procedimento Definicoes

TYREUS (1999) Utilizou uma abordagem termodinamica para Definiu a taxa de agita¢do na
solucionar o problema. velocidade méaxima, fechou as
valvulas de vapor e de reciclo.
Controlou a temperatura, pressao e
nivel do reator, o componente A na
carga do reator e o inerte B na

vazao de purga.

LARSSON (2000) Aplicou o procedimento de controle auto-otimizante ~ Além das variaveis de restrigdo, a
de Skogestad & LARSSON (2000), que envolve os temperatura de reagdo, o
seguintes passos: componente C na purga e a vazio
1. Analise dos graus de liberdade; de reciclo ou a poténcia do
2. Definigdo da operagdo 6tima (fugo custo e compressor foram considerados
restrigdes); como variaveis controladas
3. Identificac@o dos distirbios importantes; necessarias. O controle de
4. Otimizagao; inventario dos componentes inertes

5. Identificacdo das variaveis candidatas a controladas; foi considerado um erro devido a
6. Avaliagdo da perda com sefpoints constantes para as possibilidade de causar problemas

combinagdes alternativas de varidveis controladas operacionais.
(causadas por distrbios ou erros de implementagéo);

7. Avaliagdo final e sele¢do (incluindo analise de

controlabilidade).

FARINA (2000) Executou uma comparagdo sistematica através da Evidenciou que uma escolha
metodologia RPN entre as propostas de diversos incorreta para a estrutura de
autores apresentadas na literatura e propés umanova  controle impdem limitagdes
estrutura fundamentada no estudo dos efeitos fundamentais no desempenho do
causadores da interagdo entre as malhas. sistema em malha fechada e que a

metodologia RPN, por utilizar o
conceito de desempeho alcancgavel,
leva em conta o efeito de elementos
da fase ndo minima 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 estaciondrio, analises de controlabilidade e operacionalidade

do modelo dinamico ¢ estudos de estrutura de controle e sele¢do de controladores.

O processo HDA contém nove operagdes unitirias bdsicas: reator, forno, separador
liquido-vapor, compressor de reciclo, dois trocadores de calor e trés colunas de destilacdo,
conforme apresentado na Figura 2-5. Em um reator adiabético tipo plug flow (PFR),
hidrogénio e tolueno sdo convertidos no produto benzeno e nos subprodutos metano e difenil.
Antes de entrarem no reator, as correntes de tolueno e hidrogénio sdo misturadas com
correntes de reciclo de tolueno e hidrogénio, respectivamente. A mistura resultante ¢ pré-

aquecida em um trocador de calor com a corrente efluente do reator e entdo aquecida

25



novamente no forno até a temperatura de reacdo. O efluente do reator ¢ rapidamente resfriado
com uma parte do liquido reciclado do separador de reciclo para prevenir o coqueamento e
novamente resfriado pela carga e por mais um resfriador antes de entrar no separador liquido-
vapor. Uma parte do hidrogénio ndo convertido ¢ do metano do topo do separador é purgada
do sistema enquanto o restante ¢ comprimido e reciclado para o reator. O liquido do separador
¢ separado em trés colunas de destilacdo consecutivas. Na coluna estabilizadora, hidrogénio e
metano sdo recuperados no topo e a mistura benzeno-tolueno-difenil sai no fundo. Na coluna
de benzeno, benzeno ¢ removido no topo. O fundo dessa coluna alimenta a coluna de tolueno,

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

Purga (H2 + CH4)
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A

<
—

H2 + CH4 FEHE L\ uench
L P
Tolueno Misturador . PFR :I
—_— - = |
A
A Fama
@ —»|  Separador ‘
Tolueno Benzeno CH4
Coolar
Coluna de Coluna de Fatahilizadora
Toluene Benzeno

A
l

A
|

|

|

A

Difenil ‘_T' \—I—-’ \_T/
Figura 2-5 — Fluxograma do processo HDA.
Fonte: Adaptado de QIU et al. (2003).

As duas reacdes em fase vapor do processo HDA sdo:

tolueno + H, = benzeno + CHy
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2 benzeno <—> Difenil + H,

Diversos autores tém 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
hidrodealquilagdo de tolueno (HDA) como exemplo conceitual de projeto em seu livro. E
apresentado um fluxograma complexo e integrado com muitas unidades operacionais ¢ trés
correntes de reciclo. No trabalho foi gerado um procedimento hierdrquico tipico dos sistemas

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

PONTON & LAING (1993) propuseram uma aproximac¢ao hierdrquica para construir o
sistema de controle do processo HDA. Esta aproximagao € 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 dindmico construido com o simulador da DuPont.

Para QIU et al. (2002), o processo HDA ¢ interessante sobre o ponto de vista de controle
global por adicionar um grande nimero de operagdes unitarias interconectadas por reciclos de
correntes massicas e integracdes energéticas, tornando o processo de otimizagdo e controle
extremamente complexo. Além disso, o processo inclui as trés caracteristicas basicas dos
processos quimicos integrados descritas por LUYBEN et al. (1998) como sendo raizes da
necessidade de aplicagdo de uma metodologia de controle considerando o processo global, sdo
elas: reciclo material, integragao energética e necessidade de contabilizagdo de inventarios de

componentes quimicos.

ARAUIJO et al. (2007) aplicaram o conceito de controle auto-otimizante para mostrar que
diversos autores ndo especificaram claramente todos os treze graus de liberdade estacionarios
presentes no problema. A Tabela 2-3 apresenta a relagao de autores e variaveis controladas

feita por ARAUIJO et al. (2007).

As metodologias de ARAUJO et al (2007) e LUYBEN (2002) para o processo HDA serdo
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: Selecdo de variaveis controladas de alguns autores para o processo HDA.

Fonte: Adaptado de ARAUJO et al., 2007.

Stephanopoulos (1984 77 i
Brogaux (1992), Wolff (1994), Cao et al., e Herrmann et al (2003)
Ng e Stephanopoulos (1995)

Ponton e Laing (1993)

Luyben et al. {1998) e Luyben (2002)

Eonda et al. (2003)

Aratijo et al. (2007)

1 ¥ ¥ ¥
Nimero de varidveis controladas estaciondrias (econdmicas) 8 7 o 13
Vazdo de tolueno fresco X X
Vazdo de gas de reciclo X
Fragdo molar de hidrogénio no reciclo X
Fragdo molar de metano no reciclo X
Pressdo de entrada do reator X
Poténcia do compressor X X X
Vazdo total de tolueno para a segdo de reagdo
Fragdo molar de hidrogénio na saida do misturador X
Temperatura de entrada do reator X X
Temperatura do separador X X
Pressdo do separador X X
Fazio hidrogénio / aromaticos na entrada do reator X X
Fragdo molar de hidrogénio na saida do reator
Conversdo global de tolueno no reator
Vazdo de fluido refrizgerante (guench) X
Temperatura de saida do fluido refrigerante (guench) X
Vazdo de purga X
Fragdo molar de tolueno iquido no separador X
Fragdo molar de hidrogénio no destilado da estabilizadora X
Fragdo molar de benzeno no destilado da estabilizadora X
Fragdo molar de metano no fundo da estabilizadora X
Pureza do benzeno produto X X X X
Fragdo molar do benzeno no fundo da coluna de benzeno X
Taxa de produgio (vazdo de destilado da coluna de benzena) X
Temperatura em um estagio intermedidno da coluna de benzeno
Temperatura em um estagio intermediario da coluna de tolueno
Fragdo molar de tolueno no destilado da coluna de tolueno X X
Fragdo molar de tolueno no fundo da coluna de tolueno
Fragdo molar de difenil no destilado da coluna de tolueno X
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3. Descricao dos Processos de Producao de Aromaticos

3.1 Os Compostos Aromaticos

Os compostos aromaticos tém uma ampla variedade de aplicagcdes nas industrias quimica
e petroquimica. Eles s3o matéria-prima importante para muitos dos intermediarios de
commodities petroquimicos e produtos quimicos de valor, tais como monOmeros para
poliésteres, plasticos de engenharia, produtos intermediarios para detergentes, produtos
farmacéuticos, produtos agricolas e explosivos (HATCH & MATAR, 1979). Entre esses
compostos, benzeno, tolueno e xilenos (BTX) sdo os trés materiais basicos para a producao
dos intermediarios derivados de aromaticos. A Figura 3-1 apresenta uma relagdo dos

principais derivados de BTX.

O desenvolvimento de processos de interconversdo de aromaticos ¢ uma tarefa importante
de investigacdo com grandes demandas industriais. Existem diversas forcas motrizes para esse
desenvolvimento. Segundo TSAI et al. (1998), além das variaveis economicamente relevantes
como as demandas de mercado, matérias-primas, disponibilidade e custo, as legislagdes
ambientais como as especificacdes do teor de aromaticos na gasolina sdo aspectos igualmente
importantes. As restrigdes de composicao impostas sobre a gasolina reformulada ndo tém sé
impacto significativo na composi¢ao da gasolina, mas também na economia dos processos de

producdo de compostos aromaticos.

Os processos de reforma catalitica de nafta e de pirolise sdo as principais fontes de
producdo de BTX. Os rendimentos dos produtos desses processos sao normalmente
controlados pela termodindmica, propiciando uma desfasagem entre a oferta e as reais
demandas de mercado. Conforme apresentado na Figura 3-2, a proporc¢do termodindmica de
producdo de BTX obtidos dos dois processos acima mencionados ¢ de 32:36:32. Isso
contrasta com as demandas de mercado a nivel mundial em petroquimica (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 esta sempre em quantidade excedente da
producado de reformados e gasolina de pirdlise, ao passo que benzeno e xilenos estdo em forte
demanda com o crescimento médio anual de cerca de 10%. Como resultado da oferta e da
demanda, o prego do tolueno ¢ sempre inferior ao dos demais compostos aromaticos (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 — Comparagdo da distribuicdo de padroes de produgdo e demanda de mercado de
BTX no mundo.

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

A conversdo do tolueno em excesso a aromaticos mais valiosos, portanto, tem um
incentivo econdmico. Uma grande discrepancia entre a producdo e a demanda de mercado
também ¢ encontrada para a maioria dos isomeros de diaquilbenzenos, entre os quais o para-
isOmero aparentemente tem a maior demanda de mercado, como ¢ o caso do para-xileno

(JEANNERET et al. 2003).

Em resposta a situacdo do mercado ¢ mudancas da legislacdo, as principais areas de

inovacao dos processos de producdo de aromaticos foram:

1. Conversao do tolueno excedente;

2. Conversao dos aromaticos pesados orientados a benzeno e xilenos;

3. Produgdo seletiva de isdmero para-dialquilbenzenos contra o equilibrio termodinamico
como para-xileno e para-dietilbenzeno;

4. Producdo de dialquilbenzenos com numero de carbonos do grupo alquil maior do que

trés.

Desproporcionamento e transalquilacdo sao os dois principais processos praticos para a
interconversdo de aromaticos, especialmente para a produgdo de dialquilbenzenos (MYERS,
1997). As formulas genéricas para os dois processos sdo dadas nas reagdes (3.1-1) e (3.1-2),
respectivamente. Elas tratam principalmente da transferéncia do grupo alquila entre diferentes
anéis aromaticos. Tais processos sdo normalmente utilizados na conversdo 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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3.2 Processo de Producao de Aromaticos

No complexo aromdtico diversas unidades de processo sdo combinadas de forma a

converter nafta nos petroquimicos intermediarios basicos: benzeno, tolueno e xilenos (BTX).

Um esquema tipico de produgdo de aromaticos normalmente consiste nas seguintes

secoes:

1. Secao de Produgao de Aromaticos ou Unidade de Reforma Catalitica;

2. Secao de Extragao para separar os compostos aromaticos BTX do rafinado nao
aromatico;

3. Secao de Conversao de tolueno que inclui os processos de Desproporcionamento e
Transalquilagao;

4. Secao de Recuperagao de Produtos que inclui as Colunas de benzeno, tolueno, xilenos,
o-xileno e Aromaticos Pesados (Ag ou Cy aromaticos);

5. Sec¢do de Recuperacio de p-xileno pelo processo de cristalizacdo ou adsor¢ao;

6. Secao de Isomerizacao para conversao do rafinado da Secao de Recuperagao de p-

xileno em isOmeros de xilenos.

A Figura 3-3 apresenta a configuracgao tipica de um complexo.

A nafta previamente hidrotratada para remog¢ao de compostos de nitrogénio e enxofre é
enviada para a Unidade de Reforma Catalitica. Nessa unidade parafinas e naftalenos sdo

convertidos a compostos aromaticos.
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Figura 3-3 — Esquema simplificado de um processo petroquimico tipico de producao de
aromaticos.

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

A Reforma Catalitica ¢ a unica unidade no complexo que realmente cria anéis aromaticos
a partir de compostos ndo aromaticos. As demais unidades separam os varios componentes
aromaticos em produtos individuais ou convertem espécies aromaticas em produtos
aromaticos de maior valor agregado. A Unidade de Reforma ¢ também uma significante
fornecedora de hidrogénio dentro do complexo aromatico, com a maior parte do hidrogénio

disponivel para exportagdo para a refinaria.

A fragdo A7 ¢ a carga da Unidade de Extracdo de Aromaticos para extracdo de benzeno e
tolueno. Nessa unidade, os aromaticos sdo extraidos via destilagdo extrativa enquanto uma

corrente de rafinado rica em ndo aromaticos ¢ separada para compor correntes de gasolina.

O extrato de aromaticos ¢ individualmente separado em benzeno e tolueno de alta pureza
na Se¢do de Fracionamento de benzeno e tolueno do complexo, composta pelas Colunas de
benzeno e tolueno. benzeno ¢ 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 Ag™ do fundo
da Coluna de tolueno vai para a Se¢do de Recuperagdo de xilenos do Complexo, enquanto o
tolueno do topo da Coluna de tolueno ¢ usualmente misturado com a corrente Ag¢/A;¢ de topo

da Coluna de Aromaticos Pesados e enviado para a Unidade de Transalquilagdo e
33



Desproporcionamento de tolueno (TADP). Nessa unidade tolueno misturado a corrente

Ao/Ajp € transalquilado para formar mais benzeno e xilenos.

O efluente da TADP ¢ enviado para a Torre Estabilizadora de Transalquilado. Uma
retirada lateral nessa torre recupera benzeno residual. O fundo da Estabilizadora ¢ reciclado

para a Se¢do de Fracionamento de benzeno e tolueno.

A fragdo Ag' alimenta a Coluna de xilenos. O produto de topo dessa coluna é enviado para
a Unidade de Recuperagdo de p-xileno (a qual opera sob os processos de cristalizacdo ou
adsorcdo, dependendo da tecnologia adotada), enquanto o produto de fundo alimenta a Coluna
de o-xileno, onde o o-xileno € recuperado no topo. O produto de fundo da Coluna de o-xileno
vai para a Coluna de Aromaticos Pesados. Nesse equipamento a fracdo A¢/Ajo € recuperada e

entdo reciclada para a Unidade TADP.

Na Unidade de Recuperacao de p-xileno, este ¢ separado dos demais isdmeros via
separagao adsortiva ou cristalizacdo. O rafinado dessa Unidade, uma corrente praticamente
livre de p-xileno, ¢ enviado a Unidade de Isomerizacdo onde p-xileno adicional ¢ produzido
através do reestabelecimento da distribuicao de equilibrio dos isdmeros de xileno. O efluente

da Unidade de Isomerizagao ¢ reciclado para a Coluna de p-xileno.

E importante observar que dessa forma toda a corrente Cg aromatica ¢ continuamente
reciclada na Unidade de Recuperagao de xilenos para conversdo total a p-xileno, o-xileno ou

benzeno.

Na Tabela 3-1, as especificagdes comerciais tipicas dos principais produtos do complexo

aromatico.

Tabela 3-1: Especificagdes comerciais das commodities aromaticas
Fonte: TSAI et al., 1998.

Produto Especificacio de pureza minima (%)
benzeno 99,85

tolueno 99,0

o-xileno 98,5

p-xileno 99,5 (tipico), 99,8 (alta pureza)

A seguir, serdo discutidos alguns pontos adicionais das unidades citadas individualmente.
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3.3 Unidade de Reforma Catalitica

A nafta hidrotratada utilizada como carga para a unidade de reforma catalitica do

complexo aromatico tipicamente contém parafinas Cs a Cy;, naftalenos e aromaticos.

O objetivo do processo de reforma ¢ maximizar a conversdo de parafinas e naftalenos em

aromaticos para uso como fonte dos compostos aromaticos especificos BTX.

No processo, a conversao ¢ atingida passando a nafta por leitos cataliticos bimetéalicos em
reatores adiabaticos, na presen¢a de hidrogénio a relativamente alta temperatura e baixa
pressdo. Nessas condigdes, a taxa de coque depositado no catalisador € relativamente alta, de

forma que o leito catalitico deve ser continuamente regenerado (WEIFENG et al., 2006).
3.4 Processo de Producao de Xilenos

3.4.1 Mercado de xilenos

Entre os trés isomeros de xileno, chamados o-(1,2- dimetilbenzeno), m-(1,3-

dimetilbenzeno) e p-xileno (1,4-dimetilbenzeno), o ultimo tem a maior demanda industrial.

Devido ao elevado consumo de p-xileno (especialmente devido a sua aplicacdo na
producdo de tereftalato puro e poliéster), muitas das principais empresas petroquimicas em

todo o mundo tém perseguido projetos de expansao na produgdo de p-xileno para atender a

forte demanda do mercado (JEANNERET et al., 2003).

Enquanto a maioria dos processos de producdo de compostos aromaticos produz misturas
de xilenos com uma relagao de equilibrio termodinamico de 24:53:23 para os isdmeros p-, m-,
o, respectivamente, a demanda do mercado para os mesmos isdmeros ¢ aproximadamente na
proporc¢ao de 80:2:18, a Figura 3-4 expressa essas relacdes. Como a quantidade de p-xileno
obtida diretamente a partir da mistura de reacdo ndo pode cumprir a exigéncia do mercado, o
excedente de m-xileno e o-xileno sdo ainda isomerizados a p-xileno para equilibrar a

demanda.
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Figura 3-4 — Comparagao da distribuicdo de padrdes de produgdo e demanda de mercado de
xilenos no mundo.

Fonte: Adaptado de TSAI et al., (1998).

Por convengdo, os chamados Cg aromaticos (Ag) incluem quatro isdmeros; além dos trés
isomeros de xilenos (orto, meta e para), o etilbenzeno (EB) também entra nessa categoria.
Esses quatro isomeros possuem propriedade fisicas bastante semelhantes. O EB, por exemplo,
possui o menor ponto de ebulicdo, mas esse ¢ apenas 2°C menor do que o do p-xileno, que

tem o segundo menor ponto de ebuligao (Tabela 3-2).

Por defini¢do, o EB pode ser recuperado pelo método de superfracionamento, porém esse
processo resulta em uma coluna com elevado nimero de pratos e altas razdes de refluxo,

tornando-se extremamente dispendioso e atualmente obsoleto.

A etilagdo do benzeno se tornou a maior fonte de EB, devido ao seu menor custo de
produgdo a crescente demanda da industria de estireno. Assim, o estado da arte de um
complexo aromatico ndao mais separa EB das mistura de As, mas o converte em outros

isomeros através da reagdo de isomerizacdo ou em benzeno via desalquilagdo TSAI et al.,

(1998).

Tabela 3-2: Pontos de Ebulicao dos isomeros Cg aromaticos
Fonte: elaborado a partir de PERRY & GREEN (1999).

Isomero Ponto de Ebulicao (°C)
Etilbenzeno 136,2
p-xileno 138,3
m-xileno 139,1
o-xileno 1444
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3.4.2 Recuperagio de o-xileno

Em fun¢do da diferenca de ponto de ebuli¢do do o-xileno para o m-xileno (ver Tabela
3-2), é possivel separar o o-xileno juntamente com a fragdo Ay dos demais xilenos na Coluna
de xilenos. Nessa coluna, usualmente se mantém uma taxa de recuperacao de o-xileno baixa
(de 30 a 50%) de forma a prevenir a contaminagdo do o-xileno produto (TSAI et al., 1998). o-

xileno de alta pureza pode ser obtido pela separacio da fragio Ay’ na Coluna de o-xileno.

3.4.3 Recuperagio de p-xileno

Devido a proximidade de pontos de ebulicdo (ver Tabela 3-2), p-xileno e m-xileno nao
podem ser efetivamente separados por destilagdo. Assim a corrente Cg Aromatica proveniente
do topo da Coluna de xilenos ¢ purificada por adsor¢do seletiva ou cristalizagdo na Unidade

de Recuperagdo de p-xileno.

O método de cristalizacdo mais convencional leva em conta o fato de que p-xileno tem o
maior ponto de fusdo entre os isdmeros Ag. Vérias tecnologias sdo conhecidas, por exemplo,
Iso-fining®™ (Esso), Antar™ (HRI, Hydrocarbon Research Institute) e os proprietarios dos
processos desenvolvidos por Krupp Koppers, Maruzen e ARCO (Atlantic Richfield).
Convencionalmente, o processo de cristalizagdo opera em baixa temperatura e utiliza um

esquema de cristalizacao em dois estagios.

Em todo o mundo a aplicacao da tecnologia de cristalizacao ¢ muito inferior a aplicacao
da tecnologia de adsorcao, sendo a relagdo de utilizagao de 35% contra 65%, respectivamente,

da capacidade global de recuperagao de p-xileno (JOHNSON et al., 1997).

O p-xileno de alta pureza pode ser produzido no processo de adsor¢ao com solidos
adsorventes e solvente adequado. A mistura Cg Aromatica na forma liquida passa por uma
série de camaras de adsor¢do preenchidas com adsorvente contendo peneiras moleculares. O
fluxo de liquido ¢ controlado por valvulas rotativas que atuam em ciclos de abertura e

fechamento fazendo o efeito de um leito movel.

. . . . e SM
Existem diversas tecnologias conhecidas para esse processo, sendo as principais, Parex

(UOP), Aromax™™ (Toray) e EluxylSM (IFP).

Nesses processos o p-xileno liquido ¢ anexado sobre a superficie ativa dos agentes de
adsorc¢do, enquanto os demais isdmeros passam sem alteracdes. O p-xileno adsorvido ¢ depois

dessorvido com tolueno ou p-dietilbenzeno. A mistura de p-xileno e dessorbente ¢ separada
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por destilagdo, e apos essa etapa, o p-xileno é novamente purificado por destilagdo para

extracdo do tolueno residual.

Um fator chave que afeta a recuperacao de p-xileno ¢ o teor de EB, pois esse apresenta

uma afinidade similar a do p-xileno com o adsorbente.

Apo0s a recuperagdo do p-xileno, a mistura de isomeros restante, chamado de rafinado de
Cs aromatico, ¢ enviada a Unidade de Isomerizagdo para conversdo do rafinado pobre em p-
xileno a uma mistura em equilibrio termodindmico. A mistura € entdo reciclada ao loop de
separacdo para a recuperacao de o-xileno e p-xileno. A taxa tipica de reciclo € cerca de trés
vezes a taxa de mistura Ag fresca.

Toluena para
™ Coluna de Benzeno

Coluna
Estabilizadora de
Paraxileno

Paraxileno

Torre
Adsobedora

_, Dessorbente

- — — |-

Valvula
Extrato | Rotaliva

| __ _| 4 Carga @
Rafinado
-@j—/ Rafinado

Pumparound

Paraxileno

| |

Coluna de
Extrato

 Outros Xilenos para
" Unidade de Isomerizagio

A

Make-up de
Dessorbente

Coluna de
Rafinada

Coluna de
[ Diessorbente

Xilenos da Coluna Carga Dessorbente
de Xilenos

Aromaticos
Pesados

Figura 3-5 — Processo Parex™" de Recuperagio de p-xileno.

Fonte: Adaptado de UOP material de divulgagdo (2010).

3.4.4 Unidade de Isomerizacao

As principais reagdes que ocorrem no processo sdo a Isomerizagdo de xilenos e
Desalquilagao de Etilbenzeno conforme Equacdes (3.4-1) e (3.4-2). O processo visa converter
uma carga deficiente em p-xileno em uma mistura em equilibrio de xilenos, de modo a obter
um maior rendimento em p-xileno. Além disso, a conversdo de Etilbenzeno ¢ desejada para
evitar o seu acimulo no circuito de xileno, que poderia ter consequéncias negativas na Secao
de Recuperacdo de p-xileno. As reacdes de desalquilacdo de Etilbenzeno também resultam em

uma maior produgdo de benzeno no complexo.
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Isomernizacio de Xilenos

CH; CH3
\ CH;

CH3

Desalquilacio de Etilbenzeno

+H;

Além disso, algumas reagdes laterais podem ocorrer, tais como craqueamento de nao
aromaticos em hidrocarbonetos leves, devido a fungdo acida do catalisador, ou hidrogenagao

de olefinas, devido a fungdo metal do catalisador, conforme Equagdes (3.4-3) e (3.4-4)

Conversio de Ndo Aromadticos

(3.4-3)
Cg/Co  + H, C; - Cs
Nio Aromaticos Hidrogénio Gases Leves
Hidrogenaciopela funcio metal
(3.4-4)

CHQZCHQ + Hg _— CHg-CHg

Eteno Hidrogénio Etano
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3.5 Processo de Transalquilacao e Desproporcionamento de tolueno

(TADP)

3.5.1 Comparacao entre os processos de Hidrodesalquila¢cdo, Desproporcionamento e

Transalquilagiao

Existem duas técnicas principais para conversdo do tolueno excedente em outros
compostos aromaticos. A primeira ¢ a transferécia do grupo metil, como mostrado
anteriormente nas reagdes (3.1-1) e (3.1-2) com a letra R representando esse grupo. A segunda

(reacdo (3.5-1)) € a hidrodesalquilagao.

Hidrodesalquilacio

CH 4

@ c,— o, (3.5-1)

As tecnologias de transferéncia de grupo metil, que incluem desproporcionamento e
transalquilacdo, convertem tolueno a benzeno e xilenos simultaneamente, enquanto o
esquema de hidrodesalquilacao produz prioritariamente benzeno. A demanda crescente por
xilenos faz com que os processos de transferéncia de grupo metil sejam preferidos frente ao
processo de hidrodesalquilagdo. Em comparacao com as reac¢des de transferéncia de grupo
metil, os processos de hidrodesalquilacio operam a temperaturas de reagdo mais altas e
requerem custos de operagdo e investimento de capital cerca de 10% mais altos

(JEANNERET et al., 2003).

Os produtos principais do desproporcionamento de tolueno sdo benzeno e xilenos. Em
adicdo a reacdo principal, ocorrem também algumas reagdes laterais incluindo
desproporcionamento de xilenos produzindo Ag e desalquilagdo de alquilbenzenos produzindo

gases leves.

Portanto, as caracteristicas dos processos cataliticos incluem a conversao, os rendimentos

dos produtos, condi¢cdes de reagdo e, mais importante, a seletividade.

Tanto o processo de transalquilagdo quanto o processo de desproporcionamento do
tolueno pode converter tolueno em xileno e benzeno. Esses dois processos sdo empregados
nos complexos aromadticos independentemente ou associados entre si para aumentar a
producdo de xileno e benzeno a partir de reforma catalitica. Como mostrado na Figura 3-6, em
TSAI et al. (1998) a producdo de BTX foi avaliada para diferentes tipos de complexos
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aromaticos. Eles incluiram um complexo com apenas a Unidade de Reforma (a Reforma), e
Unidades de Reforma associadas aos seguintes processos para conversdo do tolueno
excedente: um processo de desproporcionamento de tolueno (Ref + DPT), um processo tipico
de transalquilagdo (Ref + Trans) e o processo particular Transplus, de transalquilacdo e

desproporcionamento combinados (Ref + Transplus).

Nessa analise, a taxa de produ¢ao de BTX na Unidade de Reforma ¢ o caso base. Em
comparacao com o caso base, as taxas de producao de benzeno e xilenos no caso Ref + DPT
aumentam 88% e 48%, respectivamente. No processo de transalquilagdo as taxas aumentam
88% e 119% e 177% e 96% para o caso Ref+TRANSPLUS. Portanto, Transalquilaciao
aumenta mais a producdo de xileno do que o desproporcionamento e, além disso, pode-se

dizer que a combinag¢do dos dois processos apresenta um resultado bastante atrativo.

160

o 4 Bl Tolueno
= 40 Xileno
_g 120 ] Benzeno
o 100 -
[
% 80
- 60
>“<’ 40 ;
®
= 20}
0

Reforma Ref+ DPT Ref+ Trans Ref +
Transplus

Esquema de Processo

Figura 3-6 — Comparagao da taxa de produgdo de BTX através de varios esquemas de
integragdo, utilizando o processo de Reforma Catalitica como caso base.

Fonte: Adaptado de TSAI et al., (1998).

3.5.2 Processos Comerciais de Transalquilaciao
Um sumario dos processos comerciais de Transalquila¢do ¢ apresentado na Tabela 3-3.

O processo Xylene-Plus®™ ¢ o tinico processo que aplica o projeto de um reator continuo
com circulacdo semelhante ao da Unidade de Reforma Catalitica. Ambos os processos contém
um reator e um regenerador no qual o catalisador ¢ submetido a regeneragdo continuamente e
circula de volta ao reator até ser novamente desativado. A taxa de circulacdo do catalisador
pode ser medida pela diferenca de pressdo nos tubos de elevagdo ou calculada pelo balango de
energia. Assim, a unidade opera a uma temperatura de reagdo muito superior, tipicamente na

faixa de 450 a 540°C, e gasta muita energia em relacdo aos demais processos. Na Unidade
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Xylene-Plus®™, o tempo de contato da reagio é controlado tanto pela relagdo catalisador/6leo
como pela velocidade espacial (WHSV). Como resultado, a operagdo ¢ muito mais
complicada em relagdo ao sistema de leito fixo, no qual o tempo de contato ¢ determinado

apenas pela WHSV.

Tabela 3-3: Especificagdes comerciais das commodities aromaticas.
Fonte: TSAI et al. (1998).

Processo

Xylene-plus Tatoray TransPlus
Desenvolvedor ARCO-IFP uop Mobil-CPC
Carga A+Ag A+Ag Aﬁ_Ag_.-"IAj.'_Ag_
Teor maximo de Ag (%) ~15 (Normal) 40 100
Teor de Ay na corrente de Ag (%) Limitado Limitado 10-25
Identificagdo do catalisador EMCAT TA-4 TransPlus
Condicdes Reacionais
Tipo de Reator Leito Movel Leito Fixo Leito Fixo
Temperatura (°C) 454-538 380-500 385-500
Pressdo (kgf/'em?) 1.1-13 29.6-40.1 21-28
H,/HC (mol) . 4.6 1-3
Razio Catalisador/6leo (wt/wt) 1-2 - -
WHSV (b)) 0,7-1,7 1522 2,535
Conversdo (wi%) 30-45 40-50 45-50
Razdo xileno/benzeno (mol) 1-15 1.1-25 1,1-10.1
Duragéo do ciclo (anos) Make-up continuo de catalisador =2 =2

Devido a existéncia de impurezas na corrente de alimentagdo, Ay, o ciclo de vida do
catalisador ¢ uma grande preocupacao nos processos de leito fixo. Isto ¢, claro, em contraste
com a sistema de regeneracdo continuo utilizado no processo Xylene-Plus*™. Existem dois
tipos de processos de transalquilagao por leito fixo, o processo 7 atomySM, desenvolvido pela
UOP ¢ o Processo TransPlus®™, desenvolvido conjuntamente pela Mobil Oil e pela Chinese
Petroleum. Processos de Transalquilagdo por leito fixo geralmente t€ém maior rendimento

liquido do que o processo de leito movel.

3.5.3 Esquema Reacional

O processo de transalquilagdo compreende uma complexa rede de reacdes conforme
apresentado a seguir. As principais reagcdes que ocorrem no processo sdo a desalquilacdo de
alquilaromaticos, transalquilagdo e desproporcionamento (que € a redistribui¢do de equilibrio
de grupos metil nos anéis aromaticos) produzindo benzeno e aromaticos Cg. Esse modelo
cinético foi extraido de OUGUAN et al. (2007) e serd utilizado para descrever as reagdes
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envolvendo tolueno (Tol), benzeno (B), xilenos (X), metilbenzeno (MB), etilbenzeno (EB),

propilbenzeno (PB), trimetilbenzeno (TMB) e C0A no capitulo a seguir.

Reacoes favorecidas
Reagao 1
CH,
(3.5-2)
_ + @— CH,
(¢}
(Tn]] (X)
Reagao 2
C.H,
@ —(J @ o
(2)
(Tol) (B) (EB)
Reacdo 3
(3.5-4)
[ —
(CHa),
{Tol) (TMB)
Reacdo 4
CH, CH, C,H,
\ -
(CH, ),
{Tol) (TMB) (EB)
Reacoes laterais
Reagdo 5
CH, CH,
§ (3.5-6)
| +cH o —— + CH,
~ (5)
(MEB) (Tol)
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Reagdo 6
C.H,
(3.5-7)
+H, — + C.H,
(6)
(PB) (B)
Reagao 7
CH, CH,
(3.5-8)
2 == CH, + C,A
T )
(CH,),
(TMB) (X)

3.5.4 Descricio do Processo

Um diagrama de processo genérico ¢ apresentado na Figura 3-7. A carga contendo
tolueno, Co/Cy e hidrogénio (incluindo tanto o reciclo quanto o make-up) passa por um leito
de zeolitas no reator. Em seguida, os produtos benzeno, xileno e o Aj¢' sio separados na parte
superior das colunas de benzeno, xileno ¢ no fundo da coluna de aromadticos pesados,
respectivamente; tolueno e Ag sdo separados no topo das colunas de tolueno e de aromaticos
pesados e reciclados para aumento da conversao. O hidrogénio ¢ reciclado por meio de um
compressor de reciclo. O processo de desproporcionamento independente, mencionado
anteriormente, ¢ exatamente o mesmo, mas sem a torre de Ag ¢ o reciclo de Ag. As reacdes de
transalquilacdo sdo controladas pela termodindmica. De acordo com a termodinamica, o
rendimento em xileno e a razdo xileno/benzeno aumentam com o aumento do teor de Ay na
carga. Além disso, hd uma série de reagdes de craqueamento de Ag a gases leves, as reagdes
(5) e (6) da secao anterior, equacdes (3.5-6) e (3.5-7), levando a perda de rendimento liquido e
aumento do rendimento de Ajo pelo desproporcionamento de Ay. Embora seja desejavel
aumentar o conteido de Ay na alimentacdo, hd uma meta econdmica. Como o prego dos
aromaticos Ag" normalmente ¢ menor do que os compostos aromaticos BTX, o aumento do
teor de Ag' na carga pode reduzir os custos da carga da transalquilagdo. Enquanto a razio
entre grupos metil e anéis benzénicos (M/R) da carga for a mesma, os rendimentos dos
produtos nos varios processos sao semelhantes. Considerando as caracteristicas dos processos,

as principais diferengas entre as diferentes tecnologias estdo:
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, I3 + . . . ~ . ~
1. no contetdo operavel de Ay na carga, incluindo especificacdes de alimentagdo e

duragdo do ciclo de vida do catalisador;
2. nos rendimentos liquidos, incluindo o rendimento maximo de xileno;

3. na qualidade do produto, incluindo o rendimento de EB, a pureza do produto.

Make-up de H2

Compressor Compressor de

Y de Make-up l\/\}‘—Redclo
Gas
— v 2
Combustivel Benzeno Xileno

Reator|

A

A Estabilizadora Coluna de Coluna de Colunade  Coluna de Aromdticos
Benzeno Tolueno Xileno Pesados
Separador [~ - Leito de
Condensador Argila

Produte A10+

A9 /A10

Reciclo de Tolueno

.Y
Toluend Reciclo de A9/ A10

AA

Figura 3-7 — Esquema simplificado da Unidade de Transalquilagdo de tolueno.

Cada processo tem suas limitagdes caracteristicas em relagdo ao percentual de Ag na

) ~ . , SM
alimentacdo maximo alcancavel. No processo XylenePlus™”, quando a carga de
processamento de Ag ¢ elevada, ocorrem problemas mecanicos, em particular devido a
limitacdo de metalurgia do regenerador pela combustdo de coque, além da preocupagdo

adicional de deterioragdo da pureza do benzeno produto.

Em geral, o processo de transalquilagdo tem uma rigida especificacdo de carga. Por
exemplo, os contetidos de indano e Ay sdo obrigatoriamente baixos a fim de sustentar um
longo ciclo de vida para o catalisador. O processo T3 ransPlus™ pode suportar até 25% de Ao,
na carga de Aq. Com um sistema termodinamicamente controlado, Ao na carga ird suprimir o
rendimento em Ajy por desproporcionamento de Ag. Esta ¢ uma técnica util para facilitar a
devolucdo de Ao ao sistema no processamento de cargas ricas em Aog. Como o prego do
aromatico Ao ¢ baixo, mesmo em relagdo ao Ao, um excesso de Ajo na alimentacdo pode
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reduzir o custo da carga e fortalecer o processo economicamente. O contetido de Ajy pode ser

controlado através do ponto de corte da Coluna de Aromaticos Pesados.

O contetido de EB na mistura de Ag € uma preocupagdo no Processo de Recuperagdo de p-
xileno por adsor¢do. Para os xilenos produzidos por transalquilacdo, o teor de EB aumenta
com o aumento da relagdo M/R da carga. A desvantagem do aumento do teor de EB deve ser
levada em conta e pode exercer uma limitagdo do maximo teor de Ay na carga pois poderia

ocorrer reducdo da capacidade de adsorcao da recuperacao.
3.6 Justificativa para a escolha do sistema

O processo escolhido para o estudo de controle global, de Desproporcionamento/
Transalquilagao de tolueno (TADP) apresenta algumas caracteristicas consideradas chave
para a necessidade de um procedimento de controle levando em conta a planta toda. Esse
processo apresenta grande semelhanga com o processo HDA proposto por DOUGLAS (1988)
também previamente discutido na Secdo 2.3.2, pois ambos apresentam tecnologias para
consumo do tolueno excedente produzido na reforma catalitica, conforme visto na Se¢ao 3.5.1
e apresentam um fluxograma complexo e altamente integrado com reciclos materiais e
energéticos. A diferenga principal € que, assim como o processo Tennessee Eastman de
DOWNS & VOGEL (1993), discutido na Secao 2.3.1, apresenta uma complexa rede de
reacgoes, envolvendo reciclos materiais e controle de inventarios de componentes. Além disso,
apresenta uma vasta gama de parametros passiveis de otimizagdo, como a producao de xilenos
visando a maximizacdo dos componentes orto e para-xileno, mas com a manutengdo da
producdo de etilbenzeno em um valor maximo fixado, a produ¢do e pureza do benzeno, as

vazdes de reciclo dos componentes pesados Ag € Ay, 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 relagao
as necessidades de mercado. Adicionalmente, esse processo e seu controle nao sdo bem
reportados na literatura aberta, sendo que a maior parte da informagdo estd sob a forma de

patentes (DAS et al., 1994).
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4. Modelagem e Simulaciao Estacionaria do Processo

A simulagdo estaciondria é o ponto de partida para o entendimento do sistema e a base
para obtengdo da simula¢do dindmica. Para o desenvolvimento e execu¢ao do modelo optou-

se pela utiliza¢do do simulador comercial ASPEN Plus.

A Figura 4-1 apresenta o fluxograma implementado no Aspen Plus e a Tabela 4-4
apresenta o sumario das principais correntes do processo estacionario. Maiores detalhes em
relacdo aos modelos adotados para execucao da simulacdo estacionaria podem ser consultados

no Apéndice A desse trabalho.

Algumas mudancas no fluxograma foram executadas em relacdo ao processo descrito na
Secdo 3.5.4, visando uma maior aproximacdo ao conceito de complexo petroquimico com a

inclusao de correntes de entrada provenientes de unidades adjacentes.

As principais modificagdes foram: a inclusdo 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 aromaticos pesados foram retiradas do estudo a fim de uma maior aproximacgao
com o processo HDA; uma corrente de tolueno fresca foi adicionada na carga da coluna de
benzeno, uma vez que o tolueno ndo ¢ exatamente um produto dos complexos atuais e,
portanto, essa corrente pode apresentar variagdes de composigdes que sao absorvidas nas

colunas de separacgao.
4.1 Cinética de Reacao

O modelo cinético ¢ apresentado a seguir e foi obtido de OUGUAN et al. (2007). Nesse
modelo, r ¢ a taxa de reagdo, a ¢ a fragdo massica (%), @ ¢ a funcdo de desativacdo do
catalisador que ¢ considerada como uniforme para todas as reagdes e igual a 1 nesse trabalho,
k ¢ a constante cinética de reagdo e K ¢ a constante de equilibrio quimico. Os componentes
envolvidos sdo: tolueno (Tol), benzeno (B), xilenos (X), metilbenzeno (MB), etilbenzeno
(EB), propilbenzeno (PB), trimetilbenzeno (TMB) e CioA, conforme visto anteriormente na

Secao 3.5.3.
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Desproporcionamento de tolueno (reversivel)

CH, CH,
Ok= @ @ (4.1-1)
2 _ - + CH, . : -
{Tol) (B) (X) K,
C,H;
@ == @ @12
(Tol) (B) (EB) K,
Transalquilagdo de tolueno com trimetilbenzeno (reversivel)
{5 @ = i} (4.1:3)
dy ' d A=
3 r3:k3'¢'[“1'ol'“m3_ xK x]
(CHy), 3
(Tol) (TMB)
CH, CH,
T 4'[K,,,1}
[ e 1 Bl 1 W
= (4) =k @ ary Opp=— o | (4.1-4)
(CH,), Ky )
{Tol) (TMB) (EB)
Desalquilagao (irreversivel)
CH,
N k.
/—C,H_,, b, + CH, ry = ks -9 Gy (4.1-5)
(MEB) (Tol)
C,H,
O ne e
a Kl 3 4.1_6
(6) To =ke ¢ apy (+1-9)
(PB) (B)
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Desproporcionamento de trimetilbenzeno (reversivel)

CH,

2@ byl K )

(CH,),
(TMB)

CH-;

@C"’ et

(X)

6] =k?'¢'[a$MB_

y -

CHJA

K,

|

(4.1-7)

A constante cinética ¢ definida pela Equagao de Arrhenius, onde i € o nimero da reagao:

E_.
k. =kn -exp| —— |, i=1—7
i [i]] p( RTJ ( )

(4.1-8)

As constantes de equilibrio quimico sao calculadas conforme abaixo, para as Reagdes 1 a

4 e 7, onde M ¢ a massa molar do componente C. A constante termodinamica K ¢ dada

pela Equagdo (4.1-14). A Equacao (4.1-13) foi modificada em relagdo a forma apresentada em

OUGUAN et al. (2007), naquele caso a massa molar de xileno estava elevada ao quadrado, o

que ndo faz sentido fisico visto que a constante de equilibrio quimico ndo apresenta unidades

de massa molar.

— MB'MX
Ky =Kep M (4.1-9)
0
M, -M
Ky = Kepy - —2 522 (4.1-10)
Tal
MZ
K; =K, X 4.1-11
; 'ﬂ MTUI'MTMB ( )
MI
K,=K, EB 4.1-12
¢ P MTUI'MT“B ( )
M, -M
Ky =K — g (4.1-13)
Mg
AG.
ch: _exp[“R—T:J (f =1—4,7) (41-14)
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Os parametros cinéticos obtidos nesse modelo sdo apresentados na Tabela 4-1.

Tabela 4-1: Parametros cinéticos do modelo.

Fonte: elaborado a partir de OUGUAN et al., (2007).

Reacdo direta Reagdo inversa
(Eai)inv = Eai - AG:
Reagdo koi, s E,;, KJ.mol ko/K, s™ kJ.mol™

1 9,106 x 10" 102 3,269 x 10" 94,8
2 9,534 x 10" 150 1,567 x 10" 134,1
3 5,712 x 10" 96,77 1,273 x 10" 92,07
4 6,001 x 10" 150 2,804 x 10” 127,8
5 6,126 x 10" 101,8 - -

6 3,263 x 10" 95,8 - -

7 3,213 x 10° 106 1,338 x 10" 84,7

Os dados de projeto e especificacdes dos equipamentos utilizados na simulagdo estdao

sumarizados nas Tabela 4-2 € Tabela 4-3.

Tabela 4-2: Especificagdes das Colunas de Destilacao

Colunas de Destilagao

T-02 T-03 T-04
Numero de estagios - 35 44 52
Pressdo no Topo [keflcm? g 6 0,6 58
Estagio de Alimentagdo - 24 24 24
Estagio da Saida Lateral - 5 7 -
Diametro [m] 39 58 5,7
Especificacdo 1 (base massica) - Razio de boilup =2 Destilado = 1e-11 kg/h Destilado = 144338 kg/h
Especifica¢do 2 (base massica) - Razio destilado / carga = 0,018 Razio de boilup = 5,748 Razio de refluxo = 1,4

Dimensoes dos tambores de Refluxo e Refervedor - Didmetro x Comprimento (m)

Tambor de Refluxo 191 x5,7 37x11 28x83
Tambor de base 34x10 46x 13,9 4x12

Tabela 4-3: Dados de Equipamentos e Especificacdes

Reator

Comprimento 8 m
Diametro 5,3 m
FEHE

U.A 2823,5 kl/s.°C
Separador

Comprimento 10 m
Didmetro 3 m
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Figura 4-1 — Fluxograma do Processo no Aspen Plus ™.
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Tabela 4-4: Tabela de correntes para o ponto de operacao 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
Vazao molar (kmol/h)
Hidrogénio 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
Fracdo Molar
Hidrogénio 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
Vazao Total (kmol/h) 3454,40 1492,89 1939,99 178,65 937,58 2516,83 55491 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
Pressdo (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
Fragéo 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 opera¢dao do processo

Corrente FRESHTOL H2 H2HC H2PURO HC HRE PURGA RECICLO SEPIN TOL TOLREC TRANS TRANSALQ XILENOS
Vazao molar (kmol/h)
Hidrogénio 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
Fracdo Molar
Hidrogénio 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
Vazao 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
Pressdo (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
Fragdo 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 Defini¢coes Estacionarias para controle global

Nessa se¢ao serdo definidos alguns dos passos da andlise top-down ou de “cima para
baixo” para selecdo das varidveis controladas, a partir do conceito de controle auto-
otimizante, apresentada na Tabela 2-1. Para isso, sdo necessarios um modelo estaciondrio e
objetivos operacionais (estados estacionarios econdmicos). O objetivo ¢ a reducdo do nimero
de conjuntos possiveis de varidveis controladas primarias. Esse procedimento foi seguido por

ARAUIJO et al. (2007) para o processo HDA e sera adaptado ao processo TADP.

4.2.1 Anailise dos graus de liberdade

E fundamental determinar o numero de graus de liberdade de estado estacionario, porque
este, por sua vez, determina o nimero de variaveis controladas de estado estaciondrio que
podem ser escolhidas. Em processos complexos, € util somar o numero de graus de liberdade

das unidades individuais, tal como consta na Tabela 4-5.

Tabela 4-5: Numero tipico de graus de liberdade para algumas unidades de processo.
Fonte: ARAUJO et al., (2007).

Unidade de Processo Graus de Liberdade

Cada corrente de alimentacdo

1 (vazdo de alimentacao
externa (vaz ¢d0)

. n-1 fra¢des de divisdo (n é o nimero de correntes de
Divisor de corrente

saida)
Misturador 0
Compressor, turbina e bomba 1 (poténcia)
Vaso de flash adiabatico 0*
Reator em fase liquida 1 (inventario)
Reator em fase gas 0*
Trocador de calor 1 (carga térmica ou area de troca)

Colunas (ex. destilacao) excluindo

0* + ntmero de retiradas laterais
os trocadores de calor

* Adicionar 1 grau de liberdade para cada pressdo fixada (necessario uma nova valvula,
bomba ou compressor)
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A partir das regras da Tabela 4-5, calculam-se os graus de liberdade do processo em

questdo, conforme a

Tabela 4-6.

Tabela 4-6: Numero de graus de liberdade do processo
Unidade de Processo Graus de Liberdade
Correntes de alimentagdo externas 4:1=4
Divisores (purga) 1'1=1
Compressor 1'0=0
Flash adiabatico ) (separador) 1'0=0
Reator em fase gas 1'0=0
Trocadores de calor na segio de reciclo”"" (forno e resfriador) 2°1=2
Trocadores de calor nas 3 colunas de destilagdo 3:2=6
Trés colunas de destilacdo, sendo duas com uma retirada lateral cada 0+21=2

Total 15

* Considerando poténcia fixada no compressor

** Cosiderando nenhuma valvula ajustavel para controle de pressdo (valvula totalmente aberta a montante do
separador)

*** A carga térmica do trocador FEHE ndo ¢ um grau de liberdade por que ndo ha by-pass ajustavel.

A analise dos graus de liberdade também pode ser verificada através de um balanco das variaveis

manipuladas.

A Tabela 4-7 apresenta a lista de variaveis manipuladas do processo. E importante observar que
nem todas as variaveis manipuladas podem ser consideradas graus de liberdade estaciondrios, uma vez

que nem todas tem efeito sobre o estado estacionario do processo.

Sdo consideradas nesse processo 22 varidveis manipuladas (conforme Tabela 4-7). Essas
correspondem, portanto, a 22 graus de liberdade. Porém, 7 delas correspondem a niveis de liquido, que

nao apresentam influéncia sobre o estado estacionario.

Assim, tem-se 22 - 7 = 15 graus de liberdade, o que estd de acorco com o valor obtido

anteriormente através da analise das unidades de processo individuais conforme apresentado na

Tabela 4-6.
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Tabela 4-7: Lista de Varidveis Manipuladas

Variavel manipulada Estado

Ul Vazio de Co/Cy Estacionario

U2 Vazio de gas fresco Estacionario

U3 Vazio de tolueno fresco Estacionario

U4 Vazdo de bentol Estacionario

US Carga térmica do forno Estacionario

U6 Carga térmica do resfriador Estacionario

U7 Vazio de purga Estacionario

U8 Vazio de liquido para estabilizadora Apenas dinamico (controle de nivel)

U9 Vazdo de refluxo na estabilizadora Estacionario
U10 Carga térmica do condensador na estabilizadora Apenas dinamico (controle de nivel)
Ul1l Vazio de destilado na estabilizadora Estacionario
Ul2 Carga térmica do refervedor da estabilizadora Estacionario
Ul13 Vazio de fundo da estabilizadora Apenas dinamico (controle de nivel)
Ul4 Vazao de refluxo na coluna de benzeno Estacionario
U15 Vazao de destilado na coluna de benzeno Apenas dinamico (controle de nivel)
Ul6 Carga térmica do refervedor da coluna de benzeno  Estacionario
U17 Vazao de fundo da coluna de benzeno Apenas dinamico (controle de nivel)
Ul8 Vazao de refluxo na coluna de tolueno Estacionario
Ul19 Carga térmica do condensador na coluna de tolueno  Estacionario
U20 Vazao de destilado na coluna de tolueno Apenas dinamico (controle de nivel)
U21 Carga térmica do refervedor da coluna de tolueno Estacionario
U22 Vazao de fundo da coluna de tolueno Apenas dinamico (controle de nivel)

Para esse processo 49 variaveis foram consideradas “candidatas” a variaveis controladas.

Essa selegao esta apresentada na Tabela 4-8 e nela estdo incluidas pressdes, temperaturas, vazoes

€ composigoes.

Com 15 graus de liberdade e 49 candidatas a variaveis controladas uma quantidade muito

grande de estruturas de controle ¢ possivel, e isso tudo sem considerar as diferentes alternativas

para o controle de nivel. E claro que uma andlise de todas as estruturas ¢ impraticavel e para

evitar essa explosdo combinatorial, as restrigdes ativas sdo primeiro determinadas e entdo uma

andlise de otimizagdo pode ser aplicada para defini¢do do conjunto remanescente.
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Tabela 4-8: Variaveis selecionadas como candidatas a controladas (exceto niveis).

Yl
Y2
Y3
Y4
Y5
Y6
Y7

Y8

Y9

Y10

Y11

Y12

Y13
Y14
Y15

Y16

Y17

Y18

Y19
Y20
Y21

Y22

Y23
Y24
Y25

Vazao de C9/C10

Vazio de tolueno fresco

Vazio de reciclo de tolueno
Temperatura de entrada do reator
Temperatura de saida do reator
Temperatura do separador
Vazédo de Bentol

Vazdo de gés fresco

Saida do lado quente do trocador FEHE
Vazio de vapor na saida do separador
Vazdo de liquido na saida do separador

Vazdo de purga

Pressdo do separador
Carga térmica do forno

Carga térmica do resfriador

Conversao do tolueno na saida do reator

Conversao do trimetilbenzeno na saida do reator

Razao hidrogénio / hidrocarbonetos na entrada do
reator

Vazao de gés de reciclo
Fragdo molar de etano no misturador

Fragdo molar de propano no misturador

Fracdo molar de etano no topo do separador

Fragdo molar de propano no topo do separador
Fragdo molar de benzeno no topo do separador

Fragdo molar de benzeno no liquido do separador

Y26
Y27
Y28
Y29
Y30
Y31
Y32

Y33

Y34

Y35

Y36

Y37

Y38
Y39
Y40

Y41

Y42

Y43

Y44
Y45
Y46

Y47

Y48
Y49

Fragdo molar de tolueno no liquido do separador
fragdo molar de xileno no liquido do separador
Fragdo molar de etano no reciclo de gas

Fragdo molar de propano no reciclo de gas

Fragdo molar de benzeno no reciclo de gas

Vazio total dehidrocarbonetos para a se¢do de reagdo
Fragdo molar de hidrogénio na saida do reator

Taxa de produgdo (vazdo de benzeno nas colunas
estabilizadora e de benzeno)

Taxa de produgdo (vazdo de fundo na coluna de
tolueno)

Temperatura em um estagio intermediario na coluna de
estabilizadora

Temperatura em um estagio intermediario na coluna de
benzeno

Temperatura em um estagio intermediario na coluna de
tolueno

Press@o no topo da coluna estabilizadora
Press@o no topo da coluna de benzeno
Pressdo no topo da coluna de tolueno

Fragdo molar de benzeno na saida lateral da
estabilizadora

Frac@o molar de propano na saida lateral da
estabilizadora

Fragdo molar de benzeno na saida lateral da coluna de
benzeno

Fragdo molar de tolueno na saida lateral da coluna de
benzeno

Fragdo molar de xileno no fundo da coluna de tolueno
Fragdo molar de tolueno no fundo da coluna de tolueno

Fragdo molar de etilbenzeno no fundo da coluna de
tolueno

Fragdo molar de tolueno no topo da coluna de tolueno
Fragdo molar de xileno no topo da coluna de benzeno
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4.2.2 Variaveis Controladas Primarias

4.2.2.1 Colunas de destilagao
Os seis graus de liberdade das colunas de destilagdao serdo determinados através de uma
analise em separado do resto da planta, conforme proposto por ARAUJO et al. (2007). Para
colunas de destilagdo ¢ sempre 6timo ter o produto mais valioso como restri¢do. Nesse caso
existem trés restricoes de produtos: a composicdo de benzeno nas correntes laterais das
colunas estabilizadora e de benzeno, e a composicdo de xileno na corrente de fundo da coluna
de tolueno. Essas restricoes devem ser ativas uma vez que esses sao os produtos principais da

unidade.

A composicao de tolueno na corrente de reciclo para a unidade também ¢ uma varidvel
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 concentragao indesejada
de etilbenzeno no processo. Assim, essa composicao também sera considerada uma restricao
ativa. Restam apenas as duas correntes de fundo das colunas estabilizadora e de benzeno. Da
mesma forma que o xileno, ndo € interessante recircular o benzeno de volta para a secao de
reacdo, assim, na corrente de fundo da coluna de benzeno, a composi¢ao de benzeno deve ser
controlada. A corrente de fundo da torre estabilizadora nao possui nenhuma restri¢ao ativa e

nesse caso sera controlada pela concentragao de benzeno no fundo.

Assim, essas seis especificagdes para as colunas de destilacdo consomem seis graus de

liberdade estacionarios, restando portanto 15 — 6 =9 graus de liberdade remanescentes.

4.2.2.2 Sec¢ao de Reagdo e Separagao com reciclo
As seguintes restrigdes ativas foram consideradas com base no projeto utilizado como
referéncia para a Secdo de Reagdo e Separagdo: temperatura do Separador, vazao de Co/Co,
vazao de tolueno fresco, vazao da corrente Bentol (mistura de benzeno e tolueno), pressao do

Separador, razdo H,/HC e temperatura na entrada do Reator

Essas restricdes ndo constituem graus de liberdade uma vez que seus valores devem ser
fixados. Consequentemente o niimero de graus de liberdade remanescentes é: 15-6-7=2, o que

reduz significativamente o nimero de conjuntos possiveis de variaveis controladas.
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4.2.3 Anailise de Otimizacao para defini¢ao dos graus de liberdade remanescentes

A equagdo que descreve a fungdo lucro (-J) [M$/ano] ¢ que deve ser maximizada é

conforme abaixo.

('J) = ( pg-Fp +px. Fx + pf.Ff) - (pTol'FTol + Dcocio-Feocio + Pgentor- Frentor + PH2: Fuz +

Pcomb- Fcomb + Par-Far + Ppot-Wpor + pVap'FVap)

Sujeita as restrigoes:

1. Razdo Hidrogénio / hidrocarbonetos na entrada do reator

1< 23

HC

2. Vazao de carga (alimentacdo de tolueno fresco, bentol e corrente Cy-C )
Frop = 19842

kg
FC9—C10 = 675957

Faentor = 12644372

3. Temperatura do reator

Treator = 697K

@.2-1)

4.2-2)

4.2-3)

4.2-4)

4.2-5)

(4.2-6)

4. Pureza do benzeno nas retiradas laterais das colunas de benzeno e estabilizadora

Xp estap = 97,00%

XB,benzeno = 99,99%

5. Pureza do xileno no fundo da coluna de tolueno

Xx > 68%

6. Pureza do tolueno na corrente de refluxo

XTol > 98%

4.2-7)

4.2-8)

4.2-9)

4.2-10)
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7. Temperatura de entrada do separador

T.

separador

= 500°C
8. Pressdo no separador

Pseparador =22 kgf/sz

9. Adicionalmente, todos os fluxos e concentracdes devem ser ndo negativos.

@.2-11)

4.2-12)

Considera-se que todos os subprodutos (purga, destilado vapor da estabilizadora e da

coluna de benzeno) sdo vendidos como combustivel.

1. pB, PX, PTol» PBentols PC9C10, PH2, Peombs PAR, PPot € Pvap S80 0s precos das cargas de

benzeno, xileno, tolueno, bentol (mistura de benzeno e tolueno), fracdo Coy-Ciy,

hidrogénio, combustivel para o forno, agua de resfriamento, poténcia para o

compressor e vapor, respectivamente (ver dados na Tabela 4-9);

Tabela 4-9: Dados economicos do processo.
Fonte: adaptado de ARAUJO et al., (2007) ¢ ICIS.

Dados econdmicos

P 0,256
px 0,312
Prol 0,145
Pcocio 0,072
PH2 1,455
P¢ 1,000
Peomb 3,8.107
Par 2,22.10™°
Dot 5,6 107
DPuap 2,4.10”°

$/kg
$/kg
$/kg
$/kg
$/kg
$/kg
$/1

$/1

$/'W
$/1

2. FB, FX, FTOI, FBentola FC9C10: FH2: Qcomba QAR; WPot € QVap sdo os fluxos de benzeno,

xileno, tolueno, bentol (mistura de benzeno e tolueno), fracdo Co-Cjo, hidrogénio,

combustivel para o forno, 4gua de resfriamento, poténcia para o compressor € vapor,

respectivamente;
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3. Qar = QAR resfriador T+ Qar.T01 T Qar.T02 + QAR T03;

4. Qvar = Qvar1o1 T Qvarto2 + Qvapr103;

5. Fr= Fpurga + D101 + Dro2;, onde Fpurga € @ vazado de purga, Droi € a vazdo de destilado

da Ty € Drg2 € a vazdo de destilado da Tp;

6. pré o preco associado ao gas combustivel;

7. Operagao anual de 8150 horas.

Conforme visto no item 2.2, o controle auto-otimizante ¢ quando uma perda (econdmica)
aceitavel pode ser conseguida usando setpoints constantes para as variaveis controladas, sem a
necessidade de reotimizacdo na ocorréncia de disturbios (SKOGESTAD & LARSSON,
2000). A estratégia de setpoint constante ¢ simples, mas nao sera 6tima, como resultado de
disturbios, ou seja, alteracdes nas variaveis independentes e pardmetros que causam a
mudanca do setpoint 6timo. O efeito desses fatores (ou, mais especificamente a perda)

depende da escolha das variaveis controladas, e o objetivo ¢ encontrar um conjunto de

variaveis controladas para que a perda seja aceitavel.

Para identificacao da estrutura que satisfaca essa condicao utilizou-se um dos recursos de
analise de modelos do Aspen Plus, o de otimizagdao. A fungdo objetivo descrita na Equacao
(4.2-1) foi configurada com suas respectivas restrigdes. Foram pré-selecionadas as varidveis
de concentracdo com restricdes nao ativas, por apresentarem um impacto significativo na
funcdo objetivo. O valor 6timo dessas varidveis foi calculado e dois distirbios foram

aplicados ao processo, conforme Tabela 4-10, sendo as variaveis de decisdo as concentragoes.

Tabela 4-10: Distarbios do processo.

Disttrbio
D1 Vazio de Co/Cy +10%
D2 Vaziao de Co/Cy -10%

As variaveis definidas como 6timas do ponto de vista de controle auto-otimizante foram
aquelas em que, na aplicagdo dos disturbios e levando-se em conta seus ganhos, tiveram

menor impacto na fungdo lucro, o que implica que, ao ser realizada a politica de setpoint
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constante, tem o menor impacto na fun¢do lucro. Essa abordagem ¢ muito mais simples do
que a realizada por ARAUJO et al., (2007), pois nio leva em consideragio o erro de

implementagdo. A Tabela 4-11 apresenta os resultados.

A partir da metodologia descrita, as variaveis selecionadas foram a fragdo molar de etano
(inerte) na saida do misturador e a fracdo molar de xileno na saida do reator. Esse resultado ¢
comparavel com o obtido em ARAUJO et al., (2007) para o processo HDA, que considerou o
conjunto fracdo molar de metano (inerte) na saida do misturador de carga e fragdo molar de

tolueno na saida do quencher.

Tabela 4-11: Selecao das restricdes nao ativas

Variagdo Variacdo
Variavel Candidata a Controlada Nominal | absoluta do valor | absoluta do valor
nominal com D1 | nominal com D2
Fragdo molar de etano no misturador 1,004E-06 4,48E-07 -4,87E-07
Frag¢do molar de propano no misturador | 5,134E-08 2,33E-08 -2,59E-08
Frag¢do molar de etano no topo do 8.545-03 2.16E-04 3.30B-04
separador
Frac@o molar de propano no topo do 4,37E-04 5. 15E-06 1.10E-05
separador
Frac@o molar de benzeno no topo do 1,02E-04 1.29E-05 1.47E-05
separador
Frac@o molar de benzeno no liquido do 0.0702032 0.0030892 20,0035004
separador
Fracdo molar de tolueno no liquido do 0.254397 L0,0017485 0.0023585
separador
fracdo molar de xileno no liquido do 0,200455 20,0099576 0.0101899
separador
geriaslg:ao molar de benzeno no reciclo de 1.20E-08 2.33E-08 2.59E-08
f;:g;o molar de xileno na saida do 0.2004806 9.96E-07 1,02E-07
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5. Analise dinamica

A obtengdo do modelo dindmico para o processo ¢ feita a partir do modelo estaciondrio,
sendo que o proprio simulador faz a conversao do modo estaciondrio para o dindmico. Para
isso € necessario fornecer as informagdes relacionadas com as dimensdes dos equipamentos,
tais como dimensdes relativas das colunas (nivel de liquido no fundo ou “sump”), dimensdes
relativas aos pratos (altura do vertedor, didmetro do prato e espacamento) e dimensdes dos

vasos (diametro e altura).
O objetivo ¢ a realizacdo de uma analise dinamica envolvendo:

e projeto da camada de controle regulatorio;
e projeto da configuragdo da camada de controle supervisoria e simulagdes
dindmicas com o modelo rigoroso do processo para validagdo da estrutura de

controle proposta.

O processo HDA tem sido exaustivamente estudado por diversos autores com diferentes
objetivos, como o projeto do estado estacionario, controlabilidade e operabilidade do modelo

dindmico, selecdo de estruturas de controle e projeto de controladores.

O processo TADP possui diversas similaridades com o processo HDA, conforme sera
visto na se¢do a seguir. Ambos 0s processos possuem as caracteristicas motivadoras para o
desenvolvimento de uma metodologia para controle global, como a presenga de reciclos
materiais, integragdes energéticas e interacdes entre operagdes unitarias. Porém o processo
estudado nesse trabalho apresenta um teor mais realistico em relacdo ao processo HDA
apresentado na literatura, com uma cinética mais complexa, envolvendo mais componentes, €
a presenga de particularidades especificas do complexo aromatico no qual a unidade esta

inserida.

As metodologias de controle global desenvolvidas por ARAUJO et al. (2006 e 2007) ¢
LUYBEN (2002) para o processo HDA foram adaptadas para o processo de Transalquilacdo e
Desprorcionamento de tolueno e algumas modificacdes serdo discutidas nesse capitulo,
visando a obtenc¢do de um controle regulatorio efetivo desenvolvido e testado utilizando uma
simulagdo rigorosa, dindmica e ndo linear do sistema completo: reator tubular, trocadores de

calor e trés colunas de destilacao.

63



5.1 Analogia com o Processo HDA

O processo HDA envolve as mesmas nove operagdes unitarias basicas do processo
TADP: reator, forno, separador vapor-liquido, compressor de reciclo, dois trocadores de calor
e trés colunas de destilagdo. Duas correntes materiais, hidrogénio e tolueno sdo convertidos no

produto benzeno e nos subprodutos metano e difenil.

Como visto na Figura 2-5, o fluxograma do processo HDA, a exce¢do da adicdo da
corrente de quench ao efluente do reator, envolve a mesma sequéncia de equipamentos do

processo TADP.

A principal vantagem comercial do processo TADP ¢ a possibilidade de conversdo de
aromaticos pesados orientados a xilenos. Essa caracteristica aumenta a complexidade do
sistema reacional conforme visto nas Equacdes (4.1-1) e (4.1-7). A presenga de diversas
reacdes reversiveis provoca uma nao linearidade dos componentes frente as variacdes de
temperatura, o que ¢ particularmente critico para a utilizagdo de uma estratégia de controle
baseada em controladores lineares. A Figura 5-1 ilustra esse comportamento. E possivel
observar que apenas a concentra¢ao de xileno nao apresenta inversao de ganho em relagdo a

temperatura de alimentag¢ao do reator, mas apresenta variagao significativa com a mesma.

Além da maior complexidade do sistema reacional existem algumas diferengas
importantes também na sec¢ao de destilacdo. A primeira diferenca conceitual ¢ relativa a Torre

Estabilizadora, T-02.

Na industria de petroleo uma coluna ¢ chamada estabilizadora quando a sua carga contém
uma pequena quantidade de um componente que ¢ muito mais volatil do que o componente
principal. O destilado produto ¢ uma fracdo pequena da corrente de carga e ¢ 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 ¢ uma particularidade do complexo aromatico em questao
que ocorre porque a Unidade de Isomerizacdo que faz parte do mesmo complexo consome
benzeno para estabilizagdo do destilado da coluna deheptanizadora. Como a pureza requerida
ndo ¢ a mesma altissima do benzeno produto (vendavel) € possivel economizar energia com

esse procedimento.

Colunas com retiradas laterais sdo 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 entdo ¢ purgar essas pequenas quantidades de impurezas. Problemas sdo
frequentemente encontrados em colunas com retiradas laterais quando a vazao dessa retirada
representa uma larga fracdo do trafego total de vapor ou liquido através daquela se¢do da
coluna. Se a vazdo de liquido ¢ maior do que 50% do total de liquido que entra no prato
imediatamente acima da retirada lateral, o liquido que ira descer pela coluna abaixo do prato
da retirada lateral ¢ a diferenca entre duas vazdes altas. Assim, pequenas mudangas em
qualquer um dos fluxos produz grandes mudangas na vazao de liquido descendo pela coluna,

0 que pode resultar em mudangas drasticas na carga de liquido dos pratos abaixo da saida

lateral.
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Figura 5-1 — Varia¢do da composi¢ao (a) dos reagentes e (b) dos produtos em fun¢do da

temperatura de alimentag@o do reator.
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A T-03 ou Torre de benzeno também apresenta diferencas em relagdo a concepgao do
processo HDA. Nessa torre o benzeno produto ¢ retirado na lateral da coluna e no topo um
condensador parcial ¢ 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 a
interagdo entre as malhas de pressdo, de nivel do vaso de refluxo e de temperatura do prato

sensivel.

Em geral, no controle de pressao de colunas com condensador parcial, as flutuacdes na
vazao de vapor sdo tipicamente bastante significantes para o controle de pressao. Contudo, as
torres T-02 e T-03 sdao do tipo com alta razdo de refluxo (ou baixa vazao de destilado vapor).
Como a quantidade de componentes leves na secdo de destilagdo ¢ muito pequena, as
variacoes dessa vazao nao sao capazes de regular a pressdo de forma aceitavel, ou pelo menos
nao sem interferir na especificagdo dos produtos. A Figura 5-2 a e b apresenta as limitagdes
do controle de pressao pela purga nas T-03 e T-02, respectivamente frente a aplicagdo de um
disturbio de 10% na corrente CoCjo. Na T-03, o controle de pressao ndo ¢ eficiente e nem
ambientalmente desejavel, 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 aromaticos
no gas combustivel, conforme pode ser visualizado na Figura 5-2 ¢. Na T-02, apesar de ser
possivel o controle pela purga, o controle de composicdo do benzeno da corrente lateral,
mesmo sujeito a especificagdo menos restritiva ¢ prejudicado, aumentando o teor de
impurezas nessa corrente, o que ¢ ilustrado pela reducao da pureza do benzeno nessa corrente

(Figura 5-2 b).

Os inertes desse processo sao o etano e o propano produzidos e sdo purgados do processo

através da purga de secdo de reciclo de gés e das T-02 e T-03.
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Figura 5-2 — Limitagdes do controle de pressao das (a) T-03 e (b) T-02 com a manipulagdo da

vazao de purga e (c) aumento da concentra¢do de benzeno na purga da T-03.

67



Finalizando, a Tabela 5-1 apresenta um resumo das diferencas e semelhancas entre os

dois processos.

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

Operacao do Processo HDA

Diferenc¢a do Processo de TADP

Além do tolueno fresco alimentam a unidade uma fra¢do de C9-C10 ¢ também
uma mistura de benzeno e tolueno proveniente de reprocesso do Complexo. Essa

Carga . . .
corrente, assim como o tolueno fresco, alimentam o sistema como carga da
Coluna de benzeno.
FEHE Analogo.
Forno Analogo.
Diferencgas na rede de reagdes, que é mais complexa ndo apenas pelo numero de
Reator componentes e reagdes envolvidas, mas também pelas ndo linearidades da
composi¢do em relacdo a temperatura com presenga de reagdes reversiveis.
Quench Nao ha.
Resfriador do Separador Analogo.
Separador Analogo.
Compressor Analogo.
Purga O inerte a ser purgado ¢ uma mistura de trés componentes leves: hidrogénio,

etano e propano.

Coluna Estabilizadora

- Presenca de retirada lateral de benzeno com especificagdo requerida pela
Unidade a jusante;

- Vazdo de destilado vapor é muito pequena de forma que o controle de pressao
manipulando essa variavel ndo ¢ efetivo.

Coluna de benzeno

- Presenga de retirada lateral de benzeno com especificagdo de pureza para
venda;

- Condensador parcial de topo;

- Vazao de destilado vapor ¢ muito pequena de forma que o controle de pressao
manipulando essa variavel nao ¢ efetivo.

Coluna de tolueno

O produto de fundo, apesar de purgar todos os inertes pesados, possui
especificacdo, pois contém a fragao de xileno produto a ser separado nas
unidades adjacentes.

Produtos

Além do benzeno também sdo produzidos xilenos. E os subprodutos sdo etano,
propano e Cj, no lugar do metano e difenil.

5.2 Estratégia 1 - Estratégia orientada a estrutura de controle

(baseada no trabalho de Araujo et al., 2007)

Um dos objetivos do estudo de controle global realizado em ARAUJO et al. (2007) é

evitar uma estrutura combinatdria de controle para processos de grande escala. A selecdo de
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variaveis controladas baseia-se em valores econdmicos 6timos de estado estacionario € uso

das idéias de controle auto-otimizante para encontrar o melhor conjunto.

O procedimento para a definicdo do Projeto da Estrutura de Controle global realizado em
ARAUJO 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 andlise de “Cima para Baixo”, foram

definidos durante a analise estacionaria na Secdo 4.2.

As secdes a seguir sdo respectivas a segunda parte da andlise, a andlise bottom-up ou de

“Baixo para Cima” da metodologia aplicada em ARAUJO et al. (2007).

5.2.1 Projeto da estrutura de controle regulatério

O principal objetivo da camada regulatoria € facilitar a opera¢do suave e ndo a otimizagao
dos objetivos relacionados a lucro, o que ¢ feito nas camadas superiores conforme visto na
Figura 2-2. Usualmente ¢ um sistema de controle descentralizado que mantém um conjunto de
medi¢cdes em um dado setpoint. Tipicamente essas variaveis sdo pressdes, niveis e

determinadas temperaturas.

5.2.2 Estabilizacao de Modos Instaveis

Na secao de reacdo uma temperatura deve ser controlada a fim de estabilizar a operagao
do reator. No trabalho de ARAUJO et al. (2007) ¢é escolhido controlar a temperatura de
entrada do reator com a manipulagdo da carga térmica do forno, que tem um efeito direto

sobre essa temperatura.

Os niveis de liquido no separador e nos tambores de refluxo e da base das colunas de
destilagao também devem ser estabilizados. Foi escolhida aqui a manipulagdo das vazoes de
saida para controle dessas variaveis. A exce¢dao ¢ o nivel do tambor de refluxo da torre
estabilizadora que ¢ controlado pela carga térmica do condensador devido a baixa vazdo de

saida.

5.2.3 Controle de Pressao

Além da estabilizagdo dos modos instaveis o objetivo primdrio da camada regulatoria ¢
evitar o afastamento do ponto de operagdo desejado em curta escala de tempo. O
comportamento dindmico da pressdo ¢ geralmente rapido, entdo o controle efetivo da pressao
no processo ¢ importante para evitar sobrepressdes temporarias. Primeiro a pressdo deve ser

controlada em algum ponto na malha de reciclo do reator. Como no caso do processo de

69



TADP a pressdo do vaso separador ¢ uma restricdo ativa, esta serd controlada, ao invés da
pressdo no reator como feito em ARAUJO et al. (2007); contudo a variavel manipulada
permanecera a vazao de gas de purga. Em cada coluna de destilacdo a pressdo ¢ controlada
através da manipulacdo da carga térmica do condensador. A excegdo ¢ a torre estabilizadora,
em que a vazao de benzeno na retirada lateral ¢ usada como varidvel manipulada, pois a carga

térmica foi usada para controlar o nivel do condensador.

5.2.4 Malhas de temperatura

Como a operacao do separador tem um grande impacto tanto no reciclo de gas quanto na
secdo de separacdo, a sua temperatura também deve ser controlada. A varidvel manipulada

escolhida nesse caso ¢ a carga térmica do resfriador.

O controle de composi¢ao nas colunas de destilacdo em geral ¢ lento devido ao atraso das
medicdes e interagdes. Assim, as temperaturas também devem ser controladas nas colunas de
destilagdao a fim de evitar flutuacdes em curta escala de tempo. Entretanto ndo ¢ claro quais
estagios devem ser selecionados para o controle de temperatura. Para determinagdo do prato

sensivel sera utilizado o método do Critério de Slope (LUYBEN, 2006).

O procedimento para sele¢do do prato para controle de temperatura a partir desse método
¢ analisar o perfil de temperatura em estado estacionario e buscar a localiza¢ao na coluna em
que ocorre a maior mudanga de temperatura de um prato para o outro. Essa técnica funciona
porque ela identifica o prato em que a temperatura ¢ significantemente afetada pelas

composi¢des do componente leve e do componenten pesado.

Os resultados sdo apresentados nas Figura 5-3-a (prato selecionado para controle de
temperatura da T-02 ¢ o numero 4), Figura 5-3-b (prato selecionado para controle de
temperatura da T-03 ¢ o nimero 36) e na Figura 5-3-c (prato selecionado para controle de

temperatura da T-04 ¢ o numero 46).
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Figura 5-3 — Selecdo do Prato sensivel para controle de temperaturas na Se¢ao de Destilagdo,
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 supervisorio

O proposito da camada supervisoria ¢ manter as variaveis controladas primarias em seus
setpoints 6timos. A camada supervisoria foi reproduzida e adaptada de ARAUJO et al.
(2007). Além dos controladores de composi¢do previamente estabelecidos no capitulo
anterior, um controle antecipatorio para calculo da razdo H,/HC também se faz necessario,

uma vez que essa ¢ uma restricao ativa.

Através da analise estaciondria, definiu-se o controle da composicao de xileno na saida
do reator (pela manipulagdao do setpoint do controlador da temperatura de entrada) e do

controle de etano na saida do misturador pela manipulacdo da vazao de reciclo de gas.
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, ¢ a determinagdo 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 niveis de liquido, mesmo

para algumas aplicagdes em reatores liquidos.

Para outras malhas de controle, sugere-se o uso de controladores PI. O teste de retro-
alimentacao ¢ um método simples e rapido para obter o ganho e o periodo criticos (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

dissertacdo em comparagdo com o ajuste de Ziegler-Nichols.

Tabela 5-2: Ajuste de Tyréus-Luyben

Parametros  Ziegler-Nichols  Tyréus -Luyben

K, K,/2.2 K,/3.2

T P,/1.2 2.2P,

FONTE: LUYBEN, W.. LUYBEN., M., TYREUS, B.(1999)
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Na e Figura 5-5.

Tabela 5-3 ¢ 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 variavel manipulada variavel controlada ("/Sg/u) (n‘:iln)
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 Vazdo de saida de Purga Pressdo no V-01 20 12
V-01 LC Vazdo de saida do V-01 Nivel no V-01 10 60
V-01 CC Vazdo de gas de reciclo Concentragao de Etano na saida do M-01 1 20
R-01 CC Temperatura do Reator Concentragado de xileno na saida do R-01 1 20
T02 CondPC | Vazio de saida de benzeno da T-02 Pressdo no condensador da T-02 44,19 85,8
T02 DrumLC | Carga de resfriamento no condensador da T-02 | Nivel no vaso de refluxo de topo da T-02 2 9999
T02 CCO1 Vazio de refluxo de topo na T-02 Concentracdo de tolueno na saida de benzeno da T-02 0,42 11,88
T02 TC Carga térmica do refervedor da T-02 Temperatura no prato sensivel da T-02 26,21 19,8
T02 CC02 Temperatura no prato sensivel da T-02 Concentra¢@o de benzeno na saida de fundo da T-02 0,11 11
T02 SumpLC | Vazio de saida de fundo da T-02 Nivel do refervedor da T-02 2 9999
T03 CondPC | Carga de resfriamento no condensador da T-03 | Pressdo no condensador da T-03 98,99 2,64
T03 DrumLC | Vazio de saida de benzeno da T-03 Nivel no vaso de refluxo de topo da T-03 2 9999
T03 CCO1 Vazio de refluxo de topo na T-03 Concentra¢@o de benzeno na saida de benzeno da T-03 1 20
T03 TC Carga térmica do refervedor da T-03 Temperatura no prato sensivel da T-03 57,4 6,6
T03 CC02 Temperatura no prato sensivel da T-03 Concentracao de benzeno na saida de fundo da T-03 0,21 2,59
T03 SumpLC | Vazio de saida de fundo da T-03 Nivel do refervedor da T-03 20 9999
T04 CondPC | Carga de resfriamento no condensador da T-04 | Pressdo no condensador da T-04 52,88 5,28
T04 DrumLC | Vazio de saida de topo da T-04 Nivel no vaso de refluxo de topo da T-04 20 9999
T04 CCO1 Temperatura no prato sensivel da T-04 Concentragao de xileno na saida de topo da T-04 2,16 5,28
T04 TC Vazio de refluxo de topo na T-04 Temperatura no prato sensivel da T-04 0,73 4,92
T04 CC02 Carga térmica do refervedor da T-04 Concentragao de tolueno na saida de fundo da T-04 860,6 2,64
T04 SumpLC | Vazio de saida no fundo da T-04 Nivel do refervedor da T-04 2 9999
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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 Capitulo 2. A principal diferenca na estrutura final ¢
que os reciclos (incluindo os das torres de destilagdo) devem ser fixados a fim de evitar o
efeito “bola de neve”. Além disso, os controles de composi¢do sdo considerados necessarios
apenas nos produtos destinados a 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 ¢ descrito o procedimento de nove passos para obtengdo da estrutura de

controle.

Passos 1 e 2: Objetivos de controle e analise dos graus de liberdade efetuados no capitulo

anterior;

Passo 3: Estabeler o sistema de gerenciamento de energia. O reator opera

adiabaticamente, assim para um dado projeto de reator, a temperatura de saida depende da
capacidade térmica dos gases do reator, da temperatura de entrada e da conversao. O calor do
reator adiabatico ¢ carregado pela corrente efluente e ndo ¢ removido pelo processo até ser
dissipado para a utilidade no resfriador do separador. Deve-se controlar a temperatura de

entrada do reator pela manipulacao da vazao de combustivel do forno;

Passo 4: Definir as taxas de produgdo. A alimentagdo de hidrogénio vem de um header e

a de tolueno de um tanque de suprimento. Os produtos benzeno, combustivel (purgas) e
xileno vao para headers ou tanques. As vazdes de carga sdo fixadas (pois dependem das

unidades adjacentes no Complexo) e elas determinam a taxa de producao;

Passo 5: Definir as restricdes de qualidade de produto, segurangas, meio ambiente e

operacdo. As correntes laterais das colunas estabilizadora e de benzeno sdo correntes
vendaveis (apesar de terem especificagdes diferentes). A qualidade do benzeno pode ser
afetada principalmente por dois componentes: propano e tolueno. Qualquer propano que
deixar a coluna estabilizadora pelo fundo ira contaminar o benzeno produto. A separagao 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 ¢ também um contaminante
dessa corrente. Nesta coluna a separagdo entre benzeno e tolueno ¢ facil. Como resultado,
pode-se controlar o boilup da coluna pela temperatura do prato sensivel. Para atingir o
controle de qualidade do produto desejado, ¢ utilizado um analisador on-line de composi¢cdo
de topo para ajustar o setpoint do controlador de temperatura. A corrente de fundo da coluna
de tolueno também ¢ considerada uma corrente vendavel, pois contém o xileno produto.
Como essa corrente carrega todos os compostos pesados gerados ou ndo reagidos no processo,
o maior objetivo no controle de composicao € evitar que o tolueno do topo que deve reciclar
para o processo saia pelo fundo da torre causando um maior consumo de energia nas se¢des

de purificag¢do do xileno;

Passo 6: Fixar um fluxo em cada reciclo e inventario de controle. A vazdo de reciclo de

tolueno deve ser fixada. Serd visto em breve que efeito isso traz as malhas de controle de
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nivel. Quatro pressdes devem ser controladas: nas trés colunas de destilagdo e na malha de
gas. Na coluna estabilizadora, o fluxo de vapor produto ¢ o manipulador de controle de
pressdo mais direto, porém essa configuracdo ndo gera bons resultados em termos de
separacdo, por isso ¢ utilizada como varidvel manipulada a vazao da retirada lateral. Nas
colunas de benzeno e tolueno o controle pode ser feito pela manipulagdo da vazao de dgua de
resfriamento para regulagem da taxa de condensacdo no topo. Para maximizar o rendimento
do reator, abre-se a valvula de topo do separador e opera-se o compressor no maximo reciclo
de gas. Entdo se tem duas op¢des para controle da malha de pressdao de gas: a purga ou a
vazdo de hidrogénio fresco. Uma vez que a pressdo indica o inventario de hidrogénio na

malha de gas reciclo, a vazdo de hidrogénio fresco € escolhida.

Sete niveis de liquido estdo presentes no processo: nivel do separador e dois niveis (vasos
de base e topo) em cada coluna. A maneira mais direta de controlar o nivel do separador ¢
com a vazao de liquido para a coluna estabilizadora. Assim o nivel do vaso de refluxo de topo
¢ controlado pela vazao de dgua de resfriamento e o nivel do tambor do refervedor pela vazao
de retirada de fundo. Na coluna de benzeno, a vazdo de retirada lateral controla o nivel do
vaso de refluxo de topo e o nivel do tambor do refervedor ¢ controlado pela vazao de retirada

de fundo.

Ap6s essas escolhas ¢ o momento de decidir a respeito do controle de nivel na coluna de
tolueno. Ao contrario das outras colunas, a razao de boilup ¢ alta de forma que o teor de
xileno no fundo ¢ pequeno quando comparado ao reciclo de tolueno. Para esse caso escolheu-

se o controle do tambor do refervedor pela vazao de vapor que possui um efeito maior.

Se a vazdo de destilado ¢ utilizada para controle do vaso de refluxo de topo, entdo a
vazao de liquido na malha de reciclo de liquido ira flutuar em torno do nivel. Isso viola a
regra inicial de manter fixo o reciclo de tolueno. Assim escolhe-se a vazao de tolueno fresco
para controle desse nivel uma vez que ela representa o inventario de tolueno no processo.
Esse esquema limita amplas variacdes de vazao na secdo de refino e automaticamente garante

o balango de componente para o tolueno;

Passo 7: Conferir os balancos dos componentes. Etano ¢ purgado da malha de reciclo de

gas para evitar o seu acimulo e sua composi¢do pode ser controlada pela vazao de purga. Os
componentes pesados (Ag') gerados ou ndo reagidos sdo removidos pela corrente de fundo da
coluna de tolueno, onde a vazao de vapor controla o nivel da base. O inventdrio de benzeno ¢
contabilizado via temperatura e nivel do vaso de refluxo de topo na coluna de benzeno e via

temperatura e pressao na coluna estabilizadora.
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O inventario de tolueno ¢ contabilizado via nivel do vaso de refluxo de topo da coluna de
tolueno. A vazao de purga e o controle de pressdo da malha de gas tomam conta do inventario

de hidrogénio;

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 vazdo de

agua de resfriamento como variavel manipulada no controle de temperatura do separador.

Passo 9: Proceder a otimizacdo econdémica e verificacdo da controlabilidade dindmica. A

estratégia regulatoria basica esta estabelecida. Nesse passo existe liberdade para selecionar os
setpoints de diversos controladores de forma a otimizar economicamente € em desempenho a
planta. As vazdes de refluxo para as colunas devem ser determinadas com base nos
requerimentos energéticos das colunas e a potencial perda de produtos como contaminantes.

A selecao dos setpoints € proveniente da andlise estacionaria.

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 variavel manipulada variavel controlada ("/55/0) (n:iln)
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 Vazio de Hidrogénio Puro Pressdo no V-01 20 12
V-01 LC Vazio de saida do V-01 Nivel no V-01 10 60
V-01 CC Vazio de Purga no V-01 Concentragao de Etano no topo do V-01 1 20
T02 CondPC | Vazio de saida de benzeno da T-02 Pressdo no condensador da T-02 44,19 85,8
T02 DrumLC | Carga de resfriamento no condensador da T-02 | Nivel no vaso de refluxo de topo da T-02 2 9999
T02 CCO1 Temperatura no prato sensivel da T-02 Concentragao de tolueno na saida de benzeno da T-02 0,42 11,88
T02 TC Carga térmica do refervedor da T-02 Temperatura no prato sensivel da T-02 442 85,8
T02 SumpLC | Vazio de saida de fundo da T-02 Nivel do refervedor da T-02 2 9999
T03 CondPC | Carga de resfriamento no condensador da T-03 | Pressdo no condensador da T-03 98,99 2,64
T03 DrumLC | Vazio de saida de benzeno da T-03 Nivel no vaso de refluxo de topo da T-03 2 9999
T03 CCO1 Temperatura no prato sensivel da T-03 Concentracao de benzeno na saida de benzeno da T-03 1 20
T03 TC Carga térmica do refervedor da T-03 Temperatura no prato sensivel da T-03 57,4 6,6
T03 SumpLC | Vazio de saida de fundo da T-03 Nivel do refervedor da T-03 20 9999
T04 CondPC | Carga de resfriamento no condensador da T-04 | Pressdo no condensador da T-04 52,88 5,28
T04 DrumLC | Vazio de entrada de tolueno Fresco Nivel no vaso de refluxo de topo da T-04 20 9999
T04 CCO1 Temperatura no prato sensivel da T-04 Concentragdo de tolueno na saida de xileno da T-04 0,32 22,44
T04 TC Vazio de saida de fundo da T-04 Temperatura no prato sensivel da T-04 6,12 17,16
T04 SumpLC | Carga térmica do refervedor da T-04 Nivel 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 Validacao das estruturas de controle propostas

As duas estruturas de controle geradas foram validadas através da simulagdo ndo linear
dindmica com o uso do Aspen Dynamics para uma perturbacdo de +10% na vazdo da corrente
Cy-Cio. A selecao desse disturbio ¢ feita por ser uma condicdo interessante do ponto de vista
econdmico do complexo aromatico, o aumento do teor de aromaticos 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 estao 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 vazdes das correntes de reciclo de gés e

makeu-up de hidrogénio em relacdo a um distirbio de 10% na carga (corrente CoCj). Pode-se

visualizar um aumento na vazao de gas de reciclo na Estratégia 2 (Figura 5-8 d) e também da

vazao de hidrogénio fresco (Figura 5-8 e), apesar de a Estratégia 2 ndo apresentar controle

para a razao H,/HC, essa vazdo aumenta devido a diferenga de atuagdo do controle de pressao

no vaso separador.

11.88 -

11.52

11.16 -

HRE (ky's)

10.80

(a)

Estratégia 1

——HRE

0.2336 -

s)

0.2263 -

H2PURO (kg

0.2190

0.2117

(b)

——H2PURO

2079 |

n
o
@
T

19.53 -

C9C10 (kg/s)

18.90 -

()

—— C9aC10

40

50

60 70
t(h)

0.270
=0.252
>

o 0.234

0.216

20.79
20.16

19.53

C9C10 (kg/s)

18.90

Estratégia 2

(d)

——HRE

(e)

——H2PURO

)

——CsC10

20

30 40

t(h)

50

60

Figura 5-8 — Comportamento nas estratégias 1 e 2 das vazdes das correntes de reciclo de
gas (HRE), e hidrogénio fresco (H2PURO) frente a um degrau de 10% na vazao da corrente
C9-C10; (a) e (d) - Variacdo nas vazdes de reciclo de gas (corrente HRE) nas Estratégias 1 e

2; (b) e (e) - Variacdo nas vazdes de make-up de hidrogénio (corrente H2PURO) nas

Estratégias 1 e 2; (c) e (f) — Degrau de 10% na vazao de carga (corrente C9C10) nas
Estratégias 1 e 2.

A Figura 5-9 mostra o comportamento das malhas regulatoria da se¢do de reagdo. A
principal diferenca ¢ a atuagdo do controle de pressdo do vaso separador: na Estratégia 1 ¢é
feito o controle pela vazao de purga enquanto na Estratégia 2 ¢ feito pela vazao de hidrogénio
fresco. O setpoint da temperatura do reator na Estratégia 1 diminui devido a atuacdo do

controlador de concentragdo de xileno (R-01_CC)
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Figura 5-9 — Comportamento das malhas das estratégias 1 e 2 relativas a se¢do de rea¢do
— regulatorias frente a um degrau de 10% na vazao da corrente C9-C10; (a) e (d) - Variacao
na pressao do vaso separador (V-01 _PC.PV) e vazdo de purga e de hidrogénio puro (V-
01 PC.OP) nas Estratégias 1 e 2; (b) e (e) - Variagdo 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) — Variacao
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 supervisoria proposta para a se¢ao de reagdo. A
concentragdo de inerte (etano) na Estratégia 1 ¢ realizada através da manipulagdo da vazao de
reciclo de gas (Figura 5-10 a) e na Estratégia 2 (Figura 5-10 ¢) pela manipulagdo da vazao de
purga, além disso a Estratégia 1 apresenta um controlador a mais, que ¢ o controlador da
concentragdo de xilenos na saida do reator (Figura 5-10 b), o que justifica a diferenca de

comportamento na temperatura do reator.
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Figura 5-10 — Comportamento das malhas das estratégias 1 e 2 relativas a secao de

60

reacdo — supervisorias a um degrau de 10% na vazao da corrente C9-C10; (a) — Variagdo da
concentracdo de etano na saida do misturador (V-01_CC.PV) e da vazao de gas de reciclo (V-
01 CC.OP) na Estratégia 1; (b) - Variacao da concentragao de xileno na saida do reator (R-

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

concentragdo de etano no topo do vaso separador (V-01 _CC.PV) e vazao de purga no V-01
(V-01_CC.OP) na Estratégia 2.

A Torre Estabilizadora amortece os impactos dos disturbios, 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 ¢ o controlador de composi¢ao da

corrente de fundo (Figura 5-11 b)

A Figura 5-12 mostra que em ambos 0s casos a restricdo operacional de composi¢cdo de

benzeno na retirada lateral da torre estabilizadora nao foi satisfeita, sendo que a estratégia 2

apresenta uma menor perda em termos de pureza. Isso ocorre por que o controle de

composi¢do de benzeno pela vazdo de refluxo da estratégia 1 ¢ mais prejudicado, por

apresentar um comportamento mais ndo-linear, pois ora deve atuar de forma a impedir a

contaminagao por tolueno ora por propano.
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Figura 5-11 — Comportamento das malhas de controle relativas a T-02 para as estratégias 1 e 2 frente a um degrau de 10% na vazdo da
corrente Co-Cyo; (a) € (e) - Variagdo na pressao da T-02 (T-02_CondPC.PV) e vazdo de saida de benzeno (T-02_CondPC.OP) nas Estratégias 1 e
2; (b) - Variagdo da concentragdo de benzeno no fundo da T-02 (T-02_CCO02.PV) e setpoint de temperatura na T-02 (T-02_CC02.0P) na
Estratégia 1; (c) e (f) — Variag@o da concentracdo de tolueno na saida lateral da T-02 (T-02_CCO1.PV) e vazdo de refluxo na T-02 e setpoint de
temperatura na T-02 (T-02_CCO01.0OP) nas Estratégias 1 e 2; (d) e (g) — Variacdo na temperatura na T-02 (T-02_TC.PV) e carga térmica no
refervedor (T-02_TC.OP) nas Estratégias 1 e 2.
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Figura 5-12 — Detalhe da composicao da retirada lateral da T-02 frente a um degrau de
10% na vazao da corrente Co-C) nas estratégias 1 e 2.

A estrutura de controle da torre de benzeno estd apresentada na Figura 5-13, pode-se
observar que para ambas as estratégias a concentracdo de benzeno na corrente lateral nao ¢
afetada pelo disturbio (Figura 5-13 ¢ e f). A estratégia 1 também apresenta um controlador a

mais, que ¢ o controlador de composi¢ao 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 ¢ o controlador de

composi¢do da corrente de topo (Figura 5-14 ¢)
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Figura 5-13 — Comportamento das malhas de controle relativas a T-03 para as estratégias 1 e 2 frente a um degrau de 10% na vazdo da
corrente Co-Cjo; (a) € (e) - Variagdo na pressao da T-03 (T-02_CondPC.PV) e carga térmica no condensador (T-03 CondPC.OP) nas Estratégias

1 e 2; (b) - Variagdo da concentracdo de benzeno no fundo da T-03 (T-03_CCO02.PV) e setpoint de temperatura na T-03 (T-03_CC02.0OP) na

Estratégia 1; (c) e (f) — Variag@o da concentracdo de benzeno na saida lateral da T-03 (T-03_CCO01.PV) e vazao de refluxo na T-03 e setpoint de
temperatura na T-03 (T-03_CCO01.0OP) nas Estratégias 1 e 2; (d) e (g) — Variacdo 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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corrente Co-Cjo; (a) € (e) - Variagdo na pressao da T-04 (T-04 CondPC.PV) e carga térmica no condensador (T-04 CondPC.OP) nas Estratégias 1
e 2; (c) - Variagdo da concentracdo de xileno no topo da T-04 (T-04_CCO1.PV) e setpoint de temperatura na T-04 (T-04_CCO01.0OP) na Estratégia
1; (d) - Variagdo da concentracdo de tolueno no fundo da T-04 (T-04_CCO02.PV) e carga térmica do refervedor (T-04 CC02.0P) na Estratégia 1;

(f) - Variacao da concentracdo de tolueno no fundo da T-04 (T-04_CCO1.PV) e setpoint de temperatura na T-04 (T-04 CCO01.0OP) na Estratégia 2;

(b) e (g) — Variacao na temperatura na T-04 (T-04_TC.PV) e vazdo de refluxo na T-04 e vazio de saida de fundo na T-04 (T-04_TC.OP) nas

Estratégias 1 e 2.
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A Figura 5-15 apresenta a variagao da fun¢do lucro frente a aplicacdo do disturbio. Pode-
se observar um comportamento muito diferente em relagdo as duas estratégias. Enquanto a
estratégia 2 apresentou um ganho positivo (devido ao aumento de carga e maior formagao de
produtos), a estratégia 1 apresentou uma redugdo no lucro o que se justifica pela menor
efetividade do controle da torre estabilizadora. Uma modificacdo nessa estratégia sera

proposta na se¢ao a seguir.

(-J)) MMS/ano

2,50E+00
2,00E+00
1,50E+00
1,00E+00
5,00E-01

0,00E+00
-5,00E-01 E 1 Estratégia 2

-1,00E+00
-1,50E+00
-2,00E+00

Figura 5-15 — Comportamento da fung¢ao lucro em milhdes de dolares por ano frente a

um degrau de 10% na vazao da corrente Cy-C) nas estratégias 1 e 2.

5.5 Estratégia 3 — Modificacdo na Estrutura de Controle 1

Nas secoes anteriores duas metodologias baseadas no processo HDA foram adaptadas a
um processo semelhante, o de TADP. Esse processo, no entanto apresenta algumas

caracteristicas particulares realisticas do complexo aromatico no qual ele esté inserido.

As duas metodologias apresentaram um desempenho similar, porém a estratégia 1,
construida a partir do conceito de controle auto-otimizante, deveria proporcionar menor perda
econdmica quando da aplicagdo de um disturbio de 10% na corrente Co-Cyo (carga de
aromaticos pesados no processo). No entanto, a grande limita¢do dessa estratégia foi a
incapacidade de respeitar a restricdo de composi¢do do benzeno na saida lateral da T-02.
Apesar de essa ndo ser uma corrente de benzeno produto destinada a venda externa ao
complexo aromatico o aumento do teor de impurezas, especialmente gases leves, corresponde

a um distarbio significativo na unidade consumidora adjacente.
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Como proposta de modificagdo ¢ apresentada uma estratégia de controle pouco
convencional. O controle de composicdo da retirada lateral da torre estabilizadora, mais
especificamente da fragcdo molar de propano ¢ realizado manipulando-se a vazao de destilado
vapor. A vazio de refluxo nessa configuragdo ¢ mantida constante. E importante observar que
essa solucdo so ¢ plausivel pelo fato de essa coluna ser do tipo alta razdo de refluxo, o que faz
com que as variagdes na vazao de destilado vapor ndo alterem significativamente os fluxos no

interior da coluna.

\

As modificagdes na estrutura de controle da T-02 em relacdo a estratégia 1 estdo

apresentadas na Figura 5-16 e na Tabela 5-5.

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

Tag variavel manipulada variavel controlada ("/:%A)) (n‘:iln)
T02 CondPC | Vazio de saida de benzeno da T-02 Pressdo no condensador da T-02 44,19 85,8
T02 DrumLC | Carga de resfriamento no condensador da T-02 | Nivel no vaso de refluxo de topo da T-02 2 9999
T02 CCO03 Vazio de saida de Fuel Gas na T-02 Concentrac@o de Propano na saida de benzeno da T-02 0,42 11,88
T02 TC Carga térmica do refervedor da T-02 Temperatura no prato sensivel da T-02 26,21 19,8
T02 CC02 Temperatura no prato sensivel da T-02 Concentrag@o de benzeno na saida de fundo da T-02 0,11 11
T02 SumpLC | Vazio de saida de fundo da T-02 Nivel do refervedor da T-02 2 9999

, ] e 5
T-02_CondPC() i Y- ;
A : { FG &
! i i
S :
T-02 e ] : ;
T-02_DfumLC ! ;
C“Toz-ccoa
o ”* L g
i :
_________________ ¥ T
T-02_TC %

___________

Figura 5-16 — Proposta de modificacdo 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

regulatorio proposto € efetivo e a restricdo de composi¢ao foi respeitada, pois a concentragao

molar de benzeno na saida lateral da torre estabilizadora se manteve acima de 97,00%.
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Figura 5-17 — Comportamento das malhas de controle relativas a T-02 para a Estratégia
3 frente a um degrau de 10% na vazao da corrente C9-C10; (a) - Variacdo na pressao da T-02
(T-02_CondPC.PV) e vazao de saida de benzeno (T-02_CondPC.OP) na Estratégia 3; (b) -
Variac¢do da concentra¢do de benzeno no fundo da T-02 (T-02_CC02.PV) e setpoint de
temperatura na T-02 (T-02_CCO02.0P) na Estratégia 3; (c) - Variacdo da concentracdo de
propano na saida lateral da T-02 (T-02_CC03.PV) e vazao de purga no topo da T-02 (T-
02_CCO03.0P) na Estratégia 3; (d) - Variagdo 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 composicao da retirada lateral da T-02 frente a um degrau de
10% na vazao da corrente Co-C)( na estratégia 3.

A Figura 5-19 apresenta a variacdo da funcao lucro frente a aplicacdo do disturbio. A
modificagdo 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 econdmico, mas uma

analise orientada ao processo (considerando as suas particularidades) deve ser associada.

(-J)) MMS/ano
3,00E+00
2,00E+00
1,00E+00
0,00E+00
Est ia Estratégia 2 Estratégia 3
-1,00E+00
-2,00E+00

Figura 5-19 — Comportamento da Func¢do Lucro para as trés estratégias frente a um
degrau de 10% na vazao da corrente Co-Cy¢ nas estratégias 1, 2 e 3.
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6. Conclusao

O projeto de sistemas de controle global tem recebido muita atengdo nos ultimos anos. As
unidades quimicas modernas sdo, comumente, formadas por diversos processos elementares e
operacdes unitarias interconectadas. Dessa forma, essas plantas s3o, normalmente,
caracterizadas por grandes instalacdes altamente integradas e automatizadas e com muitas
correntes de reciclo e menos inventarios. Esses fatores por sua vez aumentam a interagado
entre as unidades, especialmente pela presenca de reciclos materiais e de energia. Dai a

necessidade de perspectivas de controle que ndo se limitem a analise de unidades individuais.

O proposito do controle global ¢ definir uma estrutura de controle de um processo multi-
unidades, incluindo toda a produc¢do da planta e o controle de qualidade do produto, tal que se
possa reduzir o custo de estocagem de produtos intermediarios. O uso de estruturas de
controle global efetivas pode levar a significativas reducdes no tamanho dos tanques de

estocagem ou até elimina-los do projeto da planta.

Para o projeto de uma estrutura de controle global deve-se ter em mente algumas

caracteristicas nao encontradas no projeto de sistemas com unidades simples, tais como:

- As varidveis a serem controladas por um sistema de controle global ndo sdo tao claras

ou facilmente definidas como para unidades simples.

- As decisoes de controle locais, feitas dentro do contexto de unidades simples, podem ter

efeito em toda a planta.

- O tamanho do problema de controle global ¢ significativamente maior do que o de

unidades simples, tornando sua solugdo consideravelmente mais dificil.

O processo HDA ¢ tipico para muitos processos quimicos, com muitos componentes,
muitas operacgdes unitarias e diversas correntes de reciclo e integracdo energética. No entanto
em termos de aplicacdo industrial esse processo tornou-se obsoleto, com o desenvolvimento
de uma nova tecnologia capaz de processar componentes aromaticos pesados - que no passado
seriam utilizados como 6leo combustivel - junto a carga, agregando valor as matérias primas,
e que gera menos subprodutos indesejaveis. Esse processo ainda que tenha nomes comerciais
associados, ¢ aqui chamado de TADP (DAS et al.,1994). Nao ha descri¢do de seu controle na

literatura aberta.

Duas metodologias de controle global — a metodologia orientada a estrutura de controle

(baseada no trabalho de ARAUJO 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 entéo
utilizadas para desenvolver estruturas de controle global para o processo TADP. Essa unidade
de processo foi inserida em um complexo aromatico e os efeitos da interacdo 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 funcéo lucro na aplicacdo de um disturbio de 10% na carga de aromaticos

pesados, enquanto a estratégia orientada ao processo apresentou um incremento no lucro.

Mudancas na configuracdo do controle da torre estabilizadora foram realizadas na
estrutura gerada pela estratégia orientada a estrutura de controle e o controle das restri¢oes foi
alcancado. A variacao da funcao lucro foi novamente calculada e essa estratégia apresentou o

melhor resultado em termos de desempenho econdémico.

Um controle regulatorio efetivo foi desenvolvido e testado utilizando uma simulagao
rigorosa, dinamica e nao linear do sistema completo: reator tubular, trocadores de calor e trés

colunas de destilacao.

A simulacdo de processos configurou-se como uma importante etapa na obtencdo de

informaces para decidir com embasamento qual estratégia de controle é mais vantajosa.
Especificamente, os principais resultados desta dissertacéo foram:

e Desenvolvimento de um modelo dinamico para o TADP;

e Analise das caracteristicas estaticas e dindmicas desse modelo;

e Implementacdo, comparacdo e adaptacdo de abordagens de controle global ao
processo;

e 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 substituicdo ao preocesso HDA convencional, por ser mais

atual e mais desafiante.

Sugere-se como trabalhos futuros:

e Aaplicacdo de métodos quantitativos para determinacdo do desempenho das
estruturas geradas.
e A comparacdo da estrutura de controladores descentralizados proposta com uma

estratégia multivariavel, por exemplo, de controladores preditivos.
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e Ainclusdo de mais unidades do complexo aromatico na analise. H& de se levar em
conta, no entanto o grande aumento do tempo de configuracdo da simulacdo 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 sdo extremamente Uteis para
garantir um processo otimizado desde a fase de concepc¢do. Cabe a nés, engenheiros quimicos,
garantir que a mesma preocupacdo que hd anos estd presente no desenvolvimento de
fluxogramas de processos cada vez mais integrados seja também aplicada a area de controle
de processos, para que as estruturas de controle sejam estabelecidas a partir de uma visao de
toda a planta e ndo a partir de réplicas de estruturas convencionais para operacdes unitérias

individuais.
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8. APENDICES

8.1 Apéndice A - Modelos da Simulacéo Estacionaria

8.1.1 Modelos Termodinimicos

A determina¢do do modelo termodinamico apropriado ¢ um dos fatores mais importantes
para a modelagem de um processo, pois a partir deste sdo realizados todos os calculos de
propriedades de misturas, condi¢cdes de equilibrio, dimensionamento e operacdo dos
equipamentos. A escolha do modelo que atende as caracteristicas dos componentes quimicos
e condi¢cdes operacionais no simulador Aspen Plus ¢ realizada em fungdo destas
caracteristicas em conjunto com a disponibilidade de parametros de interagdo, ou

possibilidade de estimar os mesmos.

Para a determinacdo do modelo termodindmico foi utilizado o Assistente de Selecao de
Método de Propriedades um pequeno aplicativo instalado no proprio Aspen Plus. Esse
assistente ¢ basicamente um guia para determinacdo do modelo termodindmico mais
adequado de acordo com algumas varidveis de decisdo. O primeiro passo ¢ a escolha do
formato do guia. E possivel optar entre a sele¢io do método através do tipo de componente ou
a selecdo do método através do tipo de processo, conforme Figura 8-1. Nesse trabalho foi
utilizada a sele¢do por tipo de processo. A Figura 8-2 apresenta a proxima tela em que uma

lista de processos disponiveis € apresentada. Selecionou-se a op¢ao de processo petroquimico.

s 5
t Assistant - Property method selection o o

Start by selecting one of the following options:

* Specify component type
* Specify process type

l: About.... | Repart.. | Ea | Mext == | Close IJ
|

Figura 8-1 — Rota para determinacdo do modelo termodindmico — Tela 1.
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f t Assistant - Propen_yr.- =EE X )
 ————

Select the type of process or application:

# Chemical

# Electrolvte

* Environmental
* Gas processing
* Mineral and metallirgical I
* Oi and gas

*» Petrochemical
* Polymer

* Power

* Refinin

About... | Report | <= Previous | Mext == | Close

Figura 8-2 — Rota para determinacdo do modelo termodinamico — Tela 2.

Com base em apenas a especificagdo de processo petroquimico nao € possivel decidir pelo
modelo ainda, uma vez que tantos métodos de equagdo de estado quanto de coeficientes de
atividade sao aceitaveis. O assistente entdo fornece uma lista de exemplos possiveis. A
simulacao desse trabalho se encaixa na categoria Aromaticos (Figura 8-3).

” — — -
& Assistant - Property methum E@ﬂ—hJ

Petrochemical
processes A wide range of property methods can be used

depending on the process involved. Both equation
of state and activity coefficient methods may be

used.
Click one of the following options for examples:

* Aromatics, BTX extractions

 Ethers production: MTBE, ETBE, TAME
* Ethvlbenzene or Styrene

+ Ethvlene plant

* Terephthalic acid

* Help for equation of state methods I
* Help for liquid activity coefficient methods

About... | Fieport... | *Erevious| et == | Close

Figura 8-3 — Rota para determinacdo do modelo termodinamico — Tela 3.

Para esse tipo de processo a sugestdo ¢ o uso de modelo de coeficiente de atividade como
NRTL, Wilson, UNIQUAC ou UNIFAC (Figura 8-4). Existe ainda um comentério para
considerar modelos especificos para components supercriticos presentes em fase liquida, tais

como CO,, Hy, N e O, (Figura 8-5).
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t Assistant - Property method selection =een X

Use an activity coefficient method_ such as NRTL,
Wilson, UNIQUAC, or UNIFAC and their
variances.

The following issues nmmst also be considered

* Henry's (non-condensable) components

* Help for liquid activity coefficient methods

II About... | Fepart... | +Erevi0us| Cloze IJ
|

Figura 8-4 — Rota para determinacdo do modelo termodinamico — Tela 4.

{ =
t Assistant - Property mﬂhM S

Henry's
(Lol el s g r1a: | If you have non-condensable components such as

components H2, CO2, N2, O2, you must declare them as
Henry's components on the
Components/Henry-Comps form

Make sure Henry's constants are available for the
non-condensable components with the solvents

About | Report... | = Previous | | Cloze IJ

Figura 8-5 — Rota para determinagao do modelo termodinamico — Tela 5.

O modelo termodinamico utilizado para o célculo de propriedades das misturas
encontradas no processo, € nos equipamentos foi o modelo UNIQUAC. O componente

hidrogénio foi configurado como componente Henry.

8.1.2 Separador

O separador tem como objetivo separar uma fase gasosa (contendo os gases leves,
especialmente o hidrogénio que serd reciclado ao processo) de uma fase liquida (contendo os
componentes.mais pesados que irdo alimentar a torre estabilizadora). O modelo matematico

escolhido no simulador Aspen Plus para o separador ¢ denominado Flash2.

Este modelo ¢ utilizado para modelar tanques Flash, evaporadores, tanques de mistura e
outros separadores de apenas um estagio. O modelo Flash2 realiza os calculos de equilibrio

liquido-vapor e liquido-liquido-vapor de acordo como modelo termodinamico escolhido.
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Quando especificadas as condi¢des de saida, o modelo determina as condigdes 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 simultaneo da corrente de produtos do reator. O modelo matematico usado no
simulador foi o HeatX, que ¢ utilizado para sistemas de troca térmica entre duas correntes.
Este modelo realiza os célculos de coeficientes de troca térmica, estimativa de perda de carga
para correntes com uma ou duas fases, além de estimativas de calor sensivel e coeficientes de
filme de condensacdo. O modelo realiza o calculo do coeficiente global de troca térmica, da
composi¢do e fase das correntes, utilizando o modelo termodindmico escolhido. Para calculos

rigorosos a geometria deve ser especificada.

8.1.4 Reator

No simulador foi usado o modelo RPlug, que ¢ um modelo rigoroso para reatores do tipo
plug flow ou fluxo empistonada em que ¢ assumido que uma mistura perfeita ocorre na
dire¢do radial e nenhuma mistura ocorre na diregdo axial. O modelo RPlug requer o
conhecimento das reagdes, incluindo além dos coeficientes estequiométricos os parametros
cinéticos das reagdes. Esse modelo reconhece apenas reagdes irreversiveis, logo no caso da
rede de reagdes do presente trabalho, as reagdes reversiveis devem ser inseridas duas vezes

cada, correspondendo a reagao direta e a inversa.

8.1.5 Colunas de Destilaciao

Em numero de trés ao todo, sdo responsaveis pela separagao dos produtos provenientes do
reator. Para a simulacdo foi usado o modelo RadFrac que consiste de um modelo rigoroso
para célculo de operagdes multi-estagios de fracionamento liquido-vapor. Essas operacdes
podem ser de destilagdo simples, absorcdo, arraste (stripping), destilacdo extrativa e
azeotropica, etc.. O modelo permite a manipulacdo das eficiéncias dos estdgios para
aproximacdo de sistemas reais, dimensionamento de pratos, estagios, avaliacdes de perfis
hidraulicos e térmicos, entre outros. Célculos de equilibrio sdo realizados de acordo com o

modelo termodinamico escolhido.
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