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RESUMO - Métodos de identificacdo de sistemas dinamicos tém sido muito utilizados em
véarias aplicacgdes praticas da engenharia, ajudando na resolucédo de problemas complexos
na industria. Devido as diversas caracteristicas que envolvem sistemas multi-variaveis,
usamos um identificador linear para estimar as concentrac¢des do topo e da base de uma
coluna de destilacdo genérica, considerando-se como entradas a vazao de vapor injetado
no trocador de calor do refervedor e a vazdo de reciclo. Justifica-se 0 uso de modelos
lineares, considerando-se que, na pratica, trabalha-se em faixas muito estreitas em torno
do ponto de operacdo da coluna. Dentro dessas faixas, 0s modelos lineares mostram-se
bastante precisos. A obtencdo dos conjuntos de dados de entrada e de saida, necessarios
para se proceder a identificacdo do sistema, foi feita com base em um modelo teérico de
uma coluna de destilacao binaria genérica. Na prética, esses dados deverdo ser obtidos
diretamente do processo industrial. O toolbox ident do sistema Matlab foi utilizado para
identificacdo do modelo preditivo. Os detalhes da simulagéo, assim como os resultados do
processo de identificacdo sdo apresentados.

1. INTRODUCAO

Devido a grande complexidade existente nas equacdes que determinam o comportamento dos
processos das industrias quimicas, a utilizacdo de leis fisicas na modelagem desses sistemas torna-se
impraticavel, em muitos casos. Para solucionar esse problema, usa-se um consideravel esforco
computacional na identificacdo desses sistemas com base em dados de entrada e de saida dos processos.
Desta maneira, as técnicas de identificacdo de sistemas se fazem necessarias para a construcdo destes
modelos.

Para obtencdo de modelos matematicos para sistemas dinamicos, a partir do estudo das relagdes
existentes entre as varidveis de entrada e de saida, lineares ou n&do lineares, usa-se a area do
conhecimento denominada estimativa ou identificacdo de sistemas. A partir destes modelos, realizam-
se experimentos que reproduzem o comportamento dos sistemas reais (Aguirre, 2007).

Pode-se realizar a estimativa do modelo dindmico, em tempo real, ou em batelada. Grandes
tempos de resposta e parametros que variam lentamente, normalmente aparecem em boa parte dos
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processos quimicos industriais. Por esse motivo, a identificacdo off-line torna-se necesséria, mesmo
quando o objetivo € a sintese de controladores adaptativos ou preditivos. A identificacdo off-line da ao
projetista a possibilidade de conhecer e entender a dindmica de um determinado sistema, replicando seu
comportamento real, por meio de um conjunto de dados experimentais.

Neste artigo, é efetuada a identificacdo de uma coluna de destilacdo binaria. A obtengdo dos
conjuntos de dados de entrada e de saida, necessarios para se proceder a identificacdo do sistema, foi
feita com base em um modelo teérico de uma coluna de destilacdo binaria genérica encontrada em
Multivariable Feedback Control - Analysis and Design (Skogestad e Postlethwaite, 2007). Na prética,
esses dados deverdo ser obtidos diretamente do processo industrial. O toolbox ident do sistema Matlab
foi utilizado para identificacdo do modelo preditivo. Os detalhes da simulacdo, assim como 0s
resultados do processo de identificacdo sdo apresentados na secdo 4 deste trabalho. Inicialmente,
apresenta-se um breve resumo dos principios de operacdo de colunas de destilacdo binarias.

2. COLUNAS DE DESTILACAO

A destilacdo é uma operacao unitaria bastante utilizada na indudstria quimica e de petréleo para
separar componentes quimicos em produtos purificados. A separacdo das fases de uma mistura liquido-
liquido € realizada através das diferencas das composicdes volateis, que determinam a tendéncia a se
vaporizar, entre componentes quimicos da mistura. O componente com menor ponto de ebuligdo, ou
seja, mais volatil é denominado destilado, sendo que o outro, com maior ponto de ebuli¢cdo, ou menos
volatil, é chamado residuo ou produto de fundo. Quando é fornecido calor a mistura, a substancia mais
volatil vaporizara primeiro. Para a realizacdo deste processo é exigida uma grande quantidade de
energia, o que pode envolver cerca de 30 a 40% do total de recursos gastos com energia (Yang e Lee,
1997), em processos comuns as industrias quimicas. As colunas de destilacdo necessitam de sistemas
de controle capazes de manter o processo estavel e 0 mais eficiente possivel. Sendo assim, as técnicas
de identificacdo, apresentadas neste trabalho, visam auxiliar o projeto de tais controladores.

Apesar dos projetos de plantas de destilagéo atuais serem capazes de apresentar grande eficiéncia
no processo de separacao, no que se refere a eficiéncia energética tém-se resultados muito baixos. O
controle preciso e robusto de colunas de destilacdo ajudaria a aumentar a rentabilidade da planta por
meio da economia de energia e da melhora na recuperagdo do produto final.

2.1. Processo de Destilacdo

A destilacdo usada para separar dois produtos com diferentes composicdes € a denominada
binaria. Essa operacdo consiste em separar uma mistura composta por dois liquidos puros, com
diferentes pontos de ebulicdo (volatilidades diferentes). Ao aquecermos a mistura, a temperatura deve
ficar entre os respectivos pontos de ebulicdo, os componentes mais volateis (leves ou destilado) sdo
removidos na parte superior da coluna, e 0s componentes menos volateis (pesados ou residuo) sdo
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removidos a partir da parte mais inferior da coluna, como mostra a Figura 1. Por exemplo, uma mistura
de etanol e 4gua pode ser separada por destilacdo, porque o etanol € mais volatil do que a agua.
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Figura 1: Esquema de uma coluna de destilacdo

Fonte: http://labvirtual.eq.uc.pt/siteJoomla/index.php?ltemid=143&id=67&option=com_content&task=view

Na coluna apresentada na Figura 1, ocorre a separacao, onde o calor é adicionado ao sistema no
refervedor (base da coluna) e removido pelo condensador (topo da coluna). Um fluxo de vapor, partindo
do refervedor, se desloca em direcdo do condensador, e o liquido que fica armazenado no tambor de
refluxo, localizado na parte superior da coluna, desloca-se na direcdo do refervedor. Quando ocorre o
contato entre o vapor e o liquido do refluxo, o0 componente volatil é enriquecido na fase de vapor e 0
componente mais pesado é concentrado na fase liquida (Lundstréom e Skogestad, 1995).

A coluna de destilacdo binaria apresenta algumas vantagens, como, operacdo simples, baixo
investimento inicial quando comparada com outros processos de separacdo e, muitas vezes, €
considerado um processo com baixo risco operacional. No processo de destilacdo a separacdo de
componentes com volatilidade relativa acima de 1,2, torna-se dificil de ser superado pelos métodos de
separacdo mencionados. Uma desvantagem no processo de destilacéo é a baixa eficiéncia energética e
a necessidade de estabilidade térmica por parte dos componentes em seus pontos de ebuli¢éo.

2.2. Componentes de uma coluna de destilagéo
Existem varios componentes em uma coluna de destilacdo e cada um é usado para fazer a
transferéncia de energia térmica, melhorando o material. Pode-se enumerar alguns componentes de uma
coluna tipica de destilac&o.

e Vaso vertical onde € realizada a separacdo do componente liquido;

e Componentes internos da coluna, tais como as bandejas utilizadas para aumentar a
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separagao de componentes;
e Refervedor para proporcionar a vaporizacao necessaria para o processo de destilacao;
e Condensador para resfriar e condensar o vapor que deixa o topo da coluna;

e Tambor de reciclo para segurar o vapor condensado a partir do topo da coluna de modo
que o liquido (reciclo) possa ser reciclado para a coluna.

O diagrama de um sistema de destilacdo de etanol tipico, formado por trés colunas, em série, é
mostrado na Figura 2.
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Figura 2: Diagrama de uma coluna de destilagéo tipica
Fonte: http://mundodacana.blogspot.com.br/2009/09/

2.3. Principio de Funcionamento

Dentro do recipiente cilindrico, que forma a parte principal da coluna de destilagdo, existe uma
série de pratos por onde circulam vapor e liquido em sentidos contrarios, formando com isso uma
coluna de destilagdo. Séo feitas transferéncias de calor e massa em cada andar e ficam em equilibrio
ao deixar o andar nessas duas fases. Na parte superior da coluna fica o condensador que faz a
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condensacdo do vapor que chega da coluna e forma o produto de topo, sendo uma parte desse
produto (condensado) separado para refluxo e enviado novamente para o prato superior da coluna.

Na parte inferior da coluna fica o refervedor onde se faz a vaporizacgao de parte da corrente da
base, para o prato inferior da coluna, com isso entrando na coluna sobre a forma de vapor. O residuo
(ou produto de fundo) é a parte da corrente que fica retida na base da coluna. O vapor reinjetado
na coluna tende a subir, mas devido a geometria dos pratos (desenhados para maximizar o contato
vapor/liquido) é obrigado a fluir através do liquido que desce. O vapor em contato com o liquido
tem a tendéncia a condensar, 0s componentes menos volateis.

O calor liberado permite que os componentes mais volateis do liquido sejam vaporizados. Desta
forma, a corrente de vapor (que sobe) vai ficando cada vez mais rica no componente mais volatil,
enquanto a corrente de liquido vai ficando cada vez mais rica no componente menos volétil. O
refluxo do vapor condensado no topo da coluna define a qualidade de separacdo das misturas, mas
existe um compromisso entre qualidade e produtividade.

Os pratos da coluna de destilacdo é que fazem o contato entre as fases em cada andar em
equilibrio. Existem varios tipos de pratos usados na coluna, que podem ser perfurados, de valvulas,

campanula etc. A Figura 3 mostra um modelo de prato usado nas colunas de destilacéo.
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Figura 3: Viséo do prato em uma coluna de destilagdo

Fonte: http://labvirtual.eq.uc.pt/siteJoomla/index.php?ltemid=143&id=67&option=com_content&task=view

Do ponto de vista de controle, a coluna de destilagdo binaria pode ser observada como um sistema
multivariavel (MIMO) 5x5, que corresponde a cinco variaveis que podem ser manipuladas para o

controle, que sao:
e Vazdo de refluxo L;
e Vazdo de vapor V proporcional a troca de calor com o refervedor Qg;

e Vazdo do destilado Dy ;
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Vazéo do produto de fundo By;

Vazdo do condensador C responsavel pela retirada de calor.
E cinco variaveis controladas, que s&o:
e Pressdes na base, intermediaria ou no topo P;
e Nivel do refervedor Lg;
¢ Nivel do tanque de refluxo Lp;
e Composicédo do produto de fundo ys;
e Composicao do produto de destilado yp.

Existe um grande nimero de possibilidades que podem ser usadas como estratégias empregadas
no controle de colunas de destilagéo.

As colunas de destilacdo, na pratica, sdo controladas de forma hierarquica, primeiro sao
projetados os controladores para o nivel e pressdo. Nas malhas de controle com multiplas entradas e
saidas, normalmente, a pressao e os niveis sdo regulados no tanque de refluxo e refervedor, com isso é
mantido o estoque de materiais, garantindo uma operacao segura da coluna e evitando a ocorréncia de
drenagens e inundagdes (Luyben, 1992). Outro detalhe é que as dindmicas das malhas de controle das
composicdes e dos niveis sdo desacopladas, sendo que os controles de qualidade dos produtos de fundo
e do topo séo simplificados por meio da reducdo do modelo da coluna para um sistema MIMO 2x2
(Skogestad et al., 1990; Luyben, 1992).

A seqguir, descreve-se 0 método utilizado para estimativa do modelo dinamico da coluna.

3. ESTIMATIVA DO MODELO PREDITIVO LINEAR DA COLUNA DE
DESTILACAO

O dimensionamento € muito importante em aplicacfes praticas, pois torna a analise do modelo e
0 design do controlador (selecdo de peso) muito mais simples. Exige que o engenheiro faca um
julgamento no inicio do processo de design sobre o desempenho exigido do sistema. Para fazer isso,
sdo tomadas decisGes sobre as magnitudes esperadas de distrbios e mudancas de referéncia, na
magnitude permitida de cada sinal de entrada e no desvio permitido de cada saida.

Foi usado para o desenvolvimento deste trabalho os dados resultantes da simula¢do do modelo de
uma coluna binaria apresentada em (Skogestad e Postlethwaite, 2007). Esse modelo consiste em uma
funcdo de transferéncia de primeira ordem com entradas L, V e saidas yp, ys (Figura 4).
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Figura 4: Coluna de Destilacdo
Fonte: Skogestad e Postlethwaite, 2007

Para essa configuragdo, as concentracdes yp € ys, referentes aos produtos quimicos D (produto
de topo) e B (produto de fundo), sdo as varidveis controladas. A taxa de reciclo e a vazao de vapor do
refervedor V séo as variaveis manipuladas. Este processo exibe forte acoplamento e grandes variacdes
em ganhos em regime estacionario para algumas combinacbes de L e V. Para mais detalhes, veja
(Skogestad e Postlethwaite, 2007).

4. DESENVOLVIMENTO E RESULTADOS DA ESTIMATIVA DA COLUNA
DE DESTILACAO

A equacdo dindmica da coluna de destilacdo pode ser gerada com caracteristicas preditivas, ou
seja, com base nos dados de entrada atuais obtidos diretamente do processo, inferem-se os valores que
ocorrerdo na saida, nos proximos instantes de amostragem. Este € a principal ferramenta para a
implementacao de controladores preditivos. Desta forma, os resultados obtidos neste trabalho, deverdo
ser utilizados em trabalhos posteriores de controle preditivo de colunas de destilacao.

Para se efetuar a estimativa do modelo dindmico da coluna de destilacdo, foram gerados dados
correspondendo as grandezas:

Entrada:
e Vaz&o de vapor na entrada do refervedor (range de 0 a 1200 Kg/h)
e Abertura da valvula de reciclo (range de 0 a 100%)

Saida:
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e Concentracdo do produto de topo (range de 0 a 100%)

e Concentracdo do produto de fundo (range de 0 a 100%)

Esses dados foram escalados para a faixa de (-20 a +20), para facilitar o processo de estimativa.

Foram gerados dois conjuntos de dados com intervalo de amostragem de 1 segundo, sendo o
conjunto A, correspondente aos dados de treinamento e 0 conjunto B aos dados de validacdo. Esses
dados foram obtidos por meio do toolbox simulink, gerando-se valores aleatdrios, a partir das funcGes
de transferéncia definidas em (Skogestad e Postlethwaite, 2007).

Varias tentativas de simulagdo foram realizadas, sendo, a que mostrou melhores resultados foi o
modelo de estado de ordem 8:

x = Ax + Bf
y=Cx
Sendo:
x:derivada de x em relagao ao tempo (%)

x: vetor de estado, x € R8

A:matriz de estado 8x8

B:matriz de entrada 8x2

f:vetor de entrada(f € R?) corresponde a vazio de vapor do refervedor e a
porcentagem de reciclo

y:vetor de saida (y € R?) corresponde as concentracdes de topo e de fundo

C:matriz de saida 2x8

No processo de identificagdo, as matrizes A, B e C foram estimadas e estdo apresentadas nas
Figuras 6, 7 e 8.
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_,_7."_ =
xl X2 ] x4 x5 X6 x7 x8
xl 3.751 155.6 6.221 11.44 12,48 -54.74 -14.71 -41.85%
x2 100.3 4141 1gd.3 306.4 345.% -22¢4 -3481.5 -1113
x3 l40.8 5827 226.6 430.4 432.5 -31a7 -545.%5 -1557
x4 -322 -1.335e+04 -527.8 -933 -1110 7265 125% 3571
x5 -21.54 -3376 -126.% -252.3 -277.4 1328 311 g98.7
.4 101.1 419% 187.8 307.7 349.2 -2286 -397.5 -1124
x7 101.3 4207 171.%& 308.7 352.7 -2297 -402.4 -112%
x8 41.54 1714 62.468 125.3 140.3 -523. -156.3 -438.8
Figura 6: Dados das matrizes A
Fonte: Imagem do software Matlab
B =
ul uz
xl 1.048 -1.041
xZ 28 -28.04
x3 39.25 -39.2%9
xd -E§9.8Z2 59.98
x5 -22.76 2z.78
xE 28.22 -28.26
x7 28.25 -28.3
x5 11.61 -11.81
Figura 7: Dados das matrizes B
Fonte: Imagem do software Matlab
M =
C=
xl X2 X3 x4 X3 ] X7 X8
yl g0 -7.26 0.8le3  -13.1 -€.333 1.156 -1.0535 -2.748
y2  480.2 -9.737  3.471 -14.3% -1I.Z1 3.%0e -1.5%3 -l0.11

Para comprovar a eficacia do modelo obtido, os dados de validacdo foram aplicados em dois

testes distintos:

TESTE DE SIMULACAO:

Neste teste, os valores das variaveis de estado obtidos por simula¢do no instante atual, sdo
utilizados para o célculo da simulacdo do instante posterior. A Figura 9 mostra a grandeza real e a
simulada em um mesmo grafico. Pode-se comprovar a eficacia do modelo, tanto visualmente, pois
torna-se dificil visualizar as duas fun¢des, como numericamente, visto que se obteve uma taxa de acerto

Figura 8: Dados das matrizes C
Fonte: Imagem do software Matlab

de 93,64%, conforme mostrado na Figura 10.

Este tipo de modelo é, em geral, usado para simulacéo e analise do processo, com vistas ao projeto

de controladores.
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Figura 9: Comparagdo do resultado de simulagdo com os dados usados para validagdo do modelo.
Fonte: Imagem do software Matlab
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Figura 10: Taxa de acerto na simula¢do com os dados usados para validagdo do modelo.
Fonte: Imagem do software Matlab

TESTE DE PREVISAQ:

Neste teste, utilizam-se as grandezas medidas no instante atual, no proprio processo, para se
inferir os valores que ocorrerdo na saida nos proximos instantes (Figura 11). Desta forma, ndo ocorre
acumulo de erro, obtendo-se uma maior taxa de acerto. No caso deste trabalho obteve-se 99,45%,
conforme pode ser observado na Figura 12.

10
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Figura 11: Comparagdo do resultado de previsdo com os dados usados para validagéo do modelo.
Fonte: Imagem do software Matlab
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Figura 12: Taxa de acerto na previsdo com os dados usados para validacdo do modelo.
Fonte: Imagem do software Matlab

Este tipo de modelo € utilizado em estratégias de controle preditivo. Para tanto, deve-se também
incluir uma rotina de estimativa de estado, onde o vetor x atual é estimado com base no modelo de
estado estimado e nas grandezas de saida obtidas do prdprio processo. Este processo serd objeto de
trabalhos futuros.

11
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5. CONCLUSAO

Os resultados obtidos neste trabalho indicam a viabilidade do uso de modelos lineares para a
estimativa da equacdo dinamica de colunas de destilacdo. Principalmente, no caso do modelo de
previsdo, obteve-se um resultado bastante satisfatorio com taxa de acerto de 99,45%. Desta forma, o
modelo assim obtido podera ser aplicado em estratégias de controle preditivo. Embora os dados usados
neste trabalho tenham sido obtidos por simulagdo, espera-se que o uso de dados reais do processo, a ser
apresentado em outra publicacdo, produzam resultados semelhantes.
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