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RESUMO

A industria de cloro e alcalis, cuja producédo baseia-se na eletrolise da salmoura, resultando
em produtos essenciais como o cloro, o hidroxido de sodio e o hidrogénio. A producéo
desses compostos ocorre por meio da eletrdlise da salmoura (solucdo aquosa de cloreto de
sodio), resultando em produtos como cloro gasoso, hidroxido de sodio e hidrogénio
gasoso. O cloro, em particular, € essencial na fabricacdo de Policloreto de Vinila (PVC),
um dos plasticos mais utilizados mundialmente. Apds sua producéo, o cloro gasoso precisa
ser purificado, passando por varias etapas, sendo a primeira delas o resfriamento através de
trocadores de calor. Durante a troca térmica, a agua presente no produto é condensada e
tratada como impureza e pode conter tragos de cloro gasoso. Essa dgua ndo deve ser
descartada sem a remocdo do cloro residual, pois isso resultaria em perdas de producéo e
contaminacédo de efluente. Para resolver esse problema, utiliza-se o processo de separagéo
por dessor¢do em uma coluna de stripper, que remove os componentes volateis da mistura
liquida ao introduzir vapor saturado na base da coluna. O cloro é volatilizado para o topo,
enguanto a dgua condensada, agora adequada para descarte ou para uso em outras etapas
do processo, € obtida na base da coluna. Para garantir o controle eficiente da coluna e
minimizar as perdas, é fundamental manter todas as variaveis dentro das faixas
operacionais, assegurando a segurancga do processo e da planta. O objetivo deste trabalho
propde e analisa uma estratégia de controle em cascata para uma coluna de dessorcao,
utilizada na purificacdo do cloro dissolvido em agua ao relacionar a concentracdo do
efluente (variavel de processo) com a alimentacdo (variavel manipulada), a fim de gerar
uma funcao de transferéncia. Com isso, evidenciam a modelagem do processo, a realizacao
de simulagbes em regime estacionario e transiente e a identificacdo da funcdo de
transferéncia por meio de softwares como Aspen Hysys, MATLAB System Identification e
Simulink. A metodologia compreende a coleta e analise de dados operacionais e a sintonia
dos controladores PID utilizando métodos de tentativa e erro, Ziegler-Nichols e Cohen-
Coon. Os resultados indicam que o melhor método para os parametros do controlador PID
foi o de tentativa e erro com IAE = 1 e com ITAE = 1,5; e ap0s o ganho dos elementos,
IAE de 3001 e ITAE de 14800 para o FIC-002, e IAE de 144 com ITAE de 792 para o
AIC-001, reduzindo sobressinal e tempo de estabilizacdo, o que valida a superioridade da
sintonia empirica frente aos métodos tedricos convencionais. Conclui-se que a estratégia
adotada contribui para uma operacdo mais eficiente e segura do processo, reforcando a
importdncia da integragdo entre simulacdo e controle pratico em sistemas com
comportamentos ndo lineares.

Palavras-chave: Indastria de cloro e alcalis; Dessorcdo; controle em cascata; Aspen
Hysys; MATLAB.



ABSTRACT

The chlor-alkali industry, which relies on brine electrolysis, produces essential chemicals
such as chlorine, sodium hydroxide, and hydrogen. The electrolysis of brine (an aqueous
sodium chloride solution) yields gaseous chlorine, sodium hydroxide, and hydrogen gas.
Chlorine, in particular, is crucial for manufacturing polyvinyl chloride (PVC), one of the
most widely used plastics globally. After production, chlorine gas undergoes purification,
beginning with cooling in heat exchangers. During this process, water condenses and is
treated as an impurity, potentially containing residual chlorine traces. This water cannot be
discarded without removing the dissolved chlorine, as it would lead to production losses
and effluent contamination. To address this issue, a stripping column is employed, where
volatile components are removed by introducing saturated steam at the column's base.
Chlorine is volatilized and exits at the top, while the condensed water—now suitable for
disposal or reuse—is collected at the bottom. Maintaining all variables within operational
ranges is critical to ensure process safety and efficiency. This study proposes and evaluates
a cascade control strategy for a stripping column used in chlorine purification. The strategy
correlates the effluent concentration (process variable) with the feed flow rate
(manipulated variable) to derive a transfer function. Process modeling was conducted using
Aspen HYSYS, MATLAB System Identification, and Simulink, covering both steady-state
and transient simulations. The methodology included operational data collection, analysis,
and PID controller tuning via trial-and-error, Ziegler-Nichols, and Cohen-Coon methods.
Results demonstrated that the trial-and-error method outperformed conventional
techniques, achieving optimal PID parameters with IAE = 1 and ITAE = 1.5. After
incorporating sensor and actuator gains, performance metrics were IAE = 3001 and ITAE
= 14,800 for FIC-002 (flow control), and IAE = 144 with ITAE = 792 for AIC-001
(temperature control), reducing overshoot and settling time. These findings validate the
superiority of empirical tuning over theoretical methods for nonlinear systems. In
conclusion, the proposed cascade control strategy enhances operational efficiency and
safety, highlighting the importance of integrating simulation and practical control in
complex industrial processes.

Keywords: Chlor-alkali industry; Stripping; Cascade control; Aspen HYSYS; MATLAB.
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1. INTRODUCAO

A industria de cloro e alcalis € uma das mais antigas e fundamentais para o
desenvolvimento econdmico de muitos paises, produzindo uma vasta gama de produtos
quimicos essenciais para diversos setores industriais. Baseada na eletrolise de salmoura
(solucdo aquosa de cloreto de sodio), essa inddstria gera dois produtos principais: cloro
gasoso (Cl.) e hidroxido de sodio (NaOH), também conhecido como soda caustica, além
do hidrogénio como subproduto (O’Brien et al., 2005). Esses componentes sdo
amplamente utilizados em processos como o tratamento de &gua, a producédo de Policloreto
de Vinila (PVC), a fabricacdo de papel, entre outros. Portanto, o papel dessa inddstria é
crucial tanto para o desenvolvimento econémico quanto para o avanco tecnologico, apesar
dos desafios ambientais que enfrenta.

A eletrélise € um processo eletroquimico onde uma corrente elétrica é utilizada para
induzir uma reacdo quimica que ndo ocorreria espontaneamente (O’Brien et al., 2005).
Esse processo produtivo é central na industria de cloro e alcalis e pode ser realizado
através de trés técnicas comercialmente estabelecidas: células de mercurio, células de
diafragma e células de membrana.

Apos a eletrdlise, o cloro gasoso passa por varias etapas de processamento para ser
adequado ao uso industrial e comercial. Essas etapas incluem resfriamento, compressao,
secagem, purificagdo, entre outras. Na etapa de resfriamento, o cloro gasoso, que
inicialmente esta quente e pode conter vapor de &gua e outros gases, é resfriado em
trocadores de calor para condensar a agua presente, sendo entdo direcionado a uma torre de
dessorc¢do para separar o cloro gasoso dissolvido no liquido.

A dessorcao de cloro e 4gua € uma técnica utilizada para separar e purificar o cloro
gasoso solubilizado em agua condensada, baseada nas diferencas de volatilidade e
adsorcédo, ocorrendo em colunas de dessorcdo ou stripper. Segundo Foust et al. (1982),
dado que a concentracdo de soluto no liquido é elevada, ocorre a transferéncia de massa
devido ao gradiente de concentracdo até que se atinja o equilibrio. Para processos
industriais, ha diversos tipos de colunas de dessor¢do, cada uma com caracteristicas
especificas para diferentes aplicacdes e necessidades de separagao.

As colunas de recheio e de pratos sdo dois tipos de colunas de separacdo usadas

para dividir componentes de uma mistura gasosa, como cloro e vapor de agua. A coluna de
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recheio é ideal para aplicagdes em que se deseja maximizar o contato contracorrente entre
0 gas e 0 adsorvente, visando a remocéo de agua sem necessidade de condensacdo ou troca
de massa complexa. Essa € frequentemente usada para desumidificar gases e, portanto, é a
mais recomendada. Por outro lado, a coluna de pratos é mais adequada para processos que
envolvem separacOes complexas baseadas em diferencas de volatilidade, exigindo uma
interacdo mais detalhada entre fases gasosas e liquidas (Perry, 1999).

Para entender o funcionamento de um equipamento e propor um controle eficiente,
é fundamental conhecer suas particularidades e especificacbes em regime estacionario,
para depois realizar estudos em regime transiente por meio de simulagdes de processo. As
modelagens em estado estacionario podem servir como ponto de partida para melhorar
processos industriais e compreender o comportamento dos sistemas, como na
implementacdo de estratégias de processo (Skogestad, 1992).

Na automacdo de processos, as acOes de ajuste sdo realizadas pelos elementos
finais, como valvulas, que atuam para regular ou corrigir as variaveis manipuladas ou
diretamente no acionamento de equipamentos, como bombas. Esses dispositivos sao
essenciais para garantir que o sistema opere conforme projetado e para assegurar a
seguranga do processo (Ogata, 2010). Entre as técnicas mais utilizadas, destaca-se o
Proporcional-Integral-Derivativo (PID).

O controlador PID combina trés a¢6es de controle: Proporcional (P), Integral (1) e
Derivativo (D) que ajusta continuamente a saida para manter a variavel controlada o mais
préximo possivel do valor desejado, tornando-o essencial em muitos processos industriais
e sistemas de controle automatico.

Assim, é crucial que os responsaveis estejam atentos as estratégias adequadas para
lidar com variagGes de carga, momentos de baixa carga devido a baixa producgdo, entre
outros fatores, a fim de minimizar perdas e maximizar a producdo. As variaveis de
interesse devem ser ajustadas para que o sistema responda rapidamente durante distdrbios
operacionais que possam afetar as variagcdes do processo.

Por fim, este trabalho tem como objetivo estudar e analisar um sistema de controle
em cascata, com um controlador primario na composic¢do do efluente e um controlador
secundario na vazdo de HCI de topo de uma coluna de stripper de cloro gasoso em agua.
Para isso, sera utilizado um controlador do tipo PID, representado por um modelo tedrico

através de uma funcdo de transferéncia.
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2. OBJETIVO

2.1. Geral

Propor uma estratégia de controle em cascata em uma coluna de dessorcao de cloro
gasoso em agua relacionando a alimentacdo de topo com a composicao do efluente através

de sua funcao de transferéncia.

2.2. Especificos

e Realizar a modelagem e a simulacdo de um processo de dessor¢édo de cloro gasoso
solubilizado em &gua no estado estacionario dentro do ambiente de simulacdo
Aspen Hysys;

e Realizar a simulagdo do processo de dessor¢édo de cloro gasoso solubilizado em
agua no estado transiente dentro do ambiente do Aspen Hysys;

e Coletar os dados da resposta do sistema (composicdo de saida) ao aplicar
perturbacdes em degrau na varidvel manipulada (alimentacdo de topo) dentro do
ambiente de simulacdo do Aspen Hysys;

e Identificar a funcdo de transferéncia do comportamento da composicao de saida a
partir da alimentacéo de topo no MATLAB System Identification;

e Propor uma estratégia de controle em cascata dentro do ambiente do Simulink no
MATLAB, além de sintonizar os controladores PID através de métodos existentes

na literatura.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nos subtdpicos seguintes, serdo descritos a fundamentacdo tedrica utilizada para
embasar este trabalho. Dentre os assuntos que foram essenciais para este trabalho estéo:
Processo produtivo de cloro e &lcalis, Operacdo da coluna de dessorcdo, Controle de

processos, Funcdo de transferéncia, Controladores e Sintonia de controladores

3.1. Descric¢do do Processo

A industria de cloro-soda corresponde a uma das principais cadeias produtivas no
mundo devido aos seus derivados serem utilizados em diversos ramos como a fabricacao
de papel, inddstria alimenticia, mineracdo, metalurgia, inddstria téxtil, saneamento, entre
outros (Hou et al., 2018; Yu et al., 2021).

Seu principio geral de funcionamento ¢ a utilizacdo de uma célula eletrolitica, ou
seja, um dispositivo que realiza uma reacdo quimica ndo espontanea por meio da aplicacao
de uma corrente elétrica. Neste caso a reacdo em questdo e a transformacéo de salmoura,
mistura de &gua e sal (NaCl), em gas cloro (Clz), gas hidrogénio (Hz) e soda céustica
(NaOH) (Freitas; Bandeira; Magnabosco, 2020), como representado pela equagdo global

abaixo:

2 NaCf(aq} + 2H;0(,q) — 2 NaOHgq) + sz{g} + Hy Q)

Estes produtos sdo insumos importantes para setores como 0 Saneamento,
energéticos e quimico (Abiclor, 2023). O gas hidrogénio, por exemplo, pode ser utilizado
como uma fonte de energia devido a sua alta capacidade energética, como também pode
ser utilizado como insumo junto com o cloro para producdo de acido cloridrico (Freitas;
Bandeira; Magnabosco, 2020; Requena-Leal et al., 2024)

O cloro desempenha um papel fundamental em diversas inddstrias, sendo
amplamente utilizado como desinfetante no setor de saneamento, como insumo na
producdo de PVC na industria quimica e no controle de bioincrustacdo, entre outras
aplicacdes (Kinani; Roumiguieres; Bouchonnet, 2022; Roy et al., 2022).

Em 2022, sua producéo no Brasil registrou um crescimento de aproximadamente

8,6% em relagdo a 2021, totalizando cerca de 1,016 milh&o de toneladas. Enquanto a soda
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caustica apresentou neste mesmo periodo um aumento de 8,9% na producdo nacional, com
cerca de 1,112 milh&o de toneladas (Abiclor, 2023).

A soda por sua vez, é bastante utilizada na neutralizacao de acidos, no processo de
purificacdo de derivados do petroleo, no branqueamento do papel e celulose, no processo
de saponificacdo de gorduras e 6leos para fabricacdo de sabdo e na metalurgia com foco na
industria de aluminio (Freitas; Bandeira; Magnabosco, 2020; Lamarti et al., 2022).

Dessa forma, para fabricar estes produtos a industria de cloro e alcali tem trés
técnicas principais: as células de mercurio, as de membrana e as de diafragma. As células
de mercurio foram amplamente utilizadas no passado devido a sua capacidade de produzir
produtos de alta qualidade e em elevadas concentra¢fes, como a soda caustica a 50%.

No entanto, essa tecnologia tem sido progressivamente substituida por alternativas
mais seguras e sustentaveis. Em 2018, sua participacdo representava apenas 2,1% da
capacidade instalada mundial, enquanto no Brasil, em 2020, esse percentual era de
aproximadamente 10,5% (Freitas; Bandeira; Magnabosco, 2020). Isso ocorreu devido ao
seu alto impacto ambiental, principalmente pelo risco de liberagdo de mercdrio no meio
ambiente, 0 que representa uma ameaca a salude humana e aos ecossistemas (Li et al.,
2021).

Dentre as outras duas técnicas, as células de diafragma correspondem a maior parte
da industria cloro-soda brasileira, correspondendo a 64,7% da producédo (Freitas; Bandeira;
Magnabosco, 2020). Nessas células, a salmoura é inserida no anodo e atravessa um
diafragma poroso para chegar ao catodo. Esse diafragma tem a funcdo de minimizar a

mistura entre os produtos formados, permitindo a separacdo parcial entre os ions, Figura 1.
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Figura 1 - Esquema de processo eletrolitico por diafragma.
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Fonte: Andrade, 2006.

O processo produtivo, Figura 2, se inicia pela obtencéo e purificacdo da salmoura

através do tratamento de salmoura, seguida pela eletrolise nas casas de células. O licor de

celula obtido ndo € puro o suficiente para ser comercializado e, portanto, passa por um

processo de separacdo para a retirada do NaCl que é reaproveitado. Apos isso, o licor

segue para evaporadores multiplos efeitos para ser concentrado até 50%.

Figura 2 - Processo simplificado da indUstria de cloro-alcalis.
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Compress&o I HCl Cloro liquido ~ |——— Distribuigdo
A 4 l A4
Caldeiras Distribuigdo Reator » DCE » Distribuicio
Eteno

Fonte: Préprio autor, 2025.
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O cloro obtido na eletrdlise contém uma quantidade consideravel de agua junto a
ele. Para realizar a sua purificacdo, esse é encaminhado a parte de resfriamento, em que
praticamente a totalidade da agua é condensada (Paffer, 2015). Apoés isso, o0 cloro ainda
passa por etapas de filtragem, secagem com &cido sulfurico, liquefacdo para apos isso ser
armazenado e entdo utilizado ou comercializado.

Entretanto, a &gua condensada na etapa de resfriamento contém uma quantidade de
cloro gasoso solubilizado que ndo permite a aplicacdo de um sistema convencional de
tratamento de efluentes, tendo que utilizar técnicas alternativas como a dessorcao.

O sistema sugerido para a modelagem e identificacdo do modelo empirico, baseado
em funcdo de transferéncia, foi composto por uma torre de stripper, um trocador de calor
economizador, uma bomba de agua clorada, um reservatério de agua clorada, alem das

correntes de agua clorada, &cido cloridrico e vapor saturado.

3.2. Coluna de Dessor¢ao

A dessor¢édo, ou processo de stripping representada pela Figura 3, é uma operagéo
unitaria que realiza a transferéncia de massa entre fases de volatilidade distintas com
objetivo de purificar uma solucdo através da transferéncia do contaminante para uma fase

de maior afinidade quimica, realizando assim a purificacdo da solucdo inicial.

Figura 3 - Esquema simplificado de uma coluna de stripper.

Vapor e componente
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>
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Fonte: Préprio autor, 2024.
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A dessorgdo esta intrinsecamente relacionada com propriedades termodindmicas. O
seu principio de funcionamento é baseado na solubilidade de gases em liquidos, de modo a
ser equacionado pela Lei de Henry, visto ser diretamente proporcional a pressdo parcial
desse gas sobre o liquido. Ou seja, quanto maior a pressdo do gas, maior serd sua
solubilidade no liquido, como mostrado na Equacdo 2. J& a Lei de Raoult trata da presséo
de vapor de solugdes, mas pode influenciar indiretamente a solubilidade de gases quando o
solvente contém solutos. A presenca de solutos diminui a pressdo de vapor do solvente, o

que pode afetar o equilibrio de dissolucdo do gas, geralmente reduzindo sua solubilidade,

Equacéo 1.
pa=Xa"Py (1)
C=k-P (2)
Onde:

pa: pressdo de vapor do componente A na solucao;

Xa: fracdo molar do componente A na solugéo;

P"a: pressio de vapor do componente A puro;

C: concentragdo do gas na solucéo;

K: constante de Henry;

P: pressao parcial do gas.

Desse modo, a tecnologia de colunas de stripper é amplamente utilizada para
remover componentes volateis de misturas liquidas e gasosas, sendo aplicada no
tratamento de efluentes contendo compostos organicos volateis, VOC (Volatile Organic
Compounds) (Ghoreyshi; Sadeghifar; Entezarion, 2014), regeneracdo de aménia (Chu; Su;
Yang, 2020), purificagdo de Nafta (Al Mehairbi; Al Mahri; Dadach, 2020) e na separagéo
de dioxido de carbono (CO2) (Diki¢ et al., 2023).

Uma modelagem semelhante da coluna de dessorcdo foi realizada por Rafael
Bezerra, que coletou as informacdes e os parametros de cada corrente e dos equipamentos,
e entdo modelou o sistema com o objetivo de estudar a correlacdo entre a vazdo de vapor
saturado no fundo e a temperatura no topo da coluna e sugerir um controle em cascata com

dois controladores em série.



22

3.3. Controle de Processo

O controle de processos é uma area fundamental para o desenvolvimento de
qualquer processo industrial. 1sso, pois visa garantir a seguranca, economia, qualidade e
eficiéncia ao manter o processo de acordo com as condi¢Bes 6timas do projeto (Kravaris;
Kookos, 2021; SENALI, 2024).

Para isso, ele envolve a medicdo de variaveis que influenciam diretamente o
comportamento e o desempenho do sistema estudado. Estas podem ser denominadas de
Variavel de Processo, PV (Process Variable), e Variavel Manipulada, MV (Manipulated
Variable).

A PV ¢ o pardmetro do processo que esta sendo monitorado e que se deseja manter
no valor definido como ideal, ou setpoint (SP). Enquanto as MV sdos parametros que o
sistema de controle utiliza para influenciar o processo de forma a manter a PV no SP
(Ogata, 2010).

Dessa forma, no contexto do controle classico, existem trés principais estratégias
definidas a partir da relacao entre as MV, PV e SP: controle feedback, feedfoward e cascata
(Stephanopoulos, 1984).

3.3.1. Estratégias de Controle

O controle feedback (retroalimentacdo), funciona a partir da retroalimentagdo do
erro, ou seja, a diferenca entre o SP e a PV, também chamada de desvio. Deste modo, a
perturbacdo deve ocorrer primeiro para que o erro possa ser medido. O desvio mensurado é
analisado pelo controlador que envia um sinal de saida para um elemento final de controle,
por exemplo uma valvula, que ira alterar a MV para direcionar a PV ao SP.

Enquanto isso, no controle feedfoward (antecipativo) a medicdo ocorre antes que a
perturbacdo impacte o processo. Para que isto seja possivel, variaveis de grande impacto
no sistema sdo monitoradas para que seus valores sejam mantidos nos intervalos que
causem a PV a se manter no SP.

Por fim, o controle em cascata € uma técnica avangada que utiliza dois ou mais

controladores em série para melhorar a precisdo e a estabilidade do sistema.
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Estruturalmente, ele é dividido em controlador primario (Mestre) e controlador secundéario

(Escravo) (Seborg et al., 2003), conforme a Figura 4.

Figura 4 - Aplicacdo de controle cascata para controle de nivel.

ki, Fo
NG 5 17 o) O O -
‘ E """""" :'"'E/ inner (secondary) loop
!y |
I

outer (primary) loop

Fonte: Kravaris; Kookos, 2021.

No esquema de controle em cascata apresentado acima, o controlador primario
(LC) monitora o desvio entre a PV e 0 seu SP utilizando essa informacao para modificar o
SP do controlador secundario (FC). Esse segundo controlador mede a variavel
intermedidria, e ajusta a MV, o fluxo de entrada, com base no erro entre a leitura atual e o
SP definido pelo controlador priméario. Esse ajuste da MV influencia diretamente a PV
principal, pois impactando o processo, e assim o nivel no tanque, completando o ciclo de
controle.

Para garantir o bom funcionamento desse sistema, a malha secundaria deve
responder mais rapidamente do que a malha primaria. Dessa forma, variagcbes menores na
malha interna sdo aceitaveis, pois a malha externa ira corrigi-las conforme necessario
(Seborg et al., 2003).

3.3.2. Funcéo de Transferéncia

Na analise o controle de processos as fungdes de transferéncia (FT) séo ferramentas
matematicas essenciais para modelar o processo e controlar sistemas dindmicos por meio
de equacdes que descrevem o seu comportamento.

As FT tém propriedades que sdo inerentes ao sistema, de modo que sdo necessarias

apenas as informacdes da relagcdo de entrada e saida do processo para estimar a saida para
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diferentes tipos de entrada. Ademais, o seu comportamento néo € afetado pelo tempo, uma
vez que, por defini¢do, apos encontrada a FT na transformada de Laplace, a equacdo pode
ser convertida em dominio do tempo ao aplicar a inversa de Laplace (Ogata, 2010).

Uma funcgdo de transferéncia (G(s)) € definida como a razdo entre a transformada
de Laplace da saida (Y(s)) e a transformada de Laplace da entrada de um sistema (U(s)),
(também chamada de perturbacéo), assumindo condicdes iniciais nulas. Matematicamente,

é expressa na Equacéo 3:

Y(s)
U(s)

G(s) =

3)

A partir disso, € possivel analisar a resposta do comportamento dindmico do
sistema utilizando diferentes tipos de entradas, U(s) (degrau, rampa, impulso, etc.). As
raizes das funcbes Y(s) e U(s) sdo importantes para o estudo da estabilidade do controle
empregado. Os zeros da fungdo U(s) sdo denominados polos do sistema, e representam 0s
pontos em que a G(s) ndo esté definida e tende ao infinito. Enquanto as raizes da fungéo
Y (s) sdo denominadas de zeros de G(s), e representam os pontos onde a funcgéo é nula.

Dessa maneira, pode-se determinar a condicdo de estabilidade do sistema ao
observar os valores dos polos e zeros de G(s). Os valores desses parametros podem ser
vistos em um plano cartesiano com eixos real e imaginario, como demonstrado pela Figura
5.

Figura 5 - Diagrama do lugar das raizes e polos.
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Fonte: Kravaris; Kookos, 2021.
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Assim, para que o sistema seja estavel a parcela real que compde os valores de cada
um dos n polos, representados pela Equacao 4, de G(s) deve ser negativa (Stephanopoulos,
1984).

_ (s —z1)(s —z.2) (s — z_m)

G(s) =K (s — p.1)(s — p.2) (s —py) n= m

(4)

Esse artificio matematico é tdo Util para as estratégias de controle que todas elas
podem ser representadas por um grupo de FT que se combinam para formar a malha de
controle do sistema. Isso pode ser visto na Figura 6 para um sistema de controle cascata em
que Gci, Gez, Gz, G1 e D sdo respectivamente as FT dos controladores primario e
secundario, do elemento final de controle, do processo e o distlrbio aplicado no sistema,

visto que ha a transmisséo de sinal durante o processo interno e externo.

Figura 6 - Diagrama em blocos de um controle em cascata.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Como forma de otimizagédo da coluna de dessorcao, o processo controlado proposto
sera constituido de uma configuracdo em cascata onde o Controlador Primario, AIC-001,
ird receber o ponto de medi¢do do AT-001 para comparar com o valor de referéncia e gerar
a saida que sera o valor de ajuste do FIC-002. O Controlador Secundario recebe a leitura
de vazéo do FT-002 e atua na valvula de controle FV-002 de acordo com o Controlador
Priméario e com os disturbios oriundos da malha interna, conforme representado na Figura
7.
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Figura 7 - Configuragdo dos controladores em cascata da coluna de dessorcéo.
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Fonte: Préprio autor, 2024.

Em relacdo ao AT-001 que fara a avaliacdo de 0 ppm de cloro na linha de agua
declorada é recomendada a utilizagdo de um transmissor especifico que pode ser do tipo
eletroquimico ou dptico. Os transmissores eletroquimicos amperométricos sdo ideais para
medic¢Bes continuas de cloro livre ou dissolvido em fase liquida, oferecendo faixa de
medicdo ajustavel entre 0-10 ppm para alta sensibilidade em baixas concentracdes. Esses
dispositivos fornecem saida de 4-20 mA ou comunicacdo digital via protocolos
HART/Foundation Fieldbus, além de contar com compensagdo automatica de temperatura
e pH para garantir maior precisdo nas medicdes (Endess+Hauser, 2023).

Ja para a instalacdo do transmissor requer cuidados especificos para garantir
medic¢des confidveis. A sugestdo é que o ponto de amostragem deve ser posicionado em
uma linha de bypass da corrente de fundo, mantendo fluxo continuo para evitar atrasos na
resposta. Além disso, 0s materiais construtivos do transmissor, como Hastelloy ou PVDF,
devem ser selecionados para resistir as condi¢fes agressivas do meio, incluindo presenca

de HCI ou agua clorada (Endess+Hauser, 2023).

3.3.3. Tipos de Controladores

O controlador é, portanto, o dispositivo responsavel por decidir a intensidade da
mudanca provocava na MV para que o sistema mantenha a PV no SP. Esta decisdo pode

ocorrer das mais diversas formas desde sistemas mais simples como controladores on-off a
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mais complexos. Destes, existem aqueles que se utilizam de equacBes matematicas que
relacionam o sinal de erro recebido com o sinal de saida que deve ser ofertado ao elemento
final de controle.

No controle cléssico, as principais relagdes matemaéticas utilizadas para estimar o
sinal de saida do controlador sdo a proporcional, a integral e a derivativa em relacdo ao

erro, ou desvio.

3.3.3.1. Controladores Proporcionais

Os controladores proporcionais (P) ajustam a saida com base na magnitude do erro,

E(t), de maneira proporcional a uma constante chamada de ganho proporcional (Kj). Isto

proporciona ao controlador uma resposta agil, ja que quanto maior o erro encontrado, mais
intenso serd o sinal repassado para o elemento final de controle, como demonstrado na

Equacéo 5.

u(t) = K, - E(t) (5)

Porém, este tipo de estratégia ndo elimina completamente o erro estatico, resultando
em um desvio no novo estado estacionario chamado de offset. Este pode ser reduzido a

partir do incremento de K, entretanto, isso também podera causar instabilidades na acdo

do controlador proporcional, como mostrado na Figura 8.

Figura 8 - Resposta do controle proporcional a alteracdo do valor de Kp.
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Fonte: Kiong, 1999.
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3.3.3.2. Controladores Proporcionais Integrais

Para resolver este dilema é adicionado a Equagdo 6 um ajuste a saida com base na
soma acumulada do erro ao longo do tempo, ou erro integral. Essa forma elimina o erro
estatico, garantindo que o valor medido atinja o valor desejado no novo estado estacionario

alcancado.

u(®) = K, - (e(t) +% - f e(t)dt) (6)

L

Entretanto, este tipo de abordagem pode ser mais lento, por isso é importante

escolher de maneira adequada os valores de K,, e t;, pois escolhas erradas podem gerar

instabilidades oscilatérias de modo a ndo alcangarem o SP, como visto na Figura 9.

Figura 9 - Resposta do controle proporcional-integral a alteragdo do valor ;.

VARIAVEL
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Fonte: Kiong, 1999.

3.3.3.3. Controladores Proporcionais Integrais Derivativos

Por fim, para reduzir a influéncia da oscilacdo no processo de controle, pode se
inserir um pardmetro derivativo que ira ajustar a saida com base na taxa de mudanga do

erro e assim melhorar a estabilidade do sistema e reduz oscila¢des, Equacgéo 7.

u(®) = K, (e(t) +— [ e+, ™

1

de(t)
)
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A combinagdo das agbes proporcional, integral e derivativa desenvolve um
controlador que junta todas os beneficios das trés acdes sendo capaz de agir de maneira
rapida gracas a acdo proporcional, eliminar o offset gracas a acdo integral, e atenuar
oscilacOes causadas na PV gragas a agédo derivativa (Alves; Tavares, [s.d.]), como visto na

Figura 10. Entretanto reine também os demais desafios de ajuste dos trés parametros (K, .

T; € Tg).

Figura 10 - Resposta de um processo a diferentes tipos de controle PID.
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Fonte: Kiong, 1999.

3.4. Sintonia de Controladores

Dessa forma, a otimizacdo do controlador, ou sintonia, € um processo fundamental

para a qualidade da resposta, permitindo um ajuste de K,. 7; e 7, de modo que o PID

obtenha o desempenho desejado de maneira eficiente e estavel. Para isso, existem diversas
metodologias difundidas na literatura, por exemplo o método de tentativa e erro, método

Ziegler-Nichols e Cohen-Coon.

3.4.1. Método Tentativa e Erro

No método de tentativa e erro a selecdo dos parametros do controlador PID €
realizada de maneira a otimizar seus beneficios (rapidez, estabilidade e precisdo) e
minimizar qualquer tipo de instabilidade (offset e oscilacdes) a partir do ajuste iterativo dos

valores dos ganhos proporcional (K,), integral (K;) e derivativo (Kj).
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Primeiramente, & necessario encontrar o valor ideal de K, que é obtido através do

aumento progressivo do seu valor até alcangar um ponto em que o tempo de subida e o erro
em regime permanente (offset) sejam minimizados, sem comprometer a estabilidade do

sistema. Apos definir o K, ideal, a variagdo de K; € explorada de maneira similar para

identificar o maior valor possivel que garanta a resposta mais rapida, sem offset e sem
oscilagdes. Finalmente, a configuracdo de K, é otimizada de maneira anédloga para

minimizar oscilagdes ou variagdes indesejadas e maximizar a agilidade da resposta.
3.4.2. Método de Ziegler-Nichols

Entretanto existem métodos na literatura que permitem estimar de maneira mais
precisa os parametros do controlador PID sem a necessidade de iteragdes. Um dos métodos
consolidados na literatura é o de Ziegler-Nichols que determina os parametros
fundamentais de controladores pela analise da resposta transiente de um sistema de
controle. Este método pode ser aplicado tanto em sistemas cuja dindmica é parcialmente
desconhecida quanto em sistemas com dindmica totalmente conhecida, e é divido em dois
métodos (Ogata, 2010).

O primeiro é relacionado a perturbacdo da planta a um degrau unitario. Se a curva
de resposta a esse sistema tiver um aspecto em formato de S, como representado pela
Figura 11, o método pode ser aplicado e caracteriza esta curva por duas constantes: o
atraso ou tempo morto (L) e a constante de tempo do sistema (T).

Figura 11 - Aplicacdo de uma perturbacdo degrau a um sistema com resposta em S.
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Fonte: Ogata, 2010.

Essas duas constantes podem ser obtidas pela reta tangente ao ponto de inflexdo da
curva resposta do sistema, Figura 12. A constante L é determinada pela intersecdo da reta
tangente com o eixo do tempo, enquanto T é a partir da intersecdo entre a tangente e a reta
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c(t) = K, em que K neste sentido denota o resultado da variacdo da resposta pela variagdo

da perturbacéo sofrida pelo sistema, isto €, 0 ganho estatico, mostrado na Equacao 8.

Figura 12 - Obtencdo dos parametros L e T do método de Ziegler-Nichols.
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Fonte: Ogata, 2010.
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K =
Au

(8)

Ademais, também podemos definir a relacdo entre a constante de tempo e o tempo

morto como descrito na Equacdo 9.

g L ©9)

A partir da determinacdo dessas constantes, pode-se estimar 0s parametros para
diferentes tipos de controladores (P, Pl e PID) a partir do Quadro 1 determinada por

Ziegler-Nichols.

Quadro 1 - Parametros dos controladores pelo primeiro método de Ziegler-Nichols.

Parametro K, T Ta
PID paralelo 1,2
K,0 2-L 05-L

Fonte: Kiong, 1999.
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3.4.3 Método de Cohen-Coon

O método de Cohen-Coon é baseado no primeiro método de Ziegler-Nichols, o da
perturbacdo degrau do sistema em malha aberta. Este método, entretanto, é mais adequado
para processos com tempo morto significativo. Assim, ajusta os parametros do controlador
com base na resposta do sistema a um degrau de entrada, levando em consideracdo o
tempo morto e a constante de tempo do processo (Ogata, 2010), como observado no
Quadro 2.

Quadro 2 - Parametros dos controladores pelo primeiro método de Cohen-Coon.

Parametro K, T; T4
1 (0 ae 4 1,35) 2,5+0,46- 6 ! 0,37
PID paralelo K\ 8 1+0,61-8 1+0,19-8

Fonte: Kiong, 1999
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4. METODOLOGIA

A metodologia utilizada como estratégia de resolucdo segue a seguinte sequéncia:
Modelagem e Simulagdo Estacionaria do processo no Aspen Hysys; Simula¢do Dindmica
do processo no Aspen Hysys; Obtencdo da FT que representa o sistema no MATLAB
System Identification; e Obtencao dos parametros PID com 0 MATLAB Simulink.

Inicialmente, os dados para a modelagem da coluna de stripper foram obtidos de
uma unidade de cloro-alcalis situada no Estado de Alagoas, sendo utilizados no Aspen
Hysys para a realizacdo das simulagdes estacionaria e dinamica do sistema e propor
distdrbios para coleta dos dados de composicéo de fracdo de cloro a partir da varia¢do na
vazdo de HCI. Com essas simulacdes, foi possivel estimar a funcdo de transferéncia do
processo por meio da ferramenta System Identification do MATLAB e ajustar a malha de
controle em cascata no Simulink do MATLAB, a partir da obtencdo dos parametros PID
dos controladores. Na Figura 13 esta representado o fluxo do trabalho.

Todas as etapas desenvolvidas seguem nos préximos tépicos.

Figura 13 - Fluxograma das etapas desenvolvidas.

Aquisi¢io de dados de i| Simulagdo no Estado E E Sintonia de
processo e projeto : Estacionario I Controladores '

; [ Slmulac{'a? n? Estado H ' Identificagdo da FT ] :
Dinamico !

Software MATLAB System
Identification e Simulink

Fonte: Préprio autor, 2025.

4.1. Simulacéo no Estado Estacionario

Para dar inicio ao processo, foi necessario modelar o sistema de dessor¢do de cloro
em meio aquoso no estado estacionario, utilizando o software Aspen Hysys. Para isso, foi
fundamental definir o pacote de propriedades termodindmico mais adequado para

representar com precisdo 0s componentes quimicos envolvidos, Figura 14.
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Figura 14 — Componentes quimicos utilizados na modelagem.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Além da escolha do pacote de propriedades, Figura 15, também foi essencial
selecionar equipamentos-chave para maximizar a separacdo do cloro, incluindo:
e Uma coluna de stripper;
e Um trocador de calor do tipo casco e tubo;
e Um misturador, representando o vaso coletor de dgua clorada;

e Uma bomba para o fluxo de agua clorada.

Figura 15 - Pacote de propriedades termodinamicas.
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RefProp
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Henry Component List

Fonte: Préprio autor, 2025.

Ademais, a equacdo de estado que rege simulacdo foi configurada no software
como um modelo dindmico ideal. Esse método prevé o comportamento de sistemas em

equilibrio com base nas leis dos gases ideais, na Lei de Raoult e na Lei de Henry, que
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adotam simplificacbes para permitir calculos que nem sempre sdo aplicaveis a qualquer
sistema.

Neste estudo, a utilizagdo do modelo obteve viabilidade, pois o0 sistema opera em
condigdes proximas a atmosféerica, com uma leve pressdo de vacuo e um soluto ideal.

O contexto refere-se a uma simplificacdo termodindmica em que o sistema é tratado
como comportando-se de maneira ideal. Essa abordagem assume que as interacOes
moleculares entre os diferentes componentes da mistura (como agua e cloro) sao
semelhantes as intera¢Oes entre moléculas do mesmo componente. Em outras palavras, as
forcas intermoleculares entre as espécies presentes (A-A, B-B e A-B) sdo consideradas
aproximadamente equivalentes, permitindo que o equilibrio liquido-vapor (VLE) seja
descrito com precisao pelas Lei de Raoult e Lei de Henry.

A baixa concentragdo de cloro, medida em partes por milhdo (ppm), favorece a
utilizacdo dessa abordagem pois descreve o comportamento de gases dissolvidos em
liquidos e sua relacdo com a pressao parcial, seguindo a Lei de Henry. Isso significa que o
gas dissolvido exibe um comportamento proximo ao ideal, sem desvios significativos
causados por interacOes fortes entre soluto e solvente. Além disso, as modelagens baseadas
no modelo ideal podem ser um O6timo inicio para ter o entendimento da modelagem
dindmica do sistema, garantindo resultados confiaveis sem a necessidade de modelos mais
complexos.

Assim, com o modelo termodindmico e os componentes escolhidos, 0 passo

seguinte foi especificar as correntes de entrada de casa linha de alimentacéo, vide Tabela 1.

Tabela 1 - Composicéo de cada corrente para modelagem no Aspen Hysys.

Fluxo méassico  Fluxo massico  Fluxo massico Temperatura  Pressdo

Corrente i

Agua (kg/h) Cloro (kg/h) HCI (kg/h) (°C) (bar)

ACRPRIM 17057,0 76,8 - 40,0 1,2
ACRSEC 526,8 3,5 - 15,0 1,2
HCI 375,0 - 125,0 30,0 1,1
VAP-SAT 2500,0 - - 103,0 1,1

Fonte: Bezerra, 2024.
Onde:

e ACRPRIM - Corrente de alimentagdo de agua clorada do resfriador primario;

e ACRSEC - Corrente de alimentacdo de &gua clorada do resfriador secundario;
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e HCI - Corrente de &cido cloridrico utilizado para auxiliar o deslocamento para o
lado dos produtos;

e VAP-SUP - vapor saturado para promover o aquecimento e dessorc¢do da solucéo.
Assim, foi construido o ambiente de simulacdo em regime estacionario no Aspen

Hysys, como visto na Figura 16 e, em seguida, explicitado os equipamentos utilizados.

Figura 16 - Simulagdo no estado estacionario no Aspen Hysys.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

4.1.1. Coluna de Stripper

Para a representacdo da coluna de stripper foi escolhido o tipo Absorber (C-01).
Esta € uma versdo simplificada que ndo possui reboiler e condensador; também foi
configurado dois estagios de equilibrio coexistindo nas fases liquido-vapor; e, na aba de
correntes, foi definido para a corrente de vapor saturado (VAP-SAT1) entrar no fundo da
coluna e o HCI (HCI1) juntamente com a carga de agua clorada (C3) entrar no topo da
coluna.

O modelo selecionado foi do tipo RadFrac, que proporciona uma simulacdo
rigorosa de processos multifasicos, abrangendo operacdes de multiplos estagios
envolvendo fases liquida e vapor. Esse modelo baseia-se no conjunto de equagfes MESH
(Mass balances, Equilibrium relationships, Sum of compositions, and Enthalpy equations),
que considera balancos de massa, equacBes de equilibrio liquido-vapor, somatério das

fracbes molares e balancos de entalpia em cada se¢édo de recheio da coluna.
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Ja 0 método utilizado a partir do pacote de propriedades escolhido para a coluna de
stripper foi o Basic-1, o qual é uma abordagem simplificada de métodos termodinamicos,
adequada para sistemas ideais ou quase ideais, sendo amplamente utilizado em processos
em que os desvios da idealidade sdo despreziveis. Na fase vapor, esse pacote utiliza a
equacdo de estado do gas ideal, enquanto na fase liquida assume uma solucdo ideal,
desconsiderando interagdes complexas entre 0s componentes da mistura.

Além disso, esse pacote € especialmente adequado para sistemas diluidos, nos quais
0 gas absorvido estd em baixa concentracdo e as forcas intermoleculares ndo exercem
influéncia significativa. Ademais, também é valido quando a pressdo e a temperatura
permanecem dentro de faixas que permitem que o comportamento ideal seja uma boa
aproximacdo e quando a absor¢éo ocorre sem reagfes quimicas significativas.

No entanto, ele ndo considera coeficientes de atividade na modelagem da fase
liquida que possa sofrer intensa dissociacdo em agua, resultando em um comportamento
altamente ndo ideal. Todavia, como a fase gasosa é predominante e a fase liquida é papel
secundario, o Basic-1 é suficiente. Em condi¢cdes de simulacdes mais rigorosas,
recomendado a adog¢do de um modelo baseado em coeficientes de atividade, como o NRTL
ou 0 UNIQUAC (Aspen Technology, 2019).

Ao comparar 0 Basic-1 com os pacotes NRTL e UNIQUAC, observa-se que esses
Gltimos sdo baseados em coeficientes de atividade e, portanto, sdo mais adequados para
representar sistemas liquidos ndo ideais.

O modelo NRTL (Non-Random Two-Liquid) é amplamente utilizado para misturas
liquidas ndo ideais, especialmente na presenca de interagdes moleculares significativas. Ele
considera a energia de interacdo entre pares de moléculas distintas e reconhece que a
distribuicdo das moléculas na mistura pode ser localmente, ndo aleatoria. Essa
caracteristica torna o NRTL particularmente eficaz na modelagem de misturas contendo
eletrolitos, como o HCI em solucdo aquosa. Além disso, 0 modelo utiliza parametros de
interacdo binéria ajustados com base em dados experimentais, permitindo uma
representacdo precisa da atividade dos componentes na fase liquida, essencial para prever
adequadamente a separacao na coluna de stripper.

Por sua vez, 0 modelo UNIQUAC (Universal Quasi-Chemical) também se baseia
em coeficientes de atividade, considerando tanto efeitos combinatérios (relacionados ao
tamanho e formato das moléculas) quanto interagdes residuais (associadas a forcas

intermoleculares especificas). Esse modelo é particularmente rigoroso para solucgdes
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concentradas, onde os efeitos de empacotamento molecular desempenham um papel
significativo. Embora seja uma alternativa ao NRTL, este ultimo é frequentemente
preferido quando ha disponibilidade de parametros de interacdo binaria bem ajustados para
0 sistema estudado.

Assim, na Figura 17 explicita as configuragdes e dados inseridos na coluna.

Figura 17 — Informagdes da coluna de stripper.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

A torre de stripper de agua clorada modelada possui 6,0 m de altura e 2,0 m de
didametro interno, sendo construida em fibra de vidro (FRP). Sua estrutura inclui duas
secOes de recheio do tipo selas INTALOX, projetadas para otimizar a eficiéncia da
separacdo. Além do mais, as entradas da torre sdo compostas por uma alimentacdo de
vapor com 4’ de didmetro e uma alimentacdo de dgua clorada com acido cloridrico, que
possui 6’ de diametro. J& a pressdo na coluna foi especificada em um diferencial de
pressdo de 0,005 bar, abaixo pressdo atmosférica, em relacdo a entrada de uma das
correntes nos pratos da coluna, garantindo uma operacéo eficiente e evitando problemas

operacionais.
4.1.2. Trocador de Calor
O trocador de calor utilizado € do modelo Heat Exchange (HeatX) (HE-01) do tipo

casco e tubo, com dois passos nos tubos e um no casco. Ele é usado para simular a troca

térmica entre dois fluxos de processo com base tedrica na primeira lei da termodinamica,
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realizando o balango de energia entre os fluxos quente e frio para garantir uma
transferéncia eficiente de calor, permitindo desde calculos simplificados até analises mais
rigorosas, proporcionando flexibilidade na simulacdo (Aspen Technology, 2019).

Esse tipo de equipamento permite a definigdo de parametros fundamentais, como
coeficiente global de troca térmica (U), area de troca (A) e efetividade. Além disso, operou
com a especificacdo de temperatura do fluido frio foi de 60 °C para garantir a convergéncia
dos célculos.

Para essa operacdo unitéria foi definido o modelo Simple and Point, que é uma
abordagem simplificada usada na simulacdo de trocadores de calor. Ele permite calcular a
troca térmica entre dois fluxos sem considerar detalhes geométricos do equipamento,
tornando a simulacdo mais agil e eficiente (Aspen Technology, 2019).

No mais, insercdo da corrente de carga nos tubos (C1 e C2) e reciclo da coluna de
dessor¢do (FUNDO2) e corrente majoritariamente composta por agua (AGUA), Figura 18.

Figura 18 - Informages do trocador de calor.
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Fonte: Préprio autor, 2025.
Ademais, também foi selecionado o First Tube Pass Flow Direction, em Counter,

para determina o sentido do fluxo no primeiro passe do lado dos tubos dentro do trocador
de calor em contracorrente com o fluido do casco, sem queda de pressdo (Aspen
Technology, 2019).

Nesse arranjo, o fluido quente entra por uma extremidade do casco, enquanto o

fluido frio é alimentado na extremidade oposta dos tubos. Essa disposicdo maximiza a
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diferenca de temperatura ao longo do equipamento, tornando a troca térmica mais

eficiente.

4.1.3. Misturador (Mixer)

No sistema, foi incorporado um misturador (MIX-01) para unir as correntes de dgua
provenientes do resfriador primario e do resfriador secundario, garantindo a
homogeneizacdo do fluido de alimentacdo. Apds essa etapa, a mistura € armazenada e
posteriormente direcionada a corrente de carga da coluna de stripper, sendo impulsionada
por uma bomba.

Sem configuragdes adicionais, as propriedades dos fluidos de entrada, como

composicao e pressao, sao preservadas na saida do misturador, Figura 19.

Figura 19 - Informagdes do misturador.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

4.1.4. Bomba de Agua Clorada

Ap0s o misturador, foi selecionada uma bomba (B-01) para alimentar o trocador de
calor. Nesse processo, ndo houve perda de pressdo entre as linhas, nem necessidade de
adicdo de energia, operando com 100% de eficiéncia. A bomba recebe a corrente de dgua
clorada misturada (ACLO) e descarrega o fluxo que posteriormente alimentara a coluna
(CARGA), Figura 20.



Figura 20 - Informacfes da bomba.
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4.1.5. Reciclo
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E, no mais, a Ultima operacdo unitaria adicionada foi o reciclo (Recycle), R-01, que

Figura 21 - Informagdes do reciclo.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

€ uma estratégia comum, visto que a corrente que sai do fundo da coluna (FUNDO) e a
redireciona para um trocador de calor (HE-01), onde passa pelo casco, enquanto outra
corrente de carga (C1) circula pelos tubos. Essa configuragdo permite a transferéncia de

calor entre essas correntes para atingir o valor necessario de 60 °C na alimentagdo, Figura
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Esse bloco de reciclo tem a fungéo de reintegré-la ao processo de forma controlada,
garantindo que o balanco de massa e energia seja corretamente calculado, facilitando nos
calculos de convergéncia para garantir a estabilidade, reduzindo as perdas e o consumo

energético.

4.2. Simulacédo Dinamica no Aspen Hysys

Findado a simulacdo estacionaria, 0 modo dindmico foi ativado na aba Dynamics
do Aspen Hysys. Dentre as formas de orientar uma simulacdo dindmica, a escolhida foi por
queda de pressao especificada nas valvulas, como exemplo a Figura 22, de modo a induzir
um diferencial de pressdo em cada ponto da corrente. Em cada vélvula, foram definidos
uma queda de pressdo minima de 0,01 bar ou 1 kPa e a fase quimica dos componentes

envolvidos.

Figura 22 - Queda de pressdo na V-01.

Fonte: Préprio autor, 2025.

Apos isso, no ambiente de simulacdo dindmica foi aplicada uma perturbacdo em
malha aberta (sem a inclusdo de controladores) na corrente de HCI, com o objetivo de
observar o comportamento da composicdo de cloro do fundo da coluna, Figura 23. A
perturbacdo em degrau aplicada foi de 200 kg/h, aumentando a vazdo de HCI de 500 kg/h
para 700 kg/h. Para viabilizar essa alteracdo, as demais especificacdes e propriedades

foram mantidas livres de alteragdes.
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Figura 23 - Simulacdo no estado transiente.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Antes de iniciar a operacdo em regime transiente, o0 modo de inicializacdo
(Initialization Mode) foi executado para equilibrar e nivelar todas as variaveis do sistema.
Este € identificado como Dynamics Assistent, o qual facilita a transicdo de uma simulacao
em estado estacionario para uma simulacdo dinamica, além de auxiliar na configuragéo e
no gerenciamento de controladores, varidveis e parametros necessarios para a andlise
dindmica de processos, fazendo a verificacdo automatica dos equipamentos e correntes e
validando a operabilidade em modo dindmico, identificando possiveis problemas ou

inconsisténcias.

4.3. ldentificacdo da Fungéo de Transferéncia

A versdao do MATLAB utilizada foi a 24.2.0.2863752 (R2024b) Update 5. Apos a
geracdo dos dados através da simulacdo dinamica no Aspen Dynamics, onde foi aplicada
uma perturbacdo em degrau na vazdo de HCI, esses dados foram importados para o
MATLAB com o objetivo de obter a funcdo de transferéncia do processo, como mostra na
Figura 24 a interface do referido software.
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Figura 24 - Interface do MATLAB.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Assim, na aba Plot requisitado o toolbox System Identification, que permite a
construcdo de modelos matematicos a partir de sistemas dindmicos, utilizando apenas
dados de entrada e saida do processo. Nesse caso, a constru¢cdo do modelo dinamico sera
com uso de dados da simulacdo transiente, aplicando técnicas como a maxima
verossimilhanga e a minimizagcdo de erros de previsdio (PEM - Prediction Error
Minimization).

De posse de todas as informacdes necessarias, foi realizado a importacdo dos dados
no System Identification os dados de entrada (alimentacdo de HCI) e de saida (composicédo
de fundo de cloro) foram importados para a toolbox, Figura 25. A ferramenta oferece trés
tipos de dados para identificacdo de sistemas:

e Dados de entrada e saida no dominio do tempo;
e Dados de entrada e saida no dominio da frequéncia;
e Dados de resposta em frequéncia (FRP).
Para este estudo, os dados foram importados no dominio do tempo, uma vez que

sdo resultados foram obtidos da simulacdo dinamica realizada.



45

Figura 25 - Interface do System Identification.
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Além disso, foi necessario especificar dois parametros principais exigidos durante a
importacéo:
e Starting time: Refere-se aos atrasos existentes no sistema;
e Sampling interval: Corresponde ao intervalo de tempo entre a geragcdo de um dado e
outro durante a simulacdo ou experimento.

No caso da simulacdo no Aspen Dynamics, o intervalo de tempo adotado foi de 1
segundo Figura 26.

Figura 26 - Tipos disponibilizados para estimar modelos no System Identification.
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Fonte: Préprio autor, 2025.
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J& para a estimagcdo da fungdo de transferéncia, a toolbox oferece uma aba
especifica para modelos de processo. Nessa aba, foram variados os parametros de polos,
zeros e atraso (delay) para modelos de funcdo de transferéncia de primeira e segunda

ordem, conforme detalhado no Quadro 3.

Quadro 3 - Variacao de pardmetros para obtencdo da FT.

N° Pélos Zeros Delay
1 0 Né&o

1 1
1 0
1 1
2 0 Né&o
2 1
2 0

0o N oo o B~ w N

2 1 Sim

Fonte: Préprio autor, 2025.

Com isso, para a geracdo do modelo, o treinamento é realizado automaticamente
pelo programa, que retorna os resultados da comparagéo entre os dados de treinamento e 0s

dados de teste, além do valor final do erro de previsdo (FPE - Final Prediction Error).
4.4. Sintonia dos Controladores

Determinada a funcao de transferéncia do processo, foi necessario definir a funcao
de transferéncia da valvula de HCI. Para uma vélvula de controle com atuador pneumatico,
0 modelo de funcdo de transferéncia pode ser representado por uma fungdo de primeira

ordem, conforme a Equacédo 10, onde:

_X(s) Ky (10)
v u(s) Ty - §

Onde:
e Kv: Ganho da valvula, que representa a razdo entre a variagdo do sinal de saida do

atuador e a variacdo do sinal de entrada recebido pelo atuador.
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e Tv: Constante de tempo da valvula, que descreve a rapidez com que a valvula
responde a uma solicitagdo de modulacéo.

Tanto o ganho da valvula quanto os ganhos dos elementos de medicédo (sensor e
transmissor de concentracdo de cloro e de vazdo de HCI) foram calculados a partir da
divisdo da amplitude de saida pela amplitude de entrada de cada elemento. A metodologia
de sintonia dos controladores foi definida para ser realizada de duas formas: sem e com a
inclusdo dos ganhos dos elementos de medicéo e atuacéo.

Assim, com todos os ganhos e fungbes de transferéncia definidos, o sistema de
controle foi configurado no software Simulink, versdo 24.2.0.2863752 (R2024b) Update 5.
Este € uma extensdo do MATLAB a qual € utilizada para modelagem, simulacdo e analise
de sistemas dindmicos. Ele oferece um ambiente grafico baseado em blocos pré-definidos
na Library Browser que permite aos usuarios criar modelos de sistemas complexos de
maneira intuitiva e eficiente (MATLAB, 2024).

Além disso, o permite a simula¢do dinamica, onde o comportamento do sistema
pode ser analisado ao longo do tempo, com a possibilidade de ajustar pardmetros e
condicgdes iniciais para estudar diferentes cenarios (MATLAB, 2024), o que pode ser

visualizado na interface da ferramenta Figura 27.

Figura 27 - Interface do Simulink.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Os principais blocos utilizados neste trabalho foram: PID para especificar os

controladores; Step para aplicar perturbacdes em degrau ao sistema; Transfer Function
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para definir as fungdes de transferéncia; Scope para visualizar os resultados das
simulacdes; e Sum para somar as correntes de controle.
Apos a criado todo o sistema de controle no Simulink, os controladores foram

sintonizados, e 0s métodos de sintonia foram comparados para avaliar seu desempenho.

4.4.1. Sintonia por tentativa e erro

Para ajustar os parametros dos controladores PID, inicialmente variou-se o valor do
ganho proporcional (Kp) em ambos os controladores, mantendo os termos integral (Ki) e
derivativo (Kd) proximos de zero, de modo a observar os efeitos dessa variacdo no sistema.
Em seguida, o parametro integral foi ajustado, enquanto o termo derivativo permaneceu
zerado. Por fim, o parametro derivativo foi calibrado, seguindo o procedimento descrito na
secdo 3.4.1.

Ademais, vale destacar que o controlador de vazdo, que atua como controle
secundario, deve apresentar uma resposta mais rapida em comparacdo ao controlador de
composicdo de fundo de cloro, que funciona como controle primario. Dessa forma, durante
0 processo de sintonia por tentativa e erro, os valores atribuidos aos pardmetros do
controlador foram escolhidos para garantir uma resposta mais agil do que aquela obtida no

controlador da linha de fundo da coluna.

4.4.2. Sintonia por Ziegler-Nichols

Para implementar o método de sintonia de Ziegler-Nichols, foi necessario extrair 0s
parametros da curva de reacdo do sistema. Isso foi feito tracando uma reta tangente no
ponto de inflexdo da curva, seguindo o procedimento detalhado na secdo 3.4.2, com o
sistema operando em malha aberta. A simulagéo foi realizada no ambiente Simulink do
MATLAB, onde uma perturbacdo em degrau unitario foi aplicada diretamente a funcao de
transferéncia do sistema. Apos a configuracdo e execucdo da simulacdo, os resultados
foram analisados, e as variaveis necessarias para calcular os parametros dos controladores

foram obtidas.
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4.4.3. Sintonia por Cohen-Coon

No método de Cohen-Coon, os dados extraidos da curva de reacdo do sistema,
previamente utilizados para o método de Ziegler-Nichols, foram reaproveitados para
determinar os parametros de ajuste. Os valores empregados para calcular os parametros

dos controladores PID seguiram as diretrizes apresentadas na se¢édo 3.4.3.
4.4.4. Comparacdo dos controladores por indices de desempenho

Para comparar o desempenho dos controladores sintonizados, foram utilizados
indices de desempenho quantitativos, especificamente o IAE (Integral Absolute Error) e o
ITAE (Integral Time Absolute Error), conforme as Equagdes 11 e 12. Estas métricas foram
calculadas no MATLAB por meio da combinagdo de blocos como o integrador, o clock
(para medicdo do tempo) e o absolute (para obter o valor absoluto do erro). A andlise
desses indices permitiu avaliar a eficacia de cada método de sintonia na reducdo do erro e

no tempo de resposta do sistema.

IAE = fle(t)ldt (11)

ITAE = ftle(t)ldt (12)
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

5.1. Simulacdo em Estado Estacionario no Aspen Hysys

Ao modelar o sistema em estado estacionario, a simulacdo foi iniciada no modo
Solver Active, localizado na aba Home. Esse modo realiza a convergéncia entre as
correntes e 0s equipamentos do sistema, indicando sucesso quando as linhas de
alimentacdo e saida mudam de azul claro para azul escuro. Outro indicativo de
convergéncia € observado ao selecionar os equipamentos, onde um retangulo verde com a
mensagem Converged ou OK aparece abaixo da janela de configuracdo. Com a
convergéncia concluida, os resultados foram gerados, permitindo a visualizagdo das
variaveis de temperatura e pressdo de cada corrente diretamente no flowsheet, como pode

ser visualizada na Figura 28.

Figura 28 - Resultados termodindmicos de cada corrente da simulagéo estacionério.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Por conseguinte, a Figura 29 obtidas a partir desta simulagdo mostram o perfil de
composic¢do de cloro em cada estagio de equilibrio da coluna.
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Figura 29 - Perfil de composigdo de cloro dentro da coluna ao longo do eixo y.

Stage Positon

Fonte: Préprio autor, 2025.

Nessa figura, o cloro entra na coluna pelo topo no primeiro estagio, onde ocorre a
entrada da mistura de agua clorada com acido cloridrico, predominantemente na fase
aquosa. A medida que o fluido desce pela coluna, ele entra em contato com o vapor
saturado, que sobe em contracorrente. Esse contato permite que o vapor capture o cloro da
fase gasosa ao longo dos estagios, resultando em uma diminuicdo progressiva da
concentracdo de cloro. A fracdo de cloro dissolvida no liquido, representada pela linha
verde, permanece baixa, uma vez que sua concentracdo na alimentacdo € inferior em
relacdo aos demais componentes. Como consequéncia da dessorc¢do ao longo dos estagios,
a corrente que sai pelo fundo da coluna apresenta uma concentracdo significativamente
menor de cloro em comparacdo a concentracdo no topo da coluna, averiguando que houve
uma remocao eficiente desse componente da alimentacdo de agua clorada, reforcando a
eficdcia do processo de absorcéo.

Ja com relacdo com o perfil de pressdo no interior da coluna, Figura 30, hd o
aumento de pressao gradativo de 1,06 bar no topo até 1,115 bar na base. Esse
comportamento € tipico de colunas de dessor¢do, onde o vapor ascendente enfrenta a
resisténcia do liquido descendente, resultando em uma perda de carga ao longo dos
estagios e gerando um gradiente de pressao positivo. Além disso, o diferencial de pressdo
entre os estagios influencia diretamente a taxa de vaporizacdo do componente dessorvido,

parametro que garante a eficiéncia do processo.
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Figura 30 - Perfil de pressdo dentro coluna ao longo do eixo y.

Fonte: Préprio autor, 2025.
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O diferencial de pressdo total na coluna resultou em 0,055 bar. Esse valor é

considerado tipico e adequado para uma operacdo eficiente, garantindo a dessorcdo do

componente sem causar problemas operacionais, como flooding ou entupimento (Seader;
Henley; Roper, 2010).

Com relacdo ao perfil de temperatura ha um aumento gradual da temperatura ao

longo dos estagios, com valores mais baixos no topo e mais altos na base. Esse

comportamento € caracteristico, onde o vapor € utilizado para remover um componente

volatil de uma mistura liquida,

Figura 31.
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Temperature (C)
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Figura 31 - Perfil de temperatura dentro da coluna ao longo do eixo y.

Fonte: Préprio autor, 2025.



53

No topo da coluna, a temperatura é menor devido & presenca de uma fracdo de
vapor enriguecida em cloro, 0 componente mais volatil, que se separa da solucdo aquosa.
A medida que o cloro evapora, ele carrega consigo calor latente, o que contribui para a
reducdo da temperatura nessa regido. Conforme o liquido desce pela coluna, ele entra em
contato com o vapor saturado que transfere calor para o liquido descendente, promovendo
a liberacdo do cloro dissolvido na agua. Como o calor é continuamente fornecido pela
injecdo de vapor e a temperatura aumenta progressivamente em direcéo a base.

Ademais, para avaliar o comportamento da fracdo de cloro na corrente de fundo da
coluna de dessor¢do foram realizadas variagbes na vazdo de HCI, mantendo os demais
parametros do sistema constantes. Esse procedimento permitiu analisar a influéncia do HCI
na remoc¢do do cloro dissolvido da agua e na composicdo das correntes de saida, vide
Tabela 2. A primeira linha da tabela representa os valores em regime estacionario,
enquanto as demais refletem as mudancas na composi¢éo do sistema conforme a vazao de

HCI foi aumentada.

Tabela 2 - Resultados da fragdo de cloro apés distdrbios na corrente alimentagéo.

Fracdo de cloro  Fracdo de cloro  Vazédo HCI %

(FUNDO) (TOPO) (kg/h)
3,0.10° 1,7.10° 500,0 -
4,0.10* 6,1.10°2 700,0 40,0
4,0.10 5,9.10°2 900,0 40,0

Fonte: Préprio autor, 2025.

Ao analisar a tabela, observa-se que, com uma vazédo de HCI de 500 kg/h, a fracéo
de cloro na corrente de fundo foi de 3,0.10%, um valor relativamente baixo que indica uma
remocao eficiente do cloro da fase liquida. Quando a vazdo de HCI foi aumentada para 700
kg/h, houve um ligeiro aumento da fracdo de cloro no fundo para 4,0.10°*, sugerindo que
uma maior quantidade de HCI pode dificultar a remocdo completa do cloro dissolvido.
Entretanto, na corrente de topo, a fragdo de cloro aumentou expressivamente para 6,1.1072,
mostrando que mais cloro estava sendo removido do liquido no interior da coluna e
direcionado para a fase de vapor. Esse aumento pode ser proporcional ao incremento na
vazdo de HCI.

Por outro lado, ao elevar a vazdo de HCI para 900 kg/h, a fracdo de cloro na

corrente de fundo se manteve em 4,0.10*, indicando que a influéncia do HCI na remogéao
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do cloro atingiu um limite e deixou de impactar significativamente a fase liquida. J& na
corrente de topo, a fragdo de cloro diminuiu ligeiramente para 5,9.1072, sugerindo que o
processo de dessor¢do pode estar se aproximando de um ponto de saturacdo, onde o
aumento de HCI ndo contribui mais de forma significativa para a remocao adicional de
cloro.

Assim, 0 aumento da vazdo de HCI tem um efeito positivo na remocéo do cloro da
fase liquida até certo ponto. No entanto, ao ultrapassar 700 kg/h, a eficiéncia da dessorcéo
ndo melhora significativamente, indicando um limite pratico para o uso de HCI no

processo. Ressaltando que o degrau representa um aumento de 40 % na alimentagéo.
5.2. Simulacdo Dinamica no Aspen Hysys
Findada a simulacdo em estado estacionario e obtido os dados necessarios, estes sao

utilizados como como condic@es iniciais para a simulacdo dinamica, como explicitado na

linha em negrito da Tabela 2 e Figura 32.

Figura 32 - Ambiente de simulagdo no estado transiente.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Durante a simulagdo em estado transiente, os dados foram gerados em intervalos de
0,0002 horas (1 segundos), totalizando 1310 amostras para cada varidvel, como mostra a

Figura 33, ap06s 0,3638 horas de execucgao.
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Figura 33 - Resposta da fracdo de cloro ao degrau de 15 kg/h na vazédo de HCI.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Inicialmente, o sistema foi operado por aproximadamente 0,2 horas para garantir a
estabilizacdo de todas as variaveis. Apds esse periodo, um distdrbio em degrau foi aplicado
na vazdo de HCI, aumentando-a em 15 kg/h apos as 0,2 h (800 segundos) de simulacéo,
elevando a vazdo de 505 kg/h para 520 kg/h, correspondendo a 2,97 % de acréscimo na
referida corrente.

A presenca de atrasos na resposta da variavel de processo (PV) € um fendbmeno
comum em sistemas industriais, especialmente quando operados em malha aberta. Esses
atrasos, como o observado de 200 segundos no sistema em questdo, podem ser atribuidos
ao tempo morto, que € o intervalo necessario para que uma mudanca na entrada (como o
degrau de 15 kg/h na vazdo de HCI) seja percebida na saida (fracdo de cloro). Este pode ser
causado por fatores como atrasos no transporte de massa, energia ou informagédo, a soma
de laténcias em sistemas interconectados em série, 0 tempo necessario para o0
processamento de sinais em sensores e transmissores, ou até mesmo pela inércia térmica ou
dindmica do sistema, que retarda a resposta a mudancas nas condigdes operacionais (Parra,
2013). Além disso, em sistemas dinamicos, € comum observar oscilagbes até a
estabilizagdo, um comportamento que pode ser amplificado pela auséncia de controle em

malha fechada.
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Apos isso, foram exportados os dados relevantes e tratados no Excel 2019 para
posterior andlise e identificacdo da funcdo de transferéncia. Ao todo, foram trés colunas

com as informacdes de tempo de simulacdo, vazdo de HCI e fracéo de cloro.

5.3. Identifica¢éo da Funcéo de Transferéncia

Com os dados devidamente tratados, na etapa de identificacdo do sistema, a
ferramenta de modelos de processo foi utilizada para determinar uma Funcdo de
Transferéncia (FT) que melhor se ajustasse aos dados coletados. Para isso, foram variados
parametros como 0 namero de polos, zeros e tempo morto (delay) Os resultados obtidos
nessa etapa sdo apresentados na Tabela 3, com base no Coeficiente de Determinacédo (R?) e

no Erro de Predicdo Esperado (FPE).

Tabela 3 - Resultados dos modelos testados a partir dos dados da simulagéo dindmica.

NP Pélos Zeros Delay R? FPE
1 1 0 Néo 87,44 2,89.10°
2 1 1 Nao 95,10 3,79.10%
3 1 0 Sim 81,05 2,49.10*
4 1 1 Sim 87,55 5,42.10%
5 2 0 Néo 67,72 78,17
6 2 1 Né&o 86,13 2,96.10*
7 2 0 Sim 91,04 2,21.10°%
8 2 1 Sim 87,51 0,20

Fonte: Préprio autor, 2025.

Com base nos resultados obtidos na identificacdo do sistema, 0 modelo selecionado
para representar o processo foi 0 n°® 2, que possui 1 polo, 1 zero e nenhum delay,
apresentando um R? de 95,10 e um FPE baixo em relagédo aos demais (3,79.107%¢). O FPE,
gue mede a qualidade do ajuste do modelo aos dados, indica que quanto menor seu valor,
melhor é o ajuste. No caso do modelo escolhido, o FPE é tdo reduzido que sugere um
ajuste 6timo, o que é confirmado pelo Rz de 95,10, mostrando que o modelo consegue

capturar toda a variabilidade dos dados.
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Esse resultado é fisicamente consistente, principalmente porque os dados foram
gerados por simulacdo, onde a auséncia de ruidos ou incertezas significativas facilita um
ajuste preciso. Alem disso, o modelo combina simplicidade e complexidade de forma
equilibrada: é simples o suficiente para evitar overfitting (ajuste excessivo aos dados), mas
possui complexidade adequada para representar a dinamica do sistema de maneira
eficiente. Em comparagdo com outros modelos, como o n° 1, que possui um R2 de 87,44 e
um FPE baixo (2,89 x 107%), o modelo n° 2 demonstra um ajuste superior. Assim, a escolha
do modelo n° 2 é justificada por sua precisdo e capacidade de representacdo, caracteristicas
que séo reforcadas pela natureza idealizada de uma simulacdo. No mais, a FT pdde ser

expressa pela Equacédo 13:

~ 3,823e % + 1,954¢ 2 (13)
s s +0,0001261

I

O numerador da funcdo de transferéncia descreve como o sistema responde a
entrada. O primeiro termo, proporcional a taxa de variacdo da entrada, indica uma
dependéncia da resposta em relacdo a frequéncia. No entanto, seu coeficiente muito
pequeno sugere que esse efeito é relativamente fraco. O segundo termo, constante,
representa um ganho estatico, que define a saida em estado estacionario para entradas
constantes, como um degrau. Devido ao seu valor muito baixo, o sistema pode apresentar
uma resposta reduzida em baixas frequéncias.

O denominador, por sua vez, define a dinamica do sistema. O primeiro termo
representa a dependéncia temporal da resposta, enquanto o segundo é um polo da funcao
de transferéncia. Esse polo, de valor pequeno, indica que o sistema possui uma resposta
lenta, caracteristica de processos com grande inércia, como 0s quimicos ou térmicos.

Fisicamente, a funcdo de transferéncia sugere um comportamento de baixa
amplitude e resposta lenta. O numerador indica que a taxa de variagdo da entrada tem uma
influéncia pequena sobre a saida, mas o termo constante ainda domina. Para entradas de
baixa frequéncia (mudancas lentas), o termo constante é o mais relevante, enquanto, para
entradas de alta frequéncia, o termo proporcional a frequéncia pode ter um efeito mais
significativo.

Na Figura 34 é possivel verificar a curva que representa os dados da simulacéo e o

modelo proposto pelo System Identification.
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Figura 34 - Dados da simulagdo (cinza) x dados do modelo (azul).
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Além da funcdo de transferéncia (FT) obtida da relacdo entre a variavel de processo
(PV) e a variavel manipulada (MV), foram propostos os ganhos dos elementos de medicao
e atuacdo envolvidos no processo, como 0s sensores e a valvula. Foram calculados os
ganhos dos seguintes componentes: sensor e transmissor de agua declorada, sensor e
transmissor de vazdo de HCI, posicionador da valvula de HCI e a propria véalvula de HCI.

Sensor e transmissor de agua declorada, Equacédo 13:
(20 — 4)mA 3y

K‘:’igua declorada m = le mA ppm~ (14)
e Sensor e transmissor de vazédo de HCI, Equacdo 14:
__(20-9mA Ak kg 15
HCL= (500 — 0)kg/h g (15)
e Posicionador da vélvula de HCI, Equacéo 15:
(15 — 3)psi ] _
p = (20 —2)mA = 0,75 pst mA4 (16)
e Ganho e funcéo de transferéncia da valvula de HCI, Equaces 16 e 17:
(100 — 0)% _
=————=28,339 -1
Y (15 —5)psi % pst (17)
833 18
025+ 4 (18)

5.4. Sintonia dos Controladores

O procedimento de sintonia foi realizado em duas fases distintas apos a
determinacdo da funcédo de transferéncia e dos ganhos associados as variaveis manipulada
e controlada. Primeiramente, ajustou-se isoladamente o controlador de vazdo,
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desconsiderando inicialmente os ganhos dos elementos do sistema. Posteriormente,
realizou-se a sintonia completa dos dois controladores operando em cascata, desta vez
incorporando todos os ganhos dos elementos envolvidos no processo.

Esta abordagem em etapas permitiu uma analise comparativa do desempenho do
sistema tanto na configuracdo simplificada quanto na operagdo realistica com todos os

componentes, garantindo uma transicdo suave entre as condi¢des de controle.

5.4.1. Sintonia do FIC-002 sem Ganhos dos Elementos

No ambiente de simulagdo do Simulink, foi configurada uma malha de controle com
a estratégia de realimentacdo para o ajuste preliminar do controlador de vazao, conforme
representado na Figura 35. A metodologia adotada consistiu em sintonizar prioritariamente
o controlador secundario, assegurando o fechamento adequado da malha de controle, como

etapa preparatoria essencial para a posterior sintonia do controlador primario.

Figura 35 - Defini¢do de pardametros PID do FIC-002.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

5.4.1.1. Sintonia do FIC-002 por Tentativa e Erro

Primeiramente, foi necessario propor uma estrutura para visualizacao dos resultados

em somente um resultado, conforme a Figura 36.
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Figura 36 - Estratégia de visualizagdo no método tentativa e erro.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Posteriormente, para analisar a resposta do sistema, realizou-se um estudo variando
0 ganho proporcional (Kp) do controlador em uma faixa de 1 a 100, mantendo-se 0s
demais parametros do controlador (Ki e Kd) inicialmente zerados. Os resultados deste
experimento estdo apresentados na Figura 37, que ilustra 0 comportamento do sistema

frente as diferentes configuragdes de ganho.

Figura 37 - Resposta ao degrau da varia¢do de 0 a 100 do ganho KP do controlador P.
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Fonte: Préprio autor, 2025.
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Ao avaliar a resposta temporal do sistema para diferentes valores de Kp foi
evidenciado comportamentos distintos conforme a magnitude do ganho proporcional. Para
valores reduzidos de Kp (1, 5 e 10), observa-se uma resposta excessivamente lenta, com
tempo de estabelecimento prolongado, o que compromete a eficiéncia do controle devido a
incapacidade de rastrear adequadamente a referéncia desejada.

Com Kp=20, o sistema apresenta uma melhora significativa no tempo de resposta
quando comparado a Kp=10, atingindo um equilibrio entre agilidade e estabilidade. Este
valor demonstra caracteristicas desejaveis, mantendo uma resposta estavel sem exibir
overshoot excessivo, 0 que sugere um bom compromisso entre desempenho dindmico e
robustez. Por isso, o valor escolhido de ganho proporcional é com Kp=20.

Em contrapartida, os valores elevados de Kp (30, 50 e 100) introduzem uma
resposta mais agressiva, porém com tendéncia a overshoot pronunciado. Especificamente,
Kp=30 ainda apresenta caracteristicas aceitaveis, mas ja indica uma inclinacéo a superacao
do valor de regime permanente. Enquanto para Kp=50 e 100, a resposta do sistema torna-
se excessivamente elevada, mantendo o erro estacionario significativo, com riscos de
instabilidade, dependendo da dinamica do processo controlado. Este comportamento é
caracteristico de controladores puramente proporcionais, onde a acdo de controle €
diretamente proporcional ao erro instantaneo, porém incapaz de eliminar completamente 0s
desvios permanentes do sistema.

Apos a definigdo do ganho proporcional no valor de 20, foi realizada variagfes no
ganho integral (Ki) na faixa de 0 a 1, conforme Figura 38, com o objetivo de avaliar o
impacto na dindmica do sistema, ainda permanecendo com o valor de Kd constante em

zero. Com isso, permitiu caracterizar sua influéncia no comportamento do processo.
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Figura 38 - Resposta ao variar de 0,1 a 1 0 ganho Ki do controlador PI com KP = 20.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

A variacdo do ganho integral de 0,1 a 0,7 revelou um crescimento progressivo da
resposta do sistema a medida que Ki aumenta. Em relag&o a valores como 0,1 ou 0,2, ainda
resultam em erro estacionario significativo. No entanto, valores elevados podem introduzir
oscilacOes indesejadas ou até mesmo instabilidade.

O Ki=0,8 proporciona um erro estacionario proximo de zero sem oscilagOes
excessivas, esse valor pode ser adequado. Por outro lado, um Ki maior, como 1, pode
acelerar o tempo de estabilizacdo, mas é fundamental verificar se ndo introduz overshoot
excessivo ou comportamento oscilatorio.

Considerando a incerteza da escolha do valor de Ki entre 0,8 e 1, foram avaliados
os resultados com o Kp = 20, Ki = 0,8 e 0 Kd variando de 0 a 500, Figura 39 e, no outro
estudo, alterando somente o valor constante do Ki = 1 e mantendo as demais varidveis

como jé citadas, Figura 40.
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Figura 39 - Resposta ao degrau com Kp = 20, Ki = 0,8 e variando Kd de 0 a 500.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Figura 40 - Resposta ao degrau com Kp = 20, Ki =1 e variando Kd de 0 a 500.
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Fonte: Proprio autor, 2025.

Na analise comparativa dos parametros do controlador PID revelou diferencas
significativas no desempenho do sistema conforme a variacdo dos ganhos integral (Ki) e
derivativo (Kd).

Para Ki = 0,8, observou-se que o aumento de Kd proporcionou uma atenuacéo
progressiva do erro apds a perturbacdo, com reducdo significativa na amplitude das
oscilagbes. Contudo, mesmo com Kd = 500, o sistema apresentou um tempo de

estabilizacdo prolongado e um erro inicial relativamente alto, embora com decaimento

rapido.
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Ao ajustar para Ki = 1, o comportamento do sistema melhorou consideravelmente.
O erro inicial e o tempo de estabilizacdo foram reduzidos em comparacdo com Ki = 0,8,
mantendo-se a eficacia da acdo derivativa. Nesta configuracao, valores de Kd entre 100 e
400 demonstraram um equilibrio ideal, acelerando a resposta sem introduzir oscilagdes
significativas. Especificamente, Kd = 200 e Kd = 400 destacaram-se por combinar
amortecimento eficiente com estabilidade robusta.

Com isso, considerando a rapidez e estabilidade necesséaria para o sistema, 0S
parametros selecionados foram Ki = 1 e Kd = 200, os quais eliminam o erro estacionario
sem overshoot perceptivel.

Assim, ap0Os essas analises criteriosas e ajustes finos dos parametros, foi
selecionada uma configuracdo 6tima para o controlador PID da malha escrava, com 0s
valores de Kp de 20 para 23 para melhorar a velocidade de resposta sem comprometer a
estabilidade; Ki de 1 para 0,9 para minimizar oscilagdes e evitar o overshoot excessivo,
mantendo a eliminacéo eficiente do erro estacionario; e Kd de 200 para 150 para suavizar

a acdo derivativa, garantindo um amortecimento adequado das variacdes transitorias.

Figura 41 - Resposta ao degrau com Kp = 23, Ki=0,9 e Kd = 150.

Planta

Amplitude

1 1 I I
09 0% | 105 i}

Tempo (s)

Fonte: Préprio autor, 2025.

Ademais, o detalhamento dos parametros pode ser verificado abaixo na Tabela 4.

Tabela 4 - Pardmetros do PID do FIC-002 por tentativa e erro.

Controlador Kp Ki Kd IAE ITAE

FIC-002 23 0,9 150 1 1,5

Fonte: Préprio autor, 2025.
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5.4.1.2. Sintonia do FIC-002 por Ziegler-Nichols

Para determinar os parametros do controlador PID, implementou-se uma
abordagem sistemética baseada nos métodos de Ziegler-Nichols e Cohen-Coon.
Inicialmente, foi aplicado um degrau unitario ao sistema em malha aberta, conforme
ilustrado na Figura 42, utilizando como referéncia a funcdo de transferéncia (FT) do

processo.

Figura 42 - Configuracdo da funcdo de transferéncia em malha aberta.

3.823¢ — 95 + 1.954e — 10 [:]
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Degrau Resultado
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Fonte: Préprio autor, 2025.

A partir da curva de reacdo obtida, foram extraidos os parametros caracteristicos
necessarios para a sintonia, seguindo o procedimento detalhado na Secdo 3.4.2. Essa
analise permitiu identificar: o tempo morto (L) e a constante de tempo (T) do sistema,

conforme Figura 43.
Figura 43 - Resposta ao degrau unitario em malha aberta.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Com isso, 0s parametros observados foram de L = 0,1, T = 0,002 e K = 1. A partir
da resposta do processo pelo método de Ziegler-Nichols, sem a especificacdo dos ganhos

dos elementos de medicéo/atuacao.
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Figura 44 - Resposta ao degrau com os parametros do PID por Ziegler-Nichols.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

A andlise da resposta dindmica demonstrou que, embora presente, o sobressinal
observado foi significativamente menor que o obtido pelo método de Tentativa e Erro. Esta
melhoria esta diretamente associada a selecdo mais criteriosa do ganho proporcional, que
neste caso foi especificado com valor mais conservador. A estratégia de sintonia adotada
combinou um ganho integral elevado e com um ganho derivativo reduzido, resultando em
uma resposta inicial mais rapida que a abordagem anterior. Contudo, a analise da regido
final da curva de resposta indica uma tendéncia de desvio progressivo, sugerindo
limitacdes no controle em regime permanente. A Tabela 5 apresenta de forma comparativa
os parametros do PID obtidos pelo método de Ziegler-Nichols para o sistema FIC-002,
complementados pelas métricas de desempenho IAE e ITAE.

Tabela 5 - Pardmetros do PID do FIC-002 por Ziegler-Nichols.

Controlador Kp Ki Kd IAE ITAE

FIC-002 0,024 5 0,5 9 49,5

Fonte: Préprio autor, 2025.

5.4.1.3. Sintonia do FIC-002 por Cohen-Coon

A partir dos mesmos parametros extraidos da curva de reacdo utilizada para o
método de Ziegler-Nichols, determinou-se a sintonia PID proposta por Cohen-Coon. A
Figura 45 apresenta a resposta dindmica do processo FIC-002 quando controlado com os
ganhos obtidos por esta metodologia alternativa.



67

Figura 45 - Resposta ao degrau com os parametros do PID por Cohen-Coon.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Apobs a analise, foi constatado que o referido métodos, embora seja amplamente
reconhecida por sua eficacia em processos industriais, ndo conseguiu garantir a
estabilidade do sistema em questao.

O principal fator de instabilidade reside no ganho integral excessivamente alto.
Com Ki = 12,35, a acdo integral tornou-se dominante no comportamento do controlador,
levando a correcGes demasiadamente agressivas no regime permanente. Este desequilibrio
foi agravado pelo fato do ganho proporcional (K,=0,27) ser relativamente baixo, criando
uma situacdo onde as correcdes imediatas ao erro eram insuficientes, engquanto as
correcOes integrais acumulavam-se de forma descontrolada. Esse fendmeno, conhecido
como windup integral, manifestou-se através de oscilacbes crescentes e uma resposta
temporal instavel.

Ademais, o ganho derivativo baixo (Ky=3,52%107%) mostrou-se incapaz de fornecer
0 amortecimento necessario para conter as oscilacbes geradas pela acdo integral
desbalanceada. A acdo derivativa, que deveria antecipar e suavizar variagdes bruscas na
resposta do sistema, ficou comprometida por seu valor reduzido, permitindo que as
oscilacOes se propagassem sem a devida contencao.

Outro ponto que foi evidenciado sdo os valores de IAE e ITAE minimamente
diferente em relacdo ao método anterior. Isso indica que, para este sistema particular, a
escolha entre Cohen-Coon e Ziegler-Nichols é indiferente em termos de desempenho

medido por esses critérios. Ou seja, a equivaléncia observada pode sugerir que 0 processo
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possui caracteristicas simples onde diferentes abordagens de sintonia convergem para
solucdes similares em termos de desempenho dindmico. Entretanto, reforcando a
importancia de validar empiricamente qualquer sintonia tedrica; considerar multiplos
critérios de desempenho; e realizar testes sob diversas condi¢des operacionais.

Ademais, na Tabela 6 é evidenciado os valores dos parametros pelo referido

método.
Tabela 6 - Pardmetros do PID do FIC-002 por Cohen-Coon.
Controlador Kp Ki Kd IAE ITAE
FIC-002 0,27 12,35 3,52.103 10,1 50,0

Fonte: Préprio autor, 2025.

5.4.2. Sintonia da malha em cascata sem ganhos dos elementos

A comparacao entre os trés métodos de sintonia - Tentativa e Erro, Ziegler-Nichols
e Cohen-Coon - revela diferengas significativas em seu desempenho. O método de
Tentativa e Erro demonstrou claramente superioridade, tanto na analise quantitativa quanto
qualitativa, apresentando os menores valores de IAE (1) e ITAE (1,5), que sao
significativamente inferiores aos obtidos pelos outros métodos. Esta vantagem se traduz
em um controle mais preciso e com resposta mais rapida, como confirmado pela melhor
resposta ao degrau observada graficamente.

Nesse método, o ganho proporcional elevado garante uma acdo corretiva imediata e
robusta, enquanto o ganho integral moderado evita problemas de windup mantendo boa
rejeicdo a perturbagbes. O ganho derivativo substancial, por sua vez, proporciona um
excelente amortecimento das oscilacdes. Em contraste, os métodos de Ziegler-Nichols e
Cohen-Coon apresentaram limitacGes evidentes, pois sdo originalmente desenvolvidos para
sistemas de malha simples, ou seja, uma Unica variavel controlada e um Unico atuador, sem
considerar a interacdo entre malhas. Em controle em cascata, no entanto, h&
interdependéncia entre o mestre e 0 escravo, altera significativamente a dindmica do
sistema. Como consequéncia, aplicar esses métodos sem considerar essa estrutura pode
resultar em controladores com desempenho inadequado, pois a dindmica cruzada nao é

levada em conta.
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Outro ponto critico é que esses métodos ndo consideram nem o desacoplamento
necessario entre as malhas nem as exigéncias de velocidade relativas entre mestre e
escravo. Para que o controle em cascata seja eficaz, € essencial que a malha escrava seja
significativamente mais rapida que a mestre, de forma a reagir prontamente a comandos e
minimizar os efeitos de perturbagdes antes que afetem a varidvel mestre. A sintonia obtida
por Ziegler-Nichols ou Cohen-Coon ndo garante esse comportamento, podendo gerar
respostas lentas ou até instabilidades, especialmente se o escravo for mais lento do que
deveria.

Diante dessas limitagdes, o uso de métodos mais modernos e apropriados para
estruturas em cascata como a identificacdo de modelos e otimizacdo de desempenho, como
0 controle baseado em modelo interno (IMC) ou até mesmo o uso de estratégias
multivaridveis como o controle preditivo (MPC), quando a interacdo entre variaveis é
muito intensa.

Assim, os parametros PID escolhidos para o controlador de vazdo foram
determinados por meio da sintonia por tentativa e erro. A malha cascata proposta € exibida

através da Figura 46.

Figura 46 - Configuragdo de malha em cascata sem os ganhos dos elementos de medigéo.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

A malha em cascata foi implementada conectando a valvula de alimentagédo de HCI
aos controladores FIC-002 e AIC-001. Como os métodos tradicionais de sintonia ndo se
adequaram ao processo, o AIC-001 foi ajustado por Tentativa e Erro. A Figura 45
comprova a superioridade da estratégia em cascata (vermelho com linha de maior
espessura) frente ao controle simples com apenas o FIC-002 (vermelho com linha de

menor espessura).
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Figura 47 - Resposta ao degrau da malha em cascata x malha com o FIC-002.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Apos a implementacdo do controlador AIC-001 foi notdrio uma resposta mais &gil
da PV quando comparada ao uso isolado do FIC-002. Além disso, essa melhoria na
velocidade de resposta veio acompanhada de uma reducdo no sobressinal e no tempo
estabilizagdo significativamente menor em relagdo a operagdo com apenas o FIC-001
atuando sobre o processo. A Tabela 7 detalha os pardmetros PID adotados em cada

controlador, juntamente com os respectivos indices de desempenho obtidos.

Tabela 7 - Parametros de PID da malha em cascata sem ganhos nos elementos de medicéo.

Controlador Kp Ki Kd IAE ITAE
FIC-002 23 0,9 150 0,97 1,45
AIC-001 20 0,9 50 0,65 3,98

Fonte: Préprio autor, 2025.

5.4.3. Sintonia da malha em cascata com os Ganhos dos Elementos

Apols a determinacdo da funcdo de transferéncia que descreve a dindmica da
alimentacdo de HCI com a composicdo de cloro de fundo da coluna de stripper e a
caracterizagdo dos ganhos entre as varidveis manipuladas e controladas, desenvolveu no
ambiente Simulink a representacdo em diagrama de blocos da estratégia de controle em

cascata, como mostra a Figura 48. Esta modelagem incorpora as relacdes dinamicas
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identificadas, permitindo a simulacdo do comportamento do sistema sob diferentes

condigdes operacionais.

Figura 48 - Configuracdo da malha em cascata no Simulink com os ganhos dos elementos.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

O resultado da analise pode ser visualizado na Figura 49.

Figura 49 - Resposta ao degrau com a malha em cascata com o ganho dos elementos.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

A implementacdo dos ganhos dos elementos instrumentais na malha em cascata
revelou impactos profundos no comportamento dinamico do sistema que podem ser
observadas no sobressinal na introducdo do degrau. A configuracdo atual apresentou um
desempenho significativamente diferente da analise preliminar que desconsiderava esses
parametros. A diferenca de comportamento pode ser atribuida principalmente aos efeitos
combinados dos diversos ganhos no sistema. O elevado ganho do sensor mestre (16)
amplificou o sinal de realimentac&o, tornando o controlador primario sensivel a variagdes.
Por outro lado, o baixo ganho do sensor escravo consideravelmente o sinal de medicéo,

reduzindo a eficacia da malha secundaria. A dinamica do posicionador da valvula, com sua
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funcdo de transferéncia especifica, introduziu ainda um elemento adicional de atraso e

filtragem ao sistema.
Os indices de desempenho, que podem ser visualizados na Tabela 8, representam

aumentos drasticos quando comparados a analise simplificada anterior, Tabela 7.

Tabela 8 - Pardmetros de PID da malha em cascata com ganhos nos elementos de medic&o.

Controlador Kp Ki Kd IAE ITAE
FIC-002 23 0,9 150 3229 16760
AIC-001 20 0,9 50 144 792

Fonte: Préprio autor, 2025.

Esta analise contrasta fortemente com os resultados otimistas obtidos na avaliacdo
inicial, que ndo considerava os ganhos instrumentais. Naquela configuracdo simplificada,
observou-se uma resposta mais agil da variavel do processo apesar de usar 0S mesmos
tempos de estabilizacdo e sobressinal reduzido.

Apesar disso, foi realizado um ajuste fino nos parametros para reduzir o sobressinal
e os parametros de desempenho da malha FIC-002, conforme a Figura 50 e Tabela 9.

Figura 50 - Resposta ao degrau com a malha em cascata com ajustes.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Tabela 9 - Pardmetros de PID da malha em cascata com ganhos nos elementos com ajustes.

Controlador Kp Ki Kd IAE ITAE
FIC-002 50 0,5 50 3001 14800
AIC-001 20 0,9 50 144 792

Fonte: Préprio autor, 2025.
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5.4.4. Aplicacao de disturbio na malha em cascata

Para caracterizar o comportamento dindmico do sistema de controle em cascata

frente a perturbacdes, foi introduzido distdrbio interno, que é possivel ver na Figura 51.

Figura 51 - Malha em cascata com distdrbios.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

A Figura 52 apresenta especificamente os resultados da primeira condicao de teste,
mostrando a resposta transitéria do sistema quando submetido a perturbagdo na linha de

HCI. A escolha de um distdrbio com ganho cinco e constante de tempo unitaria permitiu:

Figura 52 - Resultado da malha em cascata com disturbio interno.
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Fonte: Préprio autor, 2025.

Nesse grafico, o comportamento das malhas ap6s o distirbio apresentou ser
satisfatdrio, contendo o valor de setpoint ap6s a perturbacéo.
O sistema exibe um tempo de acomodacdo relativamente rdpido, com um

sobressinal moderado que indica um bom equilibrio entre velocidade de resposta e
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estabilidade. Esta caracteristica sugere que 0s ganhos proporcional e derivativo foram
ajustados de forma adequada a dinamica principal do processo.

No que diz respeito a rejeicao de perturbacgdes, o sistema apresenta um desempenho
igualmente satisfatorio. O desvio méximo da varidvel controlada mantém-se dentro de
limites operacionais aceitaveis, com a malha secundaria atuando de forma eficiente para
minimizar o impacto da perturbacdo. A rapida amortizacdo das oscilacbes subsequentes
evidencia uma acao derivativa bem dimensionada.

O desempenho global pode ser considerado satisfatorio por varios aspectos técnicos
relevantes. Em primeiro lugar, a auséncia de erro estaciondrio comprova que a acdo
integral estd adequadamente calibrada. Além disso, ndo se observam instabilidades ou
oscilacbes sustentadas, indicando que o acoplamento entre as malhas foi devidamente
considerado no ajuste dos parametros.

O sucesso alcangado com o método de tentativa e erro pode ser atribuido a diversos
fatores. A flexibilidade inerente a esta abordagem permitiu ajustar separadamente as ac6es
proporcional, integral e derivativa, adaptando-as as particularidades da dinamica real do
processo. Além disso, 0 método empirico mostrou-se eficaz em compensar eventuais nédo-
linearidades ndo contempladas nos modelos tedricos.

Com isso, o desempenho satisfatorio obtido justifica a utilizacdo do método de
tentativa e erro, embora seja importante reconhecer que métodos sistematicos de sintonia
podem oferecer maior consisténcia em condicdes operacionais variadas. Esta andlise
reforca a importancia de uma abordagem pragmatica no ajuste de controladores PID,
especialmente em sistemas complexos como malhas em cascata.

Todavia, quando o distarbio ocorre na variavel manipulada, o sistema perde
capacidade de reacdo rapida — o controlador tenta compensar usando a mesma variavel
que esta sendo afetada e para manter a concentracdo de cloro no fundo constante, é melhor
manipular uma variavel que tenha impacto direto sobre esse valor, mas que ndo esteja
sendo perturbada, como por exemplo, a alimentagdo de vapor saturado que afeta
diretamente a eficiéncia da dessorcao e, portanto, a concentracao de cloro no fundo. Assim,
0 sistema reage a variacdo de HCI ajustando o "poder de arraste” do vapor, mantendo a

qualidade da &gua no fundo.



75

6. CONCLUSAO

Este trabalho explorou aspectos fundamentais de modelagem, simulagéo e controle
de processos, com foco especifico na dindmica e regulacao da alimentacdo de HCI em uma
coluna de stripper de agua clorada, desenvolvendo-se em trés eixos principais:
caracterizagdo do sistema, desenvolvimento de estratégias de controle e analise
comparativa de desempenho.

Inicialmente, a modelagem termodindmica no Aspen Hysys verificou a adequacéo
do sistema implementado para representar o funcionamento da coluna na obtencdo de dgua
declorada. Os resultados demonstraram ndo apenas a precisao do modelo, mas também
evidenciaram o0 impacto positivo de sistemas economizadores na redugdo de custos
industriais. A transicdo para a simulacdo dindmica revelou comportamentos caracteristicos
através de testes com disturbios em degrau, permitindo identificar claramente a resposta
em "S", o tempo morto inicial e a estabilizacdo em novo patamar operacional.

A andlise dos dados experimentais levou a formulacdo de uma funcdo de
transferéncia de primeira ordem, que serviu como base para o desenvolvimento de
estratégias de controle no ambiente Simulink. A implementacdo de uma malha em cascata
para regulacdo da vazdo de HCI mostrou-se particularmente interessante, com a malha
secundaria sendo sintonizada por trés abordagens distintas. No entanto, foi identificado
que, gquando o disturbio ocorre na prépria variavel manipulada, o sistema perde capacidade
de reagdo rapida. Nesse contexto, uma estratégia mais eficaz seria manipular uma variavel
externa ao disturbio.

Os métodos convencionais de Ziegler-Nichols e Cohen-Coon apresentaram
limitacdes significativas, com valores elevados de IAE (9 e 10,1, respectivamente) e ITAE
(49,5 e 50), demonstrando incapacidade para eliminar completamente o erro em regime
permanente. Em contraste, a abordagem por tentativa e erro, implementada através de um
controlador PID, mostrou-se superior, alcangando IAE de 1 e ITAE de 1,5, com resposta
temporal mais estavel.

A configuragdo em cascata demonstrou claras vantagens sobre o controle simples,
com melhoria perceptivel na resposta da PV. Os indices de desempenho para a malha
completa registraram, apos os ajustes de ganho, IAE de 3001 e ITAE de 14800 para o FIC-
002, e IAE de 144 com ITAE de 792 para o AIC-001. O sistema demonstrou particular
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eficécia na rejeigdo de disturbios, com a malha interna (FIC-002) atuando preventivamente
para evitar interferéncias na vazao de HCI.

Ademais, como perspectivas futuras, podem ser avaliados: um modelo mais
refinado para a coluna de stripper de cloro com validagdo experimental em planta
industrial; estudo com a vazdo de vapor saturado como variavel manipulada; exploracdo de
métodos de sintonia em malha fechada que dispensem perturbacdes em malha aberta; e a

investigacao de estratégias de controle avangado.
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