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RESUMO

A wutilizacdo de reatores cataliticos de leito fixo nas inddstrias quimicas, € a
necessidade de otimizacio e controle dos mesmos, mofivaram o estudo de modelos
dindmicos e técnicas de controle, como a utilizacio de controladores “Feedback-
Feedforward”, funcionando stimultaneamente.

Na pratica, muitos sisternas de controle “feedforward” sdo implementados usando
sistemas de controle “ratio”. O controlador “feedforward” controla as grandes e freqiientes
perturbagdes mensuraveis ¢ o confrolador “feedback” controla quaisquer desvios que
ocorram no processo devido as imprecisGes do controlador “feedforward” ou outras
perturbacbes ndo mensurdveis, como as alteragdes internas devido a desativagdo de
catalisador.

O projeto inicial do controlador “Feedback-Feedforward” foi feito através de um
modelo empirico de 2* ordem obtido pelo planejamento fatorial, que apresentou “offsets”
na variavel controlada, mas boa previsibilidade para a varidvel manipulada. A construcio
de um novo controlador Estatistico-PID foi sugerida, de forma a eliminar os problemas
anteriores e aproveitar a previsibilidade do modelo empirico através de um modelo
dindmico wutilizando a lei de controle do PID em seu algoritmo. Assim, obteve-se um
melbor desempenho quando comparado somente ao controlador convencional tipo PID.

As variaveis de controle ¢ manipulacio foram escolbidas através de uma anilise
do comportamento dindmico do reator em malha aberta, as quais permitiram a manutencio
ou obtengio de um novo estado estacionario desejado. Para esta apdlise das variaveis
também foram utilizadas técnicas estatisticas, como o planejamento de experimentos
fatorial, que mostrou seus efeitos e suas interagdes.

Como caso estudo, serda considerada a oxidagdo do etanol a acetaldeido tendo
como catalisador o Fe-Mo, cujos dados operacionais sio conhecidos. O comportamento
dindmico do reator catalitico de leito fixo serd descrito pelo modelo proposto por Maciel
Filho, 1989. O método de resolugdio consiste na aplicagio do meétodo das Linhas,
utilizando-se uma combinagdo da colocacdo ortogonal (Villadsen & Michelsen, 1978) na

direcdo radial com o método de Runge-Kutta de quarta ordem para a direcio axial.
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ABSTRACT

The use of fixed bed catalytic reactors in the chemical industry, and the necessity
of controlling and optimizing these reactors, have motivated the studies of dypamic models
and control techniques, such as the use of Feedback-Feedforward controllers, working
simultaneously.

In practice, several feedforward control systems are implemented using ratio
control systems. The feedforward controller controls the big and frequent perturbations and
the feedback controller controls any deviation that occurs in the process due to the
feedforward controller imprecision, or other non-measurable perturbations, such as internal
modifications due to catalyst deactivation.

The first "Feedback-Feedforward" controller design was done using a 2™ order
empirical model obtained from a factorial design that produced offsets in the controlled
variable, but good predictability for the manipulated variable. The development of a new
Statistical-PID controller was suggested, to eliminate the problems of the first and take
advantage of the predictability of the empirical model through a dynamic model using the
PID controt law in the algorithm. In this way, a better performance was obtained when
compared only to the conventional controller of type PID.

The control and manipulated variables were chosen through an analysis of the
dynamic behavior of the reactor in open loop, which permits the maintenance or a new
desired steady state. Statistical techniques, such as factorial planning experiments, were
used for the analysis of these variables in order to obtain their effects and interactions.

As case study, the oxidation of ethanol into acetaldehyde over Fe-Mo catalyst will
be considered. The dynamic behavior of the fixed bed catalytic reactor will be described by
the model proposed by Maciel Filho, 1989. The solution method consists in the application
of the Line Method, using the orthogonal collocation (Villadsen & Michelsen, 1978) in the
radial direction with the fourth order Runge-Kutta in the axial direction.
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CAPITULO I - INTRODUCAO

L1 ~MOTIVACAO E OBJETIVOS DO TRABALHO

Reatores quimicos e bioquimicos constituem-se equipamentos de primordial
importdncia em de muitos processos industriais de grande relevincia. De fato, o
desempenho global de toda a planta, depende necessariamente do desempenho do reator.
Entdo, passa a ser necessario poder operar o reator em condi¢des de maxima produtividade
¢ seletividade, 0 que depende de uma estratégia operacional adequada, que para ser
implantada necessita de algoritmos de controle convenientemente projetados.

Devido a utilizacdo de reatores cataliticos de leito fixo, por parte das industrias
quimicas, existe grande incentivo para estudos de estratégias de otimizagio e controle deste
tipo de equipamento, visando altos niveis de desempenho. Desta forma, este trabalho tera
como principais objetivos, o desenvolvimento, a implementaciio e o teste de algoritmos de
controle com conceitos simples, mas com grande potencial de aplica¢dio pela simplicidade ¢
robustez.

A fim de reproduzir as principais caracteristicas dindmicas do reator, assim como a
rapida solugfo matematica e a consequente reducio do tempo computacional, utilizou-se do
desenvolvimento de modelos com grande capacidade de predi¢dio, porém com hipéteses
simplificadoras.

Para estudos de controle e otimizacio ¢ vidvel ter-se modelos que possam ser
resolvidos mais rdpido e facilmente, que gerem respostas qualitativamente concordantes
com o processo € que possam ser resolvidos por computadores de pequeno porte, Pirkle et
al. (1987).

A utilizag@o da reagfio de oxidacgio do etanol a acetaldeido, tendo como catalisador
o Fe-Mo, ja tendo sido estudada anteriormente e, portanto com dados operacionais
conhecidos, se fez como um bom exemplo para a simulagio do reator, pois se trata de um
processo altamente exotérmico, tipico de muitos processos industriais importantes.

Nio sera objetivo deste trabalho, o projeto do reator, e sim o do sisterna de

controle.
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L2 — ORGANIZACAO DA TESE

A tese tem a seguinte proposta de organizacio:

- Capitulo I- Introducéo geral ao assunto e objetivos do trabalho;

- Capitulo II-  Revisfio da literatura, composto pela modelagem matematica do
reator catalitico de leito fixo e sua solugdo para simulacdes;

- Capitulo I1I-  Simula¢éio dindmica ¢ andlise do comportamento dinimico do
reator;

- Capitulo IV-  Construgiio de dois modelos empiricos de 2* ordem para o
comportamento dindmico do reator catalitico, através de técnicas estatisticas e analise
tridimensional de alguns efeitos sobre o reator;

- Capitulo V- Simulacdo dos modelos estatisticos funcionando como um
controlador do tipo “Feedback-Feedforward”, e comparando-os com um controlador
classico PID;

- Capitulo VI- Construc¢@o ¢ Simulagio de um controlador proposto para o reator
quimico utilizando as técnicas demonstradas anteriormente;

- Capitulo VII- Conclusdes gerais sobre o trabalho e sugestdes.

1.3 — PRINCIPAIS CONTRIBUICOES DO TRABALHO

O trabathc tem por finalidade desenvolver técnicas de controle para sistemas
quimicos de comportamentos complexos.

Desta maneira, este trabalho contribui na demonstracdo de técnicas de controle
convencionais e modelagem empirica de sistemas através da estatistica. Sendo a principal
contribuicdio, 0 emprego destas técnicas na formulacdo e emprego de um controlador

dindmico chamado neste trabalho de Estatistico-PID.
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CAPITULO II - REVISAO DA LITERATURA

IL1 - INTRODUCAO

Nesta sec¢@o sdo apresentadas as caracteristicas do reator catalitico de leito fixo
com énfase para a oxidacdo do etanol a acetaldeido, e os principais fendmenos que ocorrem
neste reator,

Para o estabelecimento de estratégias operacionais e para implementagdo do
controlador, € necesséario conhecer-se o comportamento dindmico do reator, o qual pode ser
adequadamente estudado através da simulacio por computador. Assim, consideracbes serfio
dadas para o desenvolvimento do modelo matemdtico para o sistema e sua metodologia de
solucfo.

A simula¢do dindmica de reatores quimicos tem se expandido muito nos dltimos
anos, e estas simulagdes tém servido para varios propositos: projeto de reatores, estratégias
de partida e parada do reator, determinagfo de condi¢les operacionais desejadas e de risco
para o controle do processo, e visto que, neste trabalho serdo desenvolvidas e
implementadas técnicas de controle, foi utilizada a modelagem dindmica pseudo-
homogénea de reatores cataliticos de leito fixo monotubulares (leito fixo de particulas) para
fins de estudos “on-line” do sistema.

Deve-se ressaltar que apesar do trabalho ter sido desenvolvido para wm processo
especifico, os procedimentos e o modelo utilizado sdo obviamente de uso geral para outras

reaces de interesse.

I1.2 - REATOR CATALITICO DE LEITO FIXO

Desde a descoberta e a aplicagdo dos catalisadores solidos aos processos quimicos
no comego deste século, a mdustria se diversificou e cresceu de forma espetacular. Isto se

deu através do desenvolvimento de novos processos e da atualizagdo de processos
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existentes, muitos deles baseados no uso de catalisadores sdlidos. A maior parte destes
processos cataliticos envolvendo reagentes gasosos emprega reatores de leito fixo (Froment
e Bischoff, 1990).

O reator tem a forma de um tubo cilindrico, onde em seu interior apresenta-se uma
montagem de particulas de tamanho uniforme, que sfo arranjadas aleatoriamente, e que sdo
mantidas imdveis dentro de um tubo cilindrico, para que o fluido reagente flua de uma

maneira aleatéria, € no caso de catalisadores porosos, dentro das particulas, sendo

convertidos em produtos.

Fluido refrigerante Fluido refrigerante

[

Reagentes

Reagentes

e Produtos

Figura II.1 - Esquema Geral de um Reator Catalitico de Leito Fixo

O reator de leito fixo apresenta um custo de construcdo, operacio e manutengio
baixos, em relacdo aos outros tipos de reatores, gragas justamente 4 fixagdo das particulas
no leito, o que ndo exige unidades custosas de separacio a jusante, € a larga flexibilidade de
operacgdo. A principal desvantagem do reator de leito fixo, se refere a transferéncia de calor,
isto porque a taxa de liberagcdo ou consumo de energia ao longo do comprimento do reator
ndo é uniforme e a maior parte da reagio normalmente ocorre nas proximidades da entrada
do reator.

Em reacOes exotérmicas, a taxa de liberacdo de calor serd relativamente maior
perto da entrada, devido a alta concentragio de reagentes. Nos reatores ndo adiabéticos com
estas reagdes exotérmicas, a temperatura no eixo do leito pode ser muito diferente da que
ocorre na parede, aumentando a taxa de reacHo local, e reforgando cada vez mais esta
diferenca até o esgotamento local dos reagentes. Isto pode acarretar a ocorréncia de pontos

quentes (“hot spot”), ou mesmo na desativagio parcial do catalisador. O uso de diluentes
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inertes na alimentagfo, assim como a diluigdo do catalisador com material sélido inerte,
permite reduzir os efeitos térmicos da reagdo. O controle da temperatura do refrigerante
externo e a divisio do leito em se¢des independentes pode ser uma possivel solugio para o
problema, como também o fato de que tubos com difimetro excessivamente grandes
prejudicam a transferéncia radial de calor (Domingues, 1992). Independentemente do
projeto mecénico do reator, a operagfio do reator em altos niveis de desempenho, requerem
a utilizacdo de estratégias de controle com controladores adequados, Toledo (1999).

Sendo os reatores de leito fixo em grande parte equipamentos de grande
capacidade, houve um crescimento de demanda do mercado nas Gltimas décadas, que se
refletiu em progresso tecnolégico. Portanto, pode-se esperar para o futuro, o uso crescente

de reatores de leito fixo na indistria sobretudo devido a (Domingues, 1992):

s 0 incremento do conhecimento dos dados fundamentais que se t€m assistido nos tltimos
anos;

s o aumento da preditividade na obtencdo dos pardmetros de transporte de massa e de
calor que se tém verificado através do grande ntimero de trabalhos publicados;

¢ amelhoria na sistematizacio da coleta de dados experimentais;

* a robustez, desempenho ¢ adequacio crescentes dos métodos de andlise de dados e
métodos de solugio numérica de sistemas de equagdes diferenciais;

e 3 facilidade de acesso aos computadores de alto desempenho cujo preco continua a cair
tio vertiginosamente quanto cresce sua velocidade;

¢ a redugdo do custo fisico dos reatores, integracio destes com o processo a jusante e
montante, resultando em economia tanto de despesas fixas como das despesas
proporcionais, seguran¢a de operacfio, qualidade dos produtos assegurada pelo bom

desempenho do sistema de controle destes equipamentos, seguranga operacional, etc.

Também se deve enfatizar que as principais deficiéncias na modelagem dos
processos cataliticos com reatores de leito fixo se originam de cinéticas quimicas
incompletas ou imprecisas, o que ¢ insuficientemente reconhecido pelos engenheiros
quimicos. Assim, uma resposta eficaz a necessidade crescente de bem modelar € a
exigéncia de qualidade nos estudos cinéticos, condi¢do principal para o sucesso dos estudos
subseqiientes, Froment e Hofmann (1987).
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Mais informagdes sobre reatores cataliticos de leito fixo podem ser obtidas nas
referéncias a seguir, que estdo apresentadas em ordem cronoldgica: Bird et al. (1960), Aris
(1965), Amundson (1966), Himmelblau e Bischoff (1968), Aris e Amundson (1973),
Finlayson (1974), Carberry e But (1974), Karanth e Hunghes (1974), Aris (1975a), Aris
(1975b), Carberry (1976), Hill (1977), Lapidus e Amundson (1977), Pereira et al. (1979),
Holland e Anthony (1979), Biscaia Jr. (1980), Incropera e Witt (1981), Varma (1981),
McGreavy (1983), Levenspiel (1983a), Levenspiel (1983b), Westerterp et al. (1984),
Duarte e Lemcoff (1984), Doraiswamy e Sharma (1984), Maciel Filho (1985), Froment
(1986), Fogler (1986), Froment ¢ Hofmann (1987), Khanna e Seinfeld (1987), Villadsen ¢
Michelsen (1987), Nauman (1987), Levenspiel (1989), Jorgensen e Jensen (1989), Maciel
Filho (1989), Azevedo et al. (1990), Luyben (1990), Santos (1990), Froment e Bischoff
(1990), Domingues (1992), Tresmondi (1995), Azeredo {1996) e Toledo (1999).

IL.3 - MODELAGEM DE REATORES

O conceito de modelagem de reatores tem sido empregado por diferentes
pesquisadores para diferentes propdsitos. Estes modelos possuem diferentes niveis de
sofisticacdo, capazes de formecer respostas suficientemente precisas com relagio aos
fenbmenos reais.

Modelos mateméticos de reatores de leito fixo sdo necessarios para a descrigio do
comportamento estacionario ¢ dindmico para fins de estudo de projeto, otimizacfio e
controle do processo. Embora insuficientes detathes podem levar a um modelo incapaz de
representar precisamente a resposta do reator & mudangas nas variaveis de operagdo,
excessivo detalhamento pode levar a modelos que sfo computacionalmente impraticaveis
e/ou contém pardmetros cujos valores nio podem ser determinados precisamente pelos
dados de operaciio. Portanto, o tipo de modelo e seu nivel de complexidade na
representacio do sistema dependem do uso para o qual o modelo sera desenvolvido
(Khanna e Seinfeld, 1987).

Um modelo geral para reatores de leito fixo deve levar em conta os transportes

interfacial e intraparticula de calor ¢ massa, sendo os modelos heterogéneos os mais
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complexos, por distinguir entre as condi¢cdes de concentragfio e temperatura no fluido ¢ na
superficie das particulas de catalisador, ou até¢ mesmo no interior das particulas.

Os modelos desenvolvidos para o reator catalitico de leito fixo podem ser
agrupados em pseudo-homogéneos e heterogéneos, dependendo de como ¢ tratado o meio
formado pelas particulas de catalisador e mistura reagente.

No modelo pseudo-homogéneo, utilizado para este trabalho, as particulas do
catalisador ¢ o fluido reagente sdo tratados como um tnico meio continuo; assume-se que O
fluido dentro de um elemento de volume associado a uma particula de catalisador pode ser
caracterizado por uma certa temperatura, pressio e composicio, e estas grandezas variam
continuamente com a posi¢iio dentro do reator (Hill,1977). O uso do modelo pseudo-
homogéneo reduz o niimero de equagdes a serem resolvidas, j4 que nfo € feita distingdo
entre as concentragdes ¢ temperaturas do fluido e do sdlido, como acontece no modelo
heterogéneo.

Os modelos bidimensionais heterogéneos exigem um tempo de computacio muito
grande, 0 que tornaria invidvel para aplicagiio em tempo real. As dificuldades aumentam
com a transferéncia de calor, que em contraste com a transferéncia de massa, ocorre tanto
na fase fluida como também na fase sélida. Por outro lado, os modelos pseudo-homogéneos
modificados baseado nas discussdes apresentadas por Maciel Filho (1989), levam em conta
a presenga do sdélido. De fato, para altas vazbes de reagente, tipica de situacSes
operacionais industriais, as diferengas entre temperatura ¢ concentracio para as fases fluida
e solida sdo relativamente pequenas de forma que a formulacio pseudo-homogénea passa a

ser uma representac@o interessante para os reatores de leito fixo.

IL3.1 - Escoamento “PLUG-FLOW™

Para esta idealizacdo de escoamento do fluido, supde-se que as propriedades
variem ao longo da direco do escoamento (ponto a ponto), porém para uma mesma
posicdo em todas as diregles, exceto a do escoamento, as propriedades sio assumidas
constantes.

Esta consideragdo pode ser utilizada especialmente a altas vazdes, caracteristica

dos reatores industriais.
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I1.3.2 — Regime Transiente

Este regime representa o comportamento dindmico do reator, sendo importante
principalmente para fins de controle do reator.
Sem um modelo dindmico, ndio € possivel prever a chamada “resposta imversa” do

reator, que ocorre em regides de alta sensitividade.

- IL.3.3 - Dispersao radial de calor e massa

Para a difusdio radial de massa, Hill (1977) salienta que para altos ntimeros de
Reynolds pode-se desprezar os efeitos da difusdo molecular, e assim a difusividade efetiva
radial pode ser calculada como fungio do produto da velocidade de escoamento pelo
didmetro da particula.

Segundo Froment e Bischoff (1990), a transferéncia de calor na direcdo radial
pode ser estudada através da decomposicfio da resisténcia total do leito em duas partes. A
resisténcia nas proximidades da parede do reator € aquela representada por um coeficiente
de pelicula na parede interna do tubo. A outra resisténcia seria constante na dire¢do radial e
representada pela condutividade térmica efetiva. Afirmam ainda, que a primeira resisténcia
¢ maior que a segunda, conseqiéncia das variaghes radiais da velocidade do fluido, da
porosidade e da densidade do leito.

Quando a disperséio ¢ considerada na diregio radial, por causa da ocorréncia de

gradientes de concentragdo e temperatura, o modelo torna-se bidimensional.

I1.3.4 - Dispersdo axial de calor e massa

A dispersic axial de calor ¢ massa leva em conta a influéncia nos valores de
parémetros de transferéncia de calor e massa, mas tanto Hill (1977), como Froment e
Bischoft (1990), concordaram que para reatores industriais nos quais altas velocidades sdo
utilizadas, o efeito da dispersdo axial de massa na conversio € insignificante, quando a

relacdo comprimento do reator/diametro da particula excede 50, e quando esta relagdo for
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superior a 300 o efeito da dispersdo axial de calor pode também ser desprezada (Varma,
1981).

Entretanto, para reatores de porte industrial, geralmente operados a altas vazdes, os
fendmenos de dispersdo axial de calor e massa podem ser desprezados sem afetar a
qualidade das predi¢Oes. Apenas em reatores muito curtos com altas conversdes e baixas
velocidades, este efeito poderia ser significativo (Azeredo,1996).

Muitos autores, entre eles Paterson e Carberry (1983) criticam os modelos nos
quais a dispersdo axial ndo € considerada, atribuindo a esta desconsideragéo os altos valores
de temperatura (“hot spots™) obtidos pelos modelos. Entretanto, para reatores industriais,
nos quais a relagdo comprimento do reator/didmetro das particulas ¢ o nimero de Reynolds
sdo altos, pode-se desconsiderar a dispersfio axial, ja que o seu valor € insignificante
quando comparado & dispersfo radial. Este ¢ o caso considerado no desenvolvimento de

modelos objetivando o controle do reator.

I1.3.5 - Resposta Inversa

Um sistema de pardmetro distribuido pode exibir uma resposta inversa, isto €, ao
se introduzir uma perturbacio numa variavel de entrada do reator, o comportamento
dinimico da varidvel dependente analisada inicialmente € contrario do esperado, no
entanto, na seqiiéncia da analise o comportamento dinAmico muda e volta a ter a trajetoria
esperada.

A resposta inversa é uma das caracteristicas dindmicas dos reatores de leito fixo,
que pode levar a problemas imesperados na operagfio e controle, e mesmo a um “runaway”
de temperatura,

Certamente o fendmeno de resposta inversa € o que causa maiores problemas para
a implementacio de uma malha de controle. Este fendmeno ocorre principalmente devido a
diferenca das capacidades térmicas do sélido e do fluido reagente no reator catalitico de
leito fixo. Este é um fendmeno fisico observado na pratica.

Por exemplo, se bd um aumento da temperatura de alimentacio do fluido reagente,
Tfo, espera-se um aumento da temperatura do reator numa determinada posi¢io axial do
reator. No entanto, inicialmente a temperatura do reator diminui contrariando o

comportamento esperado. Depois de algum tempo a temperatura do reator comega a
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aumentar até atingir um valor superior ao da temperatura do reator neste ponto antes do
aumento em Tfo. Este comportamento ¢ chamado de resposta inversa, e ¢ uma
caracteristica do comportamento dindmico de muitos reatores cataliticos de leito fixo
reportado tanto na literatura como na prética. Este fenOmeno, resposta inversa, pode ser
explicado por que o catalisador tendo uma capacidade térmica, (pCp),, maior que a do
fluido refrigerante, (pCp)s, inicialmente absorve o calor introduzido no reator pelo aumento
em Tfo e promove a diminuicio da temperatura do reator, comportamento nfo esperado.
Entretanto, na seqiiéncia, devido a reacfio quimica extremamente exotérmica que ocorre
dentro da particula de catalisador, ha uma liberacfio de energia para o meio fluido e ha o
esperado aumento de temperatura do reator. Mais detalhes sobre o fendémeno da resposta

inversa consultar McGreavy (1983), Maciel Filho (1989}, McGreavy e Maciel Fitho (1989).

11.3.6 - Sensitividade Paramétrica

Em condi¢Ges industriais, € sabido que para reagdes altamente exotérmicas, a
temperatura do reator tende a aumentar até um valor maximo, conhecido como “hot spot”,
geraimente situado perto da entrada do reator levando a causar danos a operagdo do reator,
como a rapida desativacdo do catalisador, e até mesmo a sua deterioragfo.

Esta sensibilidade da temperatura para pequenas variagbes nos pardmetros
operacionais e/ou fisico-quimicos do sistema, foi chamado por Bilous e Amundson (1956)
de sensitividade paramétrica. Desde entfo, muitos trabalhos tém estudado este fenémeno,

procurando obter informagdes que garantam a estabilidade do sistema.

Mais informagdes sobre modelagem de reatores cataliticos de leito fixo podem ser
obtidas nas referéncias a seguir: Bilous ¢ Amundson (1956), Hill (1977), Lerou e Froment
(1977), Ahmedi e Fahien (1980a e 1980b), Paterson e Carberry (1983), Hagan et al. (1987,
1988a ¢ 1988b), Khanna e Seinfeld, (1987), Khesghi et al. (1988), Froment e Bischoff
(1990), Maciel Filho (1989), Maciel Fitho et al. (1990), Quinta Ferreira et al. (1992),
Azeredo (1996}, Toledo (1992 e 1999), Toledo e Maciel Filho (1994, 1996, 1998¢c, 1999a e
1999b).
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II.4 — SIMPLICACOES PARA MODELOS MATEMATICOS

Com o intuito da utilizagio do modelo para simulaces em estudos de otimizagio
¢ controle, as simplificacdes na modelagem fisica devem ser avaliadas para cada sistema
em particular, afim de nfo comprometerem o comportamento geral do modelo.

Um procedimento geral para a escolha de um modelo pode ser resumido da
seguinte maneira (Azevedo et al., 1990):

e 0 modelo ndo deve ser mais detathado do que o absolutamente necessario para o
propdsito envolvido;

e 0 modelo deve conter um niimero minimo possivel de parametros;

e devem existir correlagdes disponiveis para os pardmetros do modelo;

¢ o esforco matemético/computacional necessério para a solugio do modelo deve ser

razoavel,

O 1ltimo item merece uma especial atengo, devido aos célculos de otimizagéo e
controle, onde equagbes do modelo devem ser resolvidas varias vezes, e o tempo adicional,
pode tormar-se dispendioso, sem grandes ganhos para a representatividade do
comportamento do reator.

As simplificagdes comumentes aceitas sfo, Azevedo et al. (1990), Khanna e
Seinfeld (1987):

1. pressdo constante no reator;

2. condutividade térmica da particula constante;

3. valores médios constantes para propriedades fisicas e de transporte;
4. perfil de temperatura de entrada plano;

5. temperatura de refrigerago constante;

6. porosidade do leito constante;

7. perfil de velocidade radial plano;

8. atividade catalitica constante;

9. negligenciar dispersfio axial massica e térmica;

10. estado quasi-estaciondrio para a concentragdo;

11. negligenciar o termo de actimulo de energia para a fase fluida;

12. isotermicidade interna da particula catalitica;
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13. propriedades do gas sdo fungdo da temperatura, pressfo e mimero de moles total como
ditado pela lei do gés ideal;
14. utilizacZo do fator de efetividade.

As suposiges (1), (2) e (3) sfo empregadas em muitos casos. Entretanto,
variagbes na pressdo, condutividade térmica da particula e propriedades fisicas e de
transporte sdo relativamente faceis de incluir se o modelo estd sendo resolvido
numericamente. O grau de dificuldade de tais implementagbes varia com a técnica
numérica especifica adotada.

Porosidade constante do leito e escoamento “plug flow” sdo utilizados
frequentemente, embora varios pesquisadores tenham considerado variagSes das mesmas.
Com relagfio ao caso (8), se mudangas na atividade catalitica sdo levadas em considerag3o,
um modelo apropriado de desativagdio tem que ser encontrado e ajustado para o caso
particular envolvido.

No caso (9), em geral difus8o axial de massa e energia tem sido negligenciadas em
muitos estudos de reatores cataliticos de leito fixo. Isto € feito através de critérios
desenvolvidos pelo conhecimento teérico/pratico que indicam quando a dispersdo axial é
desprezivel em face de outros fendmenos.

O estado quasi-estaciondrio, {10), para ¢ balango de massa ¢ justificado por que
qualquer resposta transiente de transporte de massa ¢ cerca de trés ordens de magnitude
menor do que o observado para o transporte térmico. Qutra potencial simplificacio envolve
assumir negligenciavel o acimulo de energia na fase gasosa quando comparada a fase

solida, a qual pode ser avaliada pela seguinte relagfo:

(pCp)y €
(pcp)s(]“g)

Relacdo =

A consideracgio de isotermicidade interna da particula catalitica, (12), € geralmente
aceita para a maloria das reagdes cataliticas gas-solido (Pereira et al., 1979; McGreavy e
Maciel Filho, 1989; Maciel Filho, 1989).

Com relagfio a utilizacBo da lei do gas ideal, (13), esta é uma pratica muito
comum, sem maiores detalhes, e quanto a utilizacdo do fator de efetividade, (14), este pode

reduzir muito a complexidade em relagfo ao tratamento reacio/difusfio & nivel de particula.
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Concluindo, estas sdo algumas das simplificagdes feitas, ressaltando que estas
devem ser avaliadas para cada sistema em particular para saber de sua utilidade.

IL5 - REACAO DE OXIDACAO DO ETANOL A ACETALDEIDO

O acetaldeido tem ampla utilidade num complexo industrial quimico, sendo a

oxida¢do do dlcool etilico sua principal fonte de obtencfio por via nfio petroquimica.

Esta reacfo ¢ estudada desde do século XIX, e seus catalisadores s3o de alto valor
agregado, como a prata e o cobre, ¢ que nio obtinham altos indices de conversdo e
seletividade.

Desta maneira, varios trabathos ja foram realizados, como a utilizagio de
catalisador de cobre oxidado para obtencfio do acetaldeido via oxidagfio do etanol por
Moura (1984), e sendo explorada por Maciel Filho {1985), com a utilizacdo do catalisador
de Ferro-Molibdénio. Nesta tltima, verificou-se que para temperaturas relativamente baixas
(180 - 240 °C), obtinha-se conversdes altas (por volta de 98 %) e seletividade completa em
acetaldeido.

A equac8o geral de oxidagfio do etanol ao acetaldeido ¢ escrita:
CH,CH,0H + 1,0, - CH ,CHO+ H,0

Nesta linha de pesquisa, Domingues (1992) ¢ Maciel Filho e Domingues (1992)
estudaram aspectos de projeto para reatores de leito fixo monotubulares e muititubulares e,
face aos resultados de seletividade ¢ conversio obtidos, constataram a viabilidade técnico-
econdmica da producio do acetaldeido a partir da oxidagfo catalitica do etanol sobre Fe-
Mo. Continuando, Tresmondi (1995) fez um estudo para a estimativa de pardmetros
cinéticos e de transferéncia de calor em reatores de leito fixo; Azeredo (1996} desenvolveu
um “software” para estudo do comportamento dindmico de reatores de leito fixo, embora o
tempo computacional necessario para a solugdo do modelo foi proibitivo para aplicagbes
em tempo real; Stinghen (1998) promoveu estudos da aplicacéio de diferentes técnicas de

otimizag¢3o no reator catalitico de leito fixo para obtengdo da operagfio 6tima do sistema em
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regime estaciondrio, € mais recentemente Toledo (1999) trabalhou no desenvolvimento e
avaliacdo do desempenho do comportamento dindmico de diferentes modelos, bi e
unidimensionais, objetivando a aplicacdo dos mesmos para controle em tempo real.

Estes trabalhos ressaltam a importincia desta reacfo, pois trata-se de uma reacfio
exotérmica tipica de muitos sistemas industriais, que revela o interesse nos estudos de

simula¢do, controle e otimiza¢fo.

IL5.1 - Equacdo da Taxa de Reagcdo com Catalisador de Fe-Mo

Na deduc@io da equacio da taxa, o mecanismo de Temkin (Temkin, 1979) foi
usado para interpretar os dados experimentais. Este mecanismo considera a reagfio catalitica
heterogénea em superficie do catalisador (Domingues, 1992). O mecanismo copsidera duas
rotas, sendo que uma representa a reacio quimica de oxidagfo do etanol 4 acetaldeido, e a
outra rota vazia.

A taxa de oxidacfio de etanol a4 acetaldeido sobre catalisador de Fe-Mo (Rw),
sugerida por Maciel (1985):

_ (R+1)2K1K2P02PET
v KK\ PPy + K\ Py + 2K, Py + KK Py Py

_ 0,79RP
M R+1405X

_(021R-05X%)P
o2 R+1+0,5X

b __ XP
HI0 ™ pi1405X

_ Q-xp
T R+1+05X
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po- XP
T R+1+05X

onde Pxa, Poa, Per, Prso e Pac sdo pressdes parciais do nitrogénio, oxigénio, etanol, dgua e
acetaldeido respectivamente, P a pressfio do reator, K; as constantes cinéticas na forma de
Arrhenius, X a conversdo do etanol, R a relagdo molar de alimentagédo ar/etanol ¢ Rw esta

expresso nas unidades de (NV/min.gcat).

I1.6 - MODELO PSEUDO-HOMOGENEO BIDIMENSIONAL DO REATOR

Como o objetivo deste trabalho é desenvolver estratégias de controle para reatores
de leito fixo, o modelo pseudo-homogéneo bidimensional apresentado por Toledo (1999),
além de atual, tem Otima representabilidade do reator.

Desta forma, o modelo desenvolvido é baseado nos trabalho de Maciel Filho
(1989), os quais mcorporaram as capacidades térmicas do fluido e do sélido, (pCp)f e
{pCp)s respectivamente, € na formulagdo cléssica do modelo pseudo-homogéneo, Froment
¢ Bischoff (1990).

A formulagiio dindmica deterministica destes modelos consiste de equacdes
diferenciais parciais para o balanco de massa, energia, “momentum” e continuidade com
apropriadas condi¢des iniciais ¢ de contorno. Os modelos incorporam variagdes nas
propriedades fisicas, nos parmetros de transferéncia de calor e massa, na temperatura de
refrigeracdo e pressdo do reator, aspectos estes normalmente nfio considerados na literatura.

Na formulacio destes modelos foram assumidas as seguintes consideragdes:

e variacdo das propriedades fisicas do fluido (densidade, viscosidade, condutividade
térmica, capacidade calorifica, entalpia de reagfio, peso molecular, velocidade
superficial), e coeficientes de transferéncia de calor e massa ao longo do reator;

o perfil de velocidade “plug-flow™;

o dispersdo axial desprezivel;

» perfil de temperatura na entrada do leito plano;

o fluido reagente escoando cocorrente com o fluido refrigerante;

¢ porosidade uniforme.
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Inicialmente € apresentado o modelo pseudo-homogéneo classico, depois o
modelo aplicado neste trabalho de Toledo e Maciel Filho baseado em Maciel Filho {1989).

Estes modelos sdo apresentados para a equacio da taxa de reacdo de Maciel Filho (1985).

1L.6.1 - Modelo Pseudo-Homogéneo Cldssico

Esta formulacfio matematica de Froment ¢ Bischoff (1990), para modelar o reator
catalitico de leito fixo, considera a condugdo de calor e massa na direcdo radial através de
parametros efetivos.

A seguir, sdo apresentadas as equacgbes adimensionalisadas do modelo classico

com a equacdo da taxa de reaciio Rw de Maciel Filho (1985):

Balango de Massa:

& Defia[ é’X} G & PMp,
e e | —+ Ry,
a R ral d] plé Py
Balango de Energia:

a pCRra

ar A 1&[ JI’]W G T ps(-AHy) Ry

— r ——
al plé& pCJT, (R+D

Balango da Varia¢8o da Quantidade de Movimento:
2
& G {@; L GL f]

d ng & pgDpprefgc
Equagio Continuidade:

g

Lo V. }=0

> (pf f)

Equagio do Fluido Refrigerante:

Iy  —up Il hy T
= l,z,t)-T,
== &+pkcm((2) %)
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Condi¢des iniciais e de contorno:

r=0 ;r—g:() (simetria)
r=1 & _ 0% Bib(T, - T(1,2,1)) (para todo 2)
& &
r
z=0 X=0, T:__fi,p.—;_*?,?m’TR = T (para todo r)
ref Pret Lot

onde B, € o nimero de Biot térmico, C, e Cpr sdo os calores especificos do fluido reagente
e do fluido refrigerante, (kcal’kg.K), g. ¢ uma constante de conversio de unidades,
(1<g/mh2.atm), D, difmetro da particula, (m), D difusividade efetiva radial, (m/h), f fator
de friccdo da equagdo de Ergun, (Froment e Bischoff, 1990), G velocidade de fluxo
mAssico, (kg/mz.h), hw coeficiente de transferéncia de calor na parede interna do reator,
keal/(h.m’ K). L comprimento do reator, (m), p a pressdo total adimensional do reator, p, a
pressdo na entrada do reator, (atm), prr a pressio de referéncia, (atm). PM € o peso
molecular médio, (kg/kmol), r o comprimento radial adimensional do reator, R relagio de
alimentacdo ar/etanol e R, raio do reator, (m).

T é a temperatura adimensional do reator, Ty, a temperatura de alimentacio, (K),
T(1,zt) a temperatura adimensional da parede do reator, Ty a temperatura adimensional do
fluido refrigerante, T,, a temperatura do fluido refrigerante na alimentacdo, (K), T 2
temperatura de referéncia, (K), ug a velocidade do fluido refrigerante, (m/h), Vr a
velocidade superficial, (m/h), X a conversdo, z o comprimento axial adimensional do
reator, Aes a condutividade efetiva radial, (kcal/m.h.K), AHr a entalpia de reagfio molar,
(kcal/kmol), p; € pr sdo as densidades do gis e do fluido refrigerante, respectivamente,
(kg/m’), pp densidade aparente do leito, (kgcat/m’) e Ry é a taxa de reagdo de oxidagdio do
etanol a acetaldeido sobre catalisador de Fe-Mo, (Ni/min.gcat.), Maciel Filho (1985).

11.6.2 - Modelo de Toledo e Maciel Filho

Esse ¢ um modelo pseude-homogéneo modificado, que incorpora de forma

implicita a presenca do solido no seu equacionamento, o que permite Superar as
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dificuldades de representar satisfatoriamente o comportamento dindmico do reator
catalitico de leito fixo utilizando o modelo pseudo-homogéneo classico. Estes modelos
modificados possibilitam reproduzir o comporiamento dindmico, além de alguns
fendmenos como a resposta inversa, ¢ permitem uma analise rapida e confidvel do
desempenho de algoritmos de controle avancados em tempo real, Toledo (1999).

A seguir, sdo apresentadas as equagdes adimensionalisadas do Modelo de Toledo e
Maciel Filho desenvolvidas em Toledo (1999), e que serdo utilizadas neste trabalho:

Balango de Massa:
&K _Dy ié[r_@_‘i’} G, &  (-2PMp;
a er révy o pr & &p; w
Balanco de Energia:
a CRral & C L & C,Ts (R+1)

onde:C,, =&(p;C )+ {1 -£)psC )

Balango da Variagdo da Quantidade de Movimento:

»__G [@u G’L f}

d ng é‘% pgDpprquc
Equacdo Continuidade:

’

Clo V. 1=0

P (P 7 )

Equacio do Fluido Refrigerante:

Ty Zue Iy Py (1(,2,0)-T,
55 & pRCPR((”) #)

Condigbes iniciais e de contorno:

r=0 =0 (simetria)
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r=1 i‘g- = 0,% = Bi(T, ~T(1,2,1)) (para todo z)
T

z=0 X=0, T=-L% p= Po T = Ly (para todo 1)
I;-ef ref j-'ref

onde G; € a velocidade de fluxo massico intersticial, (kg/mz.h), e D¢ a difustvidade efetiva

radial intersticial, (m/h), as demais variaveis e pardmetros seguem a nomenclatura ja citada.

IL.7 - SOLUCAO DOS MODELOS

11.7.1 - Colocacdo Ortogonal

Os modelos dindmicos de um reator catalitico de leito fixo representam um
sistema “stiff” de equacgles diferenciais parciais parabolica/eliptica (EDPs) devido a grande
razfo de capacidade calorifica sdlido/fluido, tipicamente ao redor de 100.

A soluco numérica deste tipo de sistemas envolve normalmente uma
discretizagdo das varidveis espaciais tal que as EDPs sdo convertidas dentro de um sistema
de equagdes diferenciais ordindrias (EDOs). As técnicas de discretizagio mais populares
sio diferengas finitas e colocagfo ortogonal.

As vantagens de empregar diferencas finitas encontram-se na sua facilidade de
implementaciio computacional e na confianca e estabilidade da solugio correspondente.
Entretanto, para descrever o comportamento dindmico de um reator catalitico de leito fixo ¢
necessario empregar muitos pontos de malhas para alcangar a requerida estabilidade e
convergéncia. Isto ¢ muito dispendioso em termos de tempo computacional e impraticavel
para estudos de controle/otimizaggo.

Com relagio a colocagio ortogonal, este método estd contido dentro da classe
geral de técnicas de aproximagio conhecidas como método dos residuos ponderados, o qual
também incluem os métodos de Galerkin, Integral, Minimos Quadrados ¢ Momentos como
casos especiais. As varidveis envolvidas sio expandidas em termos de uma fungfo tentativa

polinomial e as EDPs sfo satisfeitas nos pontos discretos ou pontos de colocagfo os quais
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resultario num conjunto de EDOs. Estas EDOs sfo expressas normalmente em termos do
valor da solugc@io nos pontos de colocagio, e a colocagfio ortogonal pode ser aplicada em
uma das duas ou em ambas dire¢des espaciais.

O método da colocagio ortogonal é um método dos residuos ponderados para
aproximac¢io polinomial de fun¢Ges incognitas. O método se baseia em estabelecer residuos
nulos em pontos bem determinados, que neste caso, serfio as raizes dos polindmios de
Jacobi (Domingues, 1992), na direcdo espacial onde as grandezas so aproximadas por
colocagdo.

Para modelos de estado estaciondrio, na qual dispersfo axial ndo € normalmente
considerada, a varidvel espacial radial é discretizada e as equagdes, agora um sistema de
EDOs, podem ser integradas ao longo da direcBo axial. Se dispersio axial € mcluida,
colocacdo ortogonal pode ser aplicada em ambas diregOes radial e axial, a chamada
colocagdo dupla e as equaces do modelo sdo transformadas dentro de um sistema de
equacdes algébricas ndo-lineares.

Para a simulacfio do comportamento dindmico ha necessidade da aplicacio da
colocacio dupla, transformando o modelo num conjunto de EDOs, as quais sfo integradas
no tempo, Método das Linhas.

Obter a solugio por colocagdio ortogonal € geralmente mais rapido do que pelo
método das diferencas finitas para equivalente preciso devido ao uso de wm ntmero
reduzido de pontos de malha (pontos de colocacZo). Entretanto, se polindmios de alta
ordem sdo empregados como fungdes tentativas, a solugdo computada pode ser ondulada e
desde que as formulas da colocagfio ortogonal sdo usadas para aproximar derivadas, os
problemas com este comportamento podem ser significantes (Toledo, 1999).

Froment e Bischoff (1990) mostraram que o método da colocacfio ortogonal foi
cerca de 30% mais rapido que dois métodos de diferengas finitas testados. Finlayson (1971)
também demonstrou que o método da colocagdo ortogonal € mais rapido que o método das
diferencas finitas quando aplicado a um reator bidimensional “plug-flow™.

Mais informagdes sobre sohigdo de modelos podem ser obtidas nas referéncias a
seguir: Carnahan et al. (1969), Finlayson (1971 e 1974), Carey ¢ Finlayson (1975), Mihael
e lordache (1976), Constantinides (1978), Villadsen e Michelsen (1978), Kubicek e
Hiavacek (1983), Davis (1984), Segall et al. (1984), Kuno ¢ Seader (1988), Chapra e
Canale (1989), Froment e Bischoff (1990), Schiesser (1991), Domingues (1992), Cunha
(1993), Kwong (1993), Rice e Do (1995) e Toledo e Maciel Fitho (1995), Toledo (1999).
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I1.7.2 — Metodologia de Resolucdo Numeérica

A solucdo das equacgoes, descritas anteriormente, foi feita pelo Método das Linhas,
utilizando-se o método da colocacio ortogonal (Villadsen & Michelsen, 1978) na direcéo
radial com o método de Runge-Kutta de quarta ordem para a direcfio axial. Este método vai
reduzir um sistema de equagdes diferenciais parciais de segunda ordem com duas variaveis
independentes em um sistema de equacdes diferenciais ordinarias, pela substituicio de cada
uma das diferenciais parciais por um conjunto de tantas equages diferenciais ordinarias
quantas forem os pontos de colocagiio estabelecidos (Azeredo,1996).

Para as respostas do modelo, utilizou-se 8 pontos axiais e 5 pontos radiais no
reator, sendo que nos 5 pontos radiais sfo feitas médias para haja uma Gnica saida axial,

tendo como base para isto o fluxo “plug-flow”.

I1.8 — CONCLUSOES

Neste capitulo comentou-se sobre os principios da modelagem e simulacio de
reatores cataliticos de leito fixo, objetivando demonstrar a base teérica e pratica dos estudos
que seguiram nos proximos capitulos.

Os modelos de reatores tubulares de leito fixo tém sido amplamente estudados,
com diferentes niveis de sofisticagdo, podendo desta forma concluir que o modelo
empregado neste trabalho, desenvolvido por Toledo e Maciel Filho, e as simplificagdes
empregadas para representar o comportamento dindmico do reator apresentam bom
potencial para se atingir os propdsitos do trabatho.

Também se comentou neste capitulo, o método numérico utilizado para simulagdo

do modelo do reator, sendo os resultados obtidos apresentados nos proximos capitulos.
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CAPITULO III - SIMULACAO DINAMICA DO REATOR

IIL1 - INTRODUCAO

Neste capitulo apresentam-se simulagSes dindmicas do modelo pseudo-
homogéneo bidimensional de Toledo e Maciel Filho desenvolvidas em Toledo (1999), que
fol apresentado no Capitulo 1I.

As figuras representam o comportamento dinimico do reator em malha aberta
frente 2 mudangas nas variaveis de entrada, de modo que possibilita ter uma compreensio
destas e como elas afetam o desempenho do reator. Esta andlise permite determinar quais
variaveis devem ser escolhidas para serem controladas e/ou manipuladas com a finalidade

de manter ou alterar o ponto de operacdo do reator.

L2 — SIMULACAO DINAMICA

Esta etapa do trabalho é muito importante para o conhecimento e definicdo de
- condi¢Bes operacionais do reator, possibilitando analisar o efeito e a sensibilidade das

variaveis imposta no reator.

Para as simulacdes que sdo mostradas neste trabalho, foram utilizados os seguintes

pardmetros de projeto:
Propriedades do Catalisador Fe-Mo

Cps = 0.15 keal/kgeat. K
ps = 3857 kgcat/my’

op = 2314 kgeat/m’
onde:

C,s = calor especifico do catalisador, (kcal’kgeat. K)
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ps = densidade do catalisador, (kgcat/m®)

pp = densidade aparente do leito, (kgcat/m®)

Parimetros Operacionais e de Projeto do Reator Catalitico de Leito Fixo

Tfo = Tro= 437.15K;

R=128;

GM = G = G; = 7000kg/m’.h;
ur = 3.0 m/h;

po =1 atm;

D:;=0.017m;

D, = 0.002m;

L=2m;

e=0.4.

Neste trabalho nfo se considera a variagdo das propriedades fisicas, dos
coeficientes de transferéncia, da pressdo e nem da temperatura do fluido refrigerante ao
longo do comprimento do reator. Estas suposicdes foram adotadas, devido ao fato que este
trabalho tem por principio o estudo de um sistema de controle, e que a variagio dos
elementos citados acima, acarretam mudangas quantitativas e nfo qualitativas, como ja
mostrado em trabalhos anteriores (Toledo, 1999).

Ja o estudo dos efeitos e sensibilidades das varidveis de entrada do reator sdio de
extrema necessidade para fins de controle. Desta forma, fez-se variagdes degrau nas
varidveis de entrada (independentes), no caso temperatura do fluido reagente, temperatura
do fluido de refrigeracio, concentragfio de reagente € vazio do fluido reagente, de modo
que possibilite a andlise das varidveis dependentes, como a conversdo do reagente em
produto e a temperatura do reator.

As variavels de entrada escolhidas a serem perturbadas foram as seguintes:

e Tfo = temperatura de alimentacfio dos reagentes, K;
e Tro = temperatura de alimentacdo do fluido refrigerante, K;

o Tr = temperatura do fluido refrigerante ao longo do reator, K;
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e R =razdo molar de alimentagdo ar/etanol;

e GM =G = G; = velocidade de fluxo méssico, kg/m’.h.

Deve-se ressaltar que o modelo bidimensional foi simulado utilizando S pontos de
colocag@io radiais mternos ¢ 8§ pontos de colocagfio axiais internos. Estes mimeros foram
escolhidos apds extensivo estudo por Toledo (1999), procurando-se obter a minima
realizacdo do sistema. Isto €, uma malba de discretizacio com o minimo de pontos e que
possibilita reproduzir o comportamento dindmico do reator adequadamente.

Ao longo do trabalho serfio apresentadas figuras referentes normalmente as
varidveis dependentes do reator, por exemplo, a temperatura, nas posi¢des axiais Z;. Estas
posi¢des se referem ao resultado de interpolagdo dos pontos de colocagio axiais internos
Wazi, que por sua vez representam os valores radiais médios. Estes pontos estdo
representados na Figura lIl.1 como Z,, 75, Z; e assim sucessivamente, até a sexta posigdo
axial. Portanto, a compreensdio da Figura IIl.1 é fundamental para o entendimento das
figuras dos Capitulos III, IV e V.

Yz Wurn Yz Wiiza Waazs Wiz Vam Wags
— - —. - e
= E0 ; %}\I‘;‘R_&; E‘d“‘z ;%@m I\”Nﬂiél ! ‘Vn%gg l q’N'!'R._G i \i’N!mJ? ‘VNEI'RX
e ™ 1 I I S
105 11 11 \ i HE R E
R R Wi Pk Wiad  ldd, by
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: SN R i bpeober e
E Pipobig o bii i bie e
& S T O S P ey bir by b
2 Bl 1 b i 1] 1:d Tgl L
® (M W RES Y ;W W/  War VR
A aasmaimnts Re: L Btk
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B BT o e R B ™ ‘“"”"“"””'"'_‘“’T;T‘““T”?“T”""E‘TT"”F’ i
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, : i : . : {
Z=0 z, z, z, 2, z 72

Distancia Axial Adimensional, Z

Figura I11.1 — Malha de Pontos Gerados pela Colocagio Dupla

Nesta figura os Wmz (1 = 1,...,8) equivalem as posicdes axiais dos pontos de

colocagiio tem os seguintes valores adimensionais:



Capitulo I1I - Simulagio Dindmica do Reator 23

W = 0.0254;
Przo= 0.129;
Pygs = 0.297;
Worra = 0.5;
Przs = 0.703;
Prze = 0.871;
Py = 0.975;
Wzs = 1.0,

e os Z; (= 1....,0), equivalem as seguintes posi¢cdes axiais do reator:

Z;=020m;
Z; =040 m;
73 =0.60 m;
Z;=1.00m;
Zs=1.60m;
Ze=2.00m.
Efeito de Tfo

Pelas Figuras I11.2 a IIL.5, observa-se o comportamento dinfdmico da temperatura e
conversdo ao longo do eixo axial do reator frente a perturbagGes degrau positiva e negativa
em Tfo.

Das figuras conclui-se que o sistema apresenta um comportamento ndo linear,
inclusive o fendmeno da resposta inversa, mostrando a alta complexidade dinimica deste
sistema ¢ a sensibilidade frente a perturbacGes em Tfo. Observa-se também pelas figuras
que os Gltimos pontos do reator sdo menos sensiveis, isto devido ja ndo haver reagente para
converter como no inicio do reator.

Para fins de conirole, Tfo nio ¢ uma boa op¢fo como varidvel manipulada,

principalmente por ocasionar resposta inversa no sistema.
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Figura III.3 — Perfil Dindmico da Conversio Axial do Reator
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Figura IT1.5 — Perfil Dindmico da Conversdo Axial do Reator
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Efeito de Tro

O comportamento do reator frente & perturbagdes degraus em Tro apresenta uma
maior sensibilidade do que com relacio & Tfo, devido ao fato do fhudo refrigerante atuar
em toda a extensdo do reator, o que pode ser observado nas Figuras II1.6 a I11.9, nas quais
perturbacdes de menor grandeza produzem grandes oscilagdes nas variaveis dependentes.
Pode ser notado também, que no ponto Z;, a temperatura do reator atinge os maiores
valores, se tornando desta forma de grande interesse para o sistema de controle.

Também deve ser ressaltada a dificuldade pratica de mudangas repentinas na
temperatura do fluido refrigerante, que normalmente se constitui em um volume

consideravel de fluido com alta capacidade calorifica nos sistemas de porte industrial.
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Figura II1.6 —~ Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura 111.9 - Perfil Dindmico da Conversiio Axial do Reator

Efeito de GM

Através da observagio das Figuras I11.10 a II1.13 , nota-se nm comportamento bem
menos complexo e baixa sensibilidade do sistema frente as perturbagdes em GM, por isso
visualiza-se somente alguns pontos axiais onde a perturbacfio pode ser melhor notada. E
como a vazio € amplamente utilizada em sistemas de controle, neste caso grandes variagdes
serfo necessarias para se obter a resposta desejada do reator. Respostas inversas de pequena
intensidade na conversdo do reator também foram notadas.

No entanto, com relagdo aos perfis da pressfo do reator, estes apresentam um
comportamento semelhante a uma resposta degrau. Isto ¢ devido provavelmente a forma da
equaco dindmica da pressdo em relagdio ao pardmetro GM. A equacgfo dindmica da pressdo
vem de uma andlise dimensional, uma maneira simplificada de gerar perfis dinimicos da
pressdo ao longo do reator, Maciel Fitho (1989). Devido a esta simplificacio no modelo e
comportamento muito abrupto da pressio em relagio a perturbaces degraus em GM,

optou-se por considerar somente perfis constantes para a pressdo no decorrer do trabalho.
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Evita-se com isso perfis dindmicos de pressdo muito agudos e que, provavelmente, nfo

representem a realidade do reator catalitico de leito fixo.
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Figura III.10 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura II1.13 — Perfil Dindmico da Conversédo Axial do Reator

Efeitode R

Pela observacdo das Figuras II1.14 a II1.17, nota-se um comportamento dindmico

bem parecido com as do Efeito em GM, com uma nio-linearidade menos acentuada do

reator para mudangas nestas varidveis operacionais (GM e R), e como ja se foi falado

anteriormente, com pouca sensibilidade do sistema para perturbacBes degrau nestas

varidveis operacional, onde também se visualiza nas figuras somente alguns pontos axiais

do reator que melhor se observa as perturbagdes.

Também se observam respostas inversas nos graficos de temperatura do reator, pois

para perturbaco num sentido, tem-se respostas em outro.
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IIL.3 - CONCLUSOES

Neste capitulo apresentou-se o comportamento dindmico do reator utilizando o
modelo pseudo-homogéneo bidimensional do reator catalitico de leito fixo (modelo de
Toledo e Maciel Filho), onde 0 modelo se apresentou eficiente na reprodugfo qualitativa
das caracteristicas deste tipo de reator. Uma questdo fundamental a ser comentada € a
importéncia da utilizacdo da capacidade térmica do solido, (pC;)s, na modelagem do reator
visando representar adequadamente o comportamento dindmico do mesmo.

Com a imposigdo de perturbagbes degrau nas varidveis manipuladas
(independentes) do reator, procurou-se observar os efeitos que as mesmas reproduziam nas
varigveis controladas (dependentes), para melhor planejar as estratégias de controle e

otimizagio que serfio de fundamental importéncia para os proximos capitulos.
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CAPITULO IV - MODELAGEM EMPIRICA DO REATOR

IV.1 - INTRODUCAO

Observa-se através das perturbagdes feitas até o momento, que hé a necessidade de
se avaliar a interacdo existente entre as variaveis para se estabelecer uma politica adequada
de controle. Desta forma, fez-se um planejamento de experimentos em estrela para as
variaveis de controle (fatores), estudadas no capitulo anterior, para a anlise de seus efeitos
e suas mnteracdes.

Um modelo estatistico do sistema também serd obtido e utilizado no proximo

capitulo em um sistema de controle.

IV.2 - PLANEJAMENTO DE EXPERIMENTOS

Ao contrario do gue normalmente se pensa, a estatistica nfo ¢ s6 analise de dados,
ela € também uma ferramenta que auxilia no planejamento dos experimentos em que esses
dados sio coletados. E comum, especialmente em industrias quimicas, aparecerem
problemas em que € preciso investigar vérias propriedades ao mesmo tempo ¢ estas, por sua
vez, sdo afetadas por uma duzia ou mais de fatores experimentais.

Os planejamentos experimentais, baseados em principios estatisticos, extraem do
sistema em estudo o méximo de informagio dtil, através de um nimero minimo de
experimentos. As ferramentas estatisticas, embora valiosas, sdo apenas um complemento a0
conhecimento que o especialista possuiu sobre o sisterna em estudo. O ideal é que as duas
coisas — conhecimento basico do problema e estatistica — andem juntas.

Um dos problemas mais comuns que um experimentador pode enfrentar é a
determinacdo da influéncia de uma ou mais varidveis sobre uma outra varidvel de interesse.

A primeira coisa a fazer, no planejamento de um experimento, é determinar quais
sdo os fatores € as respostas de mteresse para o sistema que se deseja estudar. Os fatores,

isto €, as varidveis manipuladas pelo experimentador, tanto podem ser qualitativas (como
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tipo de catalisador) como quantitativas {(como a temperatura). Dependendo do problema,
pode haver mais de uma resposta de interesse.

Em seguida, ¢ preciso definir claramente que objetivo se pretende alcancar com os
experimentos, porque isso determinard que tipo de planejamento experimental deve ser
utilizado.

Tendo-se selecionado as varidveis importantes, o proximo passo seria avaliar
quantitativamente sua influéncia sobre a resposta de interesse, bem como suas possiveis
interagdes. Para fazer isso com o minimo de experimentos o pesquisador pode empregar
planejamentos fatoriais completos. Ultrapassando essa etapa e desejando obter uma
descricio mais detalhada, isso €, obter modelos mais sofisticados, pode-se empregar a
modelagem por minimos quadrados.

As vezes o objetivo principal do pesquisador é otimizar o seu sistema, isto é,
maximizar ou minimizar algum tipo de resposta. Pode ocorrer que ao mesmo tempo deseja-
se satisfazer determmados critérios. Por exemplo: produzir a maxima quantidade de wm
determinado produto ao menor custo possivel e sem fugir das especificacdes. Uma técnica
conveniente para isso é a metodologia de superficies de resposta (RSM).

A metodologia de superficies de resposta (ou RSM, de “Response Surface
Methodology™) ¢ uma técnica de otimizagBo baseada no emprego de planejamentos
fatoriais, introduzida por G. E. P. Box na década de 1950 (Box et. al., 1978), ¢ que desde
entdo tem sido usada com grande sucesso na modelagem de diversos processos industriais.
Os textos tradicionais que tratam da RSM normalmente sio dirigidos a um plblico com
escassos conhecimentos de estatistica e por isso mesmo sfio bastante prolixos, recorrendo a
técmcas e procedimentos muito especificos, que na verdade sdo casos particulares de
procedimentos mais gerais.

A metodologia de superficies de resposta € constituida de duas etapas distintas:
modelagem e deslocamento. Essas etapas sfo repetidas tantas vezes quantas forem
necessdrias, com o objetivo de atingir uma regido 6tima (méxima ou minima) da superficie
investigada. A modelagem normalmente ¢é feita ajustando-se modelos lineares ou
quadréticos a resultados experimentais obtidos a partir de planejamentos fatoriais. O
deslocamento se da sempre ao longo do caminho de méxima inclinacio de um determinado
modelo, que € a trajetdria na qual a resposta varia de forma mais pronunciada,

Para se investigar a superficie de resposta em torno das condi¢Oes habituais de

funcionamento do processo, usando o planejamento fatorial, note que este planejamento
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contém um ponto central, e por isso varre trés niveis de cada variavel, e nfio apenas dois. O
fato de existirem trés niveis nos permitira verificar se ha ou nfo falta de ajuste para um
modelo linear, caso que seria impossivel se houvesse apenas dois niveis.

Se o modelo linear nfio serve, o passo seguinte naturalmente € tentar um modelo

quadrético, cuja expressdo geral, para duas variaveis, ¢
v =bo + bpx; + byxy + byxi’ + baxy” + byxpxs

Esse modelo, no entanto, tem seis parametros, € um planejamento até o momento
tem apenas cinco “niveis”, isto €, cinco diferentes combinactes de valores. Como ndo &
possivel determinar as estimativas quando hd mais pardmetros de que niveis, o
planejamento deve ser ampliado. A ampliaco pode ser feita de vérias maneiras. A mais
comum € a construcdo do chamado planejamento em estrela. Para fazer um planejamento
em estrela simplesmente acrescentamos ao planejamento ja existente um planejamento
idéntico, porém girado de 45 graus em relagio a orientagiio de partida. O resultado ¢ uma
distribuicdo octogonal. Um argumento geométrico simples, leva a conclusdo de que os
novos pontos estio a uma distédncia de 2'” do ponto central (em variaveis codificadas).

Na metodologia de superficies de resposta o nuimero de varidveis ndo € uma
restricfio, nem o numero de respostas. A RSM pode ser aplicada a qualquer ntimero de
varidveis independentes e pode modelar simultaneamente varias respostas. Essa
caracteristica ¢ importante em muitas situagdes praticas, sobretudo na industria, onde varios
critérios tém de ser satisfeitos a0 mesmo tempo. Essa técnica também se baseia na
modelagem por minimos quadrados.

Modelos Empiricos sfo modelos que procuram apenas descrever, com base na
evidéncia experimental, 0 comportamento do processo estudado. Na modelagem empirica
procura-se descrever o processo estudado na regido experimental investigada. Isso quer
dizer que modelos empiricos sfio também modelos locais. Sua utilizagdo para previsdes
para situagdes desconhecidas corre por conta e risco do usudrio.

Construir modelos nfio basta. E preciso também avaliar se eles sfio realmente
adequados a situacfo que se pretende descrever. 86 entdo tem cabimento extrair conclusbes
desses modelos.

Mais detalhes sobre planejamento de experimentos consultar: Box et al. (1978),
Bruns (1993) e Barros Neto et al. (1996).
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Na Tabela IV.1, pode-se observar os valores das perturbagdes que serfio dadas no

planejamento em estrela para cada varidvel.

Tabela 1V.1 — Perturbagdes das Varidveis de Manipulacio

Variavel Porcentagem Valor baixo Valor central Valor alto
(%) (-1) 0 D
Tfo (K) 2 428,407 437,15 445,893
Tro (K) 2 428,407 437,15 445,893
GM (kg/m".h) 10 6300 7000 7700
R 10 25,20 28,00 30,80

O planejamento em estrela consiste em um fatorial completo 2%, o que acarreta em
16 experimentos, mais 8 experiinentos com 45° em relacdo aos demais, e mais 2
experimentos no ponto central, que serdo demonstrados a seguir na Tabela I'V.2.

As respostas para o planejamento serfio as variaveis controladas: a temperatura do
reator no 1° ponto que se situa a 0,20 m da entrada ¢ a conversio na saida do reator. Estas
respostas foram escolhidas, de maneira tal que possa ser controlado o ponto de maior
oscilagdo de temperatura no reator, como foi observado no Capitulo II1, e o ponto de maior

interesse econdmico na planta industrial, respectivamente.

Tabela I'V.2 — Planejamento Fatorial em Estrela para o Reator

Corrida Tio Tro GM R T X
(K) (K) | (kg/m’h) (K)
1 428,407 | 428,407 6300 2520 | 4352139} 0,5916
2 428.407 | 428,407 6300 30,80 | 434,4859 | 0,6462
3 428,407 | 428,407 7700 25,20 [ 4357293 | 0,5578
4 428,407 | 428,407 7700 30,80 | 43491971 0,6100
5 428.407 | 445,893 6300 25,20 | 458,1418 | 0,8618
6 428,407 | 445,893 6300 30,80 | 456,1391 | 0,9023
7 428,407 | 445,893 7700 25,20 | 460,2175 1 00,8456
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8 428,407 | 445,893 7700 30,80 | 457,5440 1 (,8820
9 445,893 | 428,407 6300 25,20 | 437,5459 | 0,6008
10 445,893 | 428,407 6300 30,80 | 436,5934 | 0,6544
11 445,893 | 428,407 7700 25,20 | 438,8923 | 0,5684
12 445,893 | 428,407 7700 30,80 | 437,7798 | 0,6197
13 445,893 | 445,893 6300 25,20 | 463,19106 | 0,8987
14 445,893 | 445,893 6300 30,80 | 458,6436 | 0,9088
15 445,893 | 445,893 7700 25,20 1 467,5480 | 0.8914
16 445,893 | 445,893 7700 30,80 | 460,6159 | 0,8853
17 419,664 | 437,15 7000 28,00 | 445,1681 | 0,7439
18 545,636 | 437,15 7000 28,00 [ 4514663 | 07717

19 437,15 | 419,664 7000 28,00 | 426,0270 | 0.4693
20 437,15 | 545,636 7000 28,00 |471,3280 | 0,9599
21 437,15 437,15 5600 28,00 | 446,0402 | 0,7816
22 437,15 437,15 8400 28,00 | 448,3723 | 07179
23 437,15 437,15 7000 22,40 | 449,1544 | 0,6886
24 437,15 437,15 7000 33,60 | 446,0744 | 0,7926
25 437,15 437,15 7000 28,00 | 447,3448 | 0,7464
26 437.15 437,15 7000 28,00 | 447.3448 1 0,7464

IV.2.1 — Andlise da Temperatura do Reator

Para analise dos experimentos feitos na Tabela 1V.2, utilizou-se o “Software
Statistica for Windows 5.0”, que se mostrou neste trabatho ser eficiente na metodologia
empregada e oferecendo amplos recursos de informética.

Os efeitos das varidvels de entrada e suas interacGes podem ser observados na
Tabela IV.3. Com estes pode-se notar a necessidade de controle da temperatura do reator
pela temperatura de refrigeracdo (Efeito 2), sendo a temperatura do reator uma variavel de
controle importante, haja vista a ocorréncia de pontos quentes dentro do reator.

Na Tabela IV.4 sdo apresentados os coeficientes do modelo estatistico para a

resposta de interesse, no caso a temperatura do reator, que foram obtidos por regresséo. Em
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seguida o modelo estatistico € apresentado e representado na Figura IV.1, onde o modelo

pode ser comparado com as respostas observadas no planejamento.

Tabela I'V.3 — Efeitos Principais

Eferto

Erro Padrio Teste-t p
Média/Interagio 4473448000 0,595707915 750,9465439 0,000000000
(1) Tf (L) 3,4179250 0,343932125 9,9377893 0,000000787
Tf (Q) 0,6099438 0,403296165 1,5123966 0,158619058
(2) Tr (L) 23,4568917 0,343932125 68,2020956 0,000000000
Tr (Q) 0,7900938 0,403296165 1,9590907 0,075932081
3BHeM L) 1,4963417 0,343932125 4,3506889 0,601154054
GM (Q) 0,0544688 0,403296165 0,1350589 0,895004953
(4 R oL -2,1598583 0,343932125 -6,2798970 0,000060036
R Q) 0,2585438 0,403296165 0,6410766 0,534601316
IL por 2L 0,9366875 0,421229106 2,2237008 0,048053239
1L por 3L 0,5540375 0,421229106 1,3152878 0,215170216
1L por 4L -0,9163375 0,421229106 -2,1753898 0,052283707
2L por 3L 0,7909875 0,421229106 1,8778083 0,087158596
2L por 4L -1,5691375 0,421229106 -3,7251403 0,003351671
3L por 4L -0,4121375 0,421229106 -0,9784165 0,348896509
Tabela 1V.4 — Coeficientes de Regressdo do Modelo do Sistema
Coefic. Regres. Erro Padrio Teste-t P
Média/Interacdo 2409,629467 1048,203501 2,29881837 0,042119390
(L Tf (L) -5,763915 2,624246 -2,19640857 0,050401229
T Q) (,003990 0,002638 1,51239660 0,158619058
(2) Tr (L) -5,410349 2,624246 -2,06167779 0,063680853
Tr Q) 0,005168 0,002638 1,95909066 0,075932081
3eM @) -0,044802 0,022247 -2,01381717 0,069146227
GM (Q 0,000000 0,000000 0,13505893 0,895004953
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@ R L) 21,618641 5,561835 3,88696182 0,002532802
R (Q) 0,016489 0,025720 0,64107664 0,534601316

1L por 2L 0,006127 0,002755 2,22370080 0,048053239
1L por 3L 0,000045 0,000034 1,31528779 0,215170216
IL por 4L -0,018716 0,008603 -2,17538980 0,052283707
2L por 3L 0,000065 0,000034 1,87780827 0,087158596
2L por 4L -0,032049 0,008603 -3,72514025 0,003351671
-0,000105 0,000107 -0,97841648 0,348896509

3L por 4L

Através da tabela acima, a equagdio do modelo empirico para a temperatura do

reator pode ser assim representada:

T = 2409,629467 - 5,763915.Tf + 0,003990.TF - 5,410349.Tr + 0,005168.T7 -
0,044802.GM + 21,618641.R + 0,016489.R> + 0,006127.Tf Tr + 0,000045.Tf.GM -

0,018716.1f R + 0,000065.Tr.GM - 0,032049.Tr.R - 0,000105.GM.R

O modelo empirico da temperatura do reator no ponto Z = 0,20m, tem os seguintes

valores de ajuste:

Residuo dos Minimos Quadrados = (,709736

R?=99.77%

R? (adj) = 99,48%




Capitalo I'V — Modelagem Empirica do Reator

480 - : : : : .
475 1 |
470 ¢ '
465 ' _ . T
e o | e

485¢ - ; R

450 | - - - g

Valores Preditos

435} - w
a0t ’

a5F ¥

420 B

420 425 430 435 440 445 450 455 480 465 470
Valores Observados

Figura IV.] — Grafico dos Valores Observados vs Valores Preditos pelo Modelo

475

480

As Figuras IV.2 a IV.7 estéo representando de forma tridimensional, como duas

variaveis de entrada afetam a temperatura do reator, sendo as outras variaveis de entrada

mantidas no ponto central do planejamento. Desta forma, pode-se visualizar a técnica de

Superficies de Resposta.

Através das figuras nota-se a presenca de curvatura nas superficies, e a grande

intensidade do efeito da temperatura de refrigeracdo sobre a temperatura do reator, o que

vem realcar a necessidade de controle desta variavel.
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Figura IV.2 — Superficie de Resposta para as varidveis Tfe Tr

Figura IV.3 - Superficie de Resposta para as varidveis Tfe GM
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Figura IV 4 - Superficie de Resposta para as varidveis Tfe R

Figura I'V.5 - Superficie de Resposta para as varidvels Tr e GM
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Figura IV.6 - Superficie de Resposta para as variaveis Tre R
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Figura 1V.7 - Superficie de Resposta para as variaveis R ¢ GM
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1V.2.2 —~ Andlise da Conversdo do Reator

Para esta andlise, utiliza-se o mesmo planejamento de experimentos da Tabela
IV.2, onde os resultados para conversio (X) podem ser encontrados, e também o “Software
Statistica for Windows 5.0” para fornecer dados e graficos.

Na Tabela IV.5, sio apresentados os efeitos das varidveis de entrada e suas
interagbes, onde se pode notar também o efeito da temperatura de refrigeracio (Efeito 2)
sobre a conversio do reator. E na Tabela IV.6 sio apresentados os coeficientes de regresso
para o modelo estatistico, tendo como resposta a conversdo no fmal do reator.

Em seguida, o0 modelo estatistico ¢ apresentado e também representado pela Figura

1V.8, onde pode ser comparado com as respostas observadas no planejamento.

Tabela I'V.5 — Efeitos Principais

Efeito Erro Padrio Teste-t P
Meédia/Interacio 0,746400 0,010222 73,01807 0,000000
(HTf L) 0,015483 0,005902 2,62352 0,023680
Tf Q) 0,007238 0,006920 1,04582 0,318082
(2)Tr L) 0,267350 0,005902 45,30014 0,000000
Tr Q) -0,014362 0,006920 -2,07538 0,062192
BYGM @) -0,027650 0,005902 -4,68505 0,000666
GM Q) 0,003213 0,006920 0,46421 0,651552
4R (L) 0,041717 0,005902 7.06853 0,000021
R (Q) -0,001362 0,006920 -0,19688 0.847511
1L por 2L 0,006850 0,007228 0,94769 0.363644
1L por 3L 0,001075 0,007228 0.14872 0,884463
1L por 4L -0,009350 0,007228 -1,29356 0,222322
2L por 3L 0,008725 0,007228 1,20709 0,252714
2L por 4L -0,016350 0,007228 -2,26199 0,044935
3L por 4L -0,003125 0,007228 -0,43234 0.673849
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Tabela IV.6 — Coeficientes de Regressdo do Modelo do Sistema

Coefic. Regres. Erro Padrio Teste-t p

Meédia/Interacio -10,7772667 17,98678469 -0,59917694 0,561192383.
(OHTE (L) -0,0553595 0,04503108 -1,22936250 0,244583988
Tf (Q) 0,0000473 0,00004527 1,04581906 0,318082008
(2)Tr (L) 0.0822000 0,04503108 1,82540678 0,095185735
Tr Q -0,0000939 0,00004527 -2,07538187 0.062192320
3)GM L) -0,0003933 0,00038176 -1,03029493 0,324993504
GM (Q) 0,0000000 0,00000001 0,46420639 0,651551805
4R (L) 0,2473601 0,09543904 2,59181279 0,025057110
R (Q) -0,0000869 0,00044135 -0,19688131 0,847510925

1L por 2L 0,0000448 0,00004728 0,94768557 0,363644271
1L por 3L 0,6000001 0,00000059 0,14872438 0,884462591
1L por 4L -0,0001910 0,00014763 -1,29355622 0,222321817
2L por 3L 0,0000007 0,00000059 1,20708856 0,252714237
2L por 4L -0,0003339 0,00014763 -2,26199403 0,044934575
3L por 4L -0,0000008 0,00000184 -0,43233831 0,673849067

Com os coeficientes da tabela acima, a equagdo do modelo estatistica para a

converséo do reator é:

X:

-10,7772667 - 0,0553595.7F + 0,0000473.TF + 0,0822000.Tr - 0,0000939.T¢ -
0,0003933.GM + 0,2473601.R - 0,0000869.R° + 0,0000448. T Tr +

0,0000001.T{.GM - 0,0001910.Tf.R + 0,0000007.Tr.GM - 0,0003339.7r.R -
0,6000008.GM R

O modelo estatistico da conversdo do reator acima, tem os seguintes valores de

ajuste:

Residuo dos Minimos Quadrados = (,000209
R? = 99,49 %
R? (adj) = 98,84%
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Figura IV.8 — Gréfico dos Valores Observados vs Valores Preditos pelo Modelo

As Figuras IV.9 a IV.14 apresentam as superficies de resposta de duas variaveis de

entrada e a conversfo de saida do reator, sendo as outras variaveis de entrada mantidas

constantes no ponto central do planejamento.

Como na anglise da temperatura do reator, nota-se a presenga de curvatura nas

08

1.0

1.1

superficies e a grande intensidade do efeito da temperatura de refrigeracfio na conversdo do

reator.
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Figura IV.9 - Superficie de Resposta para as variaveis Tfe Tr

Figura I'V.10 - Superficie de Resposta para as varidveis Tfe GM
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Figura V.11 - Superficie de Resposta para as variaveis Tfe R

Figura IV.12 - Superficie de Resposta para as variaveis Tre GM
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Figura IV.13 - Superficie de Resposta para as varigveis Tre R

Figura IV.14 - Superficie de Resposta para as varidveis R e GM
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V.3 — CONCLUSOES

Neste capitulo, apresentam-se as equagdes dos modelos estatisticos para a
temperatura do reator no ponto de maior oscilagdio e para a conversdo de saida do reator.
Estes modelos representam dinamicamente o reator catalitico de leito fixo frente a
perturbagbes degrau de intensidade aplicada no planejamento dos experimentos.

Foi feito também neste capitulo, um planejamento em estrela para a andlise das
variaveis de entrada do reator, e como estas afetam a temperatura e a conversio do reator.
Foi também apresentada a técnica de superficie de resposta, onde se nota facilmente a
grande necessidade de um sistema de controle que manipule a temperatura de refrigeraco,
visto sua grande sensibilidade nas repostas de temperatura e conversio do reator.

No capitulo posterior, serdo utilizados os modelos estatisticos atuando como um
controlador “Feedback-Feedforward”. Desta forma, pretende-se obter maior rapidez nas

agbes de controle, quando sdo notadas perturbagbes nas varidveis controladas e nas de

entrada.



Capitulo V ~ Controle do Reator Quimico 55

CAPITULO V - CONTROLE DO REATOR QUIMICO

V.1 - INTRODUCAO

Para este capitulo consideracdes serdo dadas para o problema de controle do
reator, inciuindo as revisdes dos principais sistemas de controle de processos quimicos
utilizados na industria, a apresentagdo do sistema de controle proposto ¢ sua
empregabilidade no reator.

Desta forma, o modelo estatistico obtido anteriormente serd empregado no sistema
de controle do reator catalitico de leito fixo, e serd observado o seu potencial comparando-o

com um controlador convencional do tipo PID.

V.2 - SISTEMAS DE CONTROLE

O estudo do controle de reatores quimicos de leito fixo vem sendo desenvolvido
ao longo de varios anos em diversas universidades e instituicdes cientificas. O tema estd
longe de ser esgotado por nfo se tratar de um unico, mas de uma variedade grande de
processos com particularidades distintas, Toledo (1999).

Os objetivos de controle do reator s3o muitos, por exemplo: prioridades
econbmicas, de seguranca, de qualidade do produto desejado ou todos ac mesmo tempo.
Al¥ém disso, os reatores quimicos de leito fixo apresentam algumas particularidades que
prejudicam um sistema de controle, como:

e indisponibilidade, na maioria dos casos da medicdo em tempo real da varidvel mais
importante do processo quimico: a concentragio dos compostos;

e resposta inversa de algumas varidveis dependentes, em relagio as variagdes de certas
variaveis independentes;

¢ tempo morto associado 4 velocidade de propagacéo da onda térmica ao longo do leito;

+ acoplamento nfo-linear entre 0s processos cinéticos e energéticos;
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¢ parimetros fisico-quimicos que variam no espago ¢ no tempo.

A estratégia de controle de um reator quimico esta diretamente relacionada com
seu objetivo operacional. No caso deste trabalho, as prioridades de controle so o perfil de
temperatura do sistema, devido a sua instabilidade térmica, e a concentra¢do do produto,
por seu fator econdmico. Desta forma, fez-se o controle do reator através das duas
variaveis, tendo como objetivo a comparagio das mesmas no sistema. Para isto, 0s
controladores s3o avaliados no sentido de absorver perturbagfes nas cargas ¢ mudangas de
“set point” que alteram a estabilidade do sistema.

Para os estudos de controle utilizou-se o reator catalitico de leito fixo, no qual
ocorre a reacgdo de oxidacdo do etanol a acetaldeido; reagdo fortemente exotérmica e
caracteristica de muitos processos industriais. Portanto, o sistema apresenta duas grandes
dificuldades que possibilitam avaliar o desempenho de um algoritmo de controle
adequadamente: a forte liberacio de calor (reagfio exotérmica) e a natureza distribuida do
sistema {conversdo e temperatura do reator variam no espago € no tempo). Estas
caracteristicas levam a ocorréncia de gradientes de concentra¢io e temperatura ao longo do
reator, o aparecimento de pontos de méxima temperatura (ponto quente), a ocorréncia do
fendmeno da resposta inversa e alta sensibilidade do reator frente a perturbacdes nos
parametros operacionais do reator. Estas caracteristicas, que tornam o controle do reator um
objetivo dificil de ser alcangado, apresentam um ambiente adequado para avaliar o
desempenho de estratégias e algoritmos de controle. Mais detalhes sobre o controle de
reatores exotérmicos ¢ distribuidos consultar Luyben (1966), McGreavy (1983), Maciel
Filho (1989), Froment e Bischoff (1990), Windes e Ray (1992a ¢ 1992b).

Para mais detalhes sobre o controle em geral ¢ aplicacdes de controladores
avangados em reatores cataliticos de leito fixo as seguintes referéncias podem ser
consultados: Jutan et al. (1977), Bonvin et al. (1980), Iserman (1981), Desphande e Ash
(1981), McGreavy (1983), Astrom e Wittemark (1984), Stephanopoulos (1984), Smith e
Corripio (1985), Seborg et al. (1986), McDermott et al. (1986), Bolzan (1986), Desphande
(1989), Seborg et al (1989), Maciel Filho (1989), Luyben (1990), Rubigio (1990), Chen e
Sun (1991}, Patwardhan et al. (1992), Carneiro (1992), Ogunnaike ¢ Ray (1994), Wright e
Edgar (1994) , Assis (1996), Doyle et al. (1996), Edwards e Arthur (1997), Toledo e Maciel
Fitho (1996, 1997a, 1997b, 1998a, 1998b e 1998c).
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V.2.1 - Controle “Feedback™

Considerando um processo com um controlador “feedback™ em servigo, este
sistema “closedloop” pode experimentar perturbacdes de dois diferentes sinais: carga ou
mudanga de ““set point”™.

A maioria das perturbacdes em sistemas de engenharia quimica sfo de
perturbagdes carga, tais como mudancgas de composi¢io da alimentacdio, temperatura do
fluido reagente, temperatura do fluido de refrigeracdo, etc. A funcio do controlador
“feedback™ quando uma perturbagdo carga ocorre é retornar a variavel controlada para o
“set point” por mudancas apropriadas na varidvel manipulada, através do chamado resposta
reguladora.

As mudancas de “set point” podem ser feitas, particularmente em processos
batelada ou mudando de uma condigdo de operacdo para outra em um processo continuo.
Estas mudangas também atuam como perturbacfes para o sistema. A fungdo do controlador
“feedback™ é dirigir a varidvel controlada para igualar ao novo “set point”. A resposta para
uma perturbacdo no “set point” € chamada de resposta servo.

Os “loops” do controle “feedback™ nunca podem realizar um perfeito controle de
um processo quimico, que € manter a saida do processo continuamente no desejado valor
de “set point” na presenca de carga ou mudangas de “set point”. A razio ¢ smmples: “Um
controlador “feedback™ age no sistema somente apds ter detectado um desvio no valor de
saida de um desejado “set point™.

As vantagens do controlador “feedback”™ sdo:
¢ ndo requer identificacio ¢ medi¢io de qualquer perturbagio;

+ nio ¢ sensivel a erros de modelagem;

e nio ¢ sensivel a mudancas de pardmetros

As desvantagens s3o:
¢ o controle espera até o efeito da perturbacdo tenha sido sentida pelo sistemna, antes da
acdo de controle ser feita;
o ¢ insatisfatdrio para processos lentos ou com significante tempo morto;

¢ pode criar instabilidade na resposta de “closedloop”.
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PID

Considere o processo geral mostrado na Figura V.1, com uma saida y, uma

disturbancia d e uma variavel possivel de ser manipulada m.

id

Controlador p—— Processo >

Ysp €

¥wm

Figura V.1 — Malha de Controle “Feedback” — PID
A ac¢8o de controle do PID envolve os seguintes passos:

1. Medir o valor da saida utilizando um medidor adequadamente escolhido e
posicionado. Denota-se de yu o valor indicado pelo instrumento de medida.

2. Comparar o valor medido ym com o valor desejado ysp (“set point™) da saida. Gera-
se um erro a partir destas duas grandezas: € = Ysp - ¥YMm -

3. O erro é entdo alimentado no controlador, que por sua vez, altera o valor da variavel

manipulada m de tal maneira a reduzir a magnitude do valor de €.

Controladores PID sdo usados em “loops™, onde a agio derivativa pode ajudar a
compensar um atraso em algum lugar no “loop”. Uma aplicagio muito cormum € no
controle da temperatura, onde o efeito adverso do atraso do “thermocouple” e “thermowell”
pode ser parcialmente reduzido pela agdo derivativa. O problema principal com a agfo
derivativa € que amplia qualquer ruido no sinal do processo, produzindo flutuagdes na
posicdo da valvula de controle. Entdo, a agio derivativa deve ser usada somente em sinais

que estejam livres de ruido.
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A equagdo do controlador PID analdogico mais utilizado é:

Algoritmo Classico

ult)=K, l:e(t) +Wj{m }e(r)dt 4T, d;f‘t )]

T e V.1
onde:

u(t) = variavel manipulada;

K. = ganho proporcional;

T; = tempo integral;

Tp = tempo derivativo;

e(t) = “set point” — variavel controlada.

A atuac¢fio do controlador PID é proporcional ao erro, a integral do erro e a derivada
do erro, para que o controlador possa ser utilizado as constantes K., T; e Tp necessitam ser
convenientemente escolhidas, isto ¢, o controlador necessita ser sintonizado.

Para pequenos tempos de amostragem, T4, esta equagBo pode ser transformada em
uma equacio de diferencas por discretizagéo.

A derivada € smmplesmente aproximada por uma diferenca de primeira ordem, € o
termo integral € aproximado utilizando integracfo trapezoidal. A equagio (V.1) toma a
seguinte forma:

V.2)

)= K. {e(k)-?%[ﬁg)gﬂ—k o)+ 22 )-le mz)]}

A equacdo (V.2) € um algontmo nfo-recursivo, conhecido como algoritmo de
posiciio. Entretanto, algornitmos recursivos sfo mais apropriados para programacfo em
computadores e caracterizam-se pelo célculo da varidvel manipulada corrente, u(k),
baseada na varidvel manipulada passada, u(k-1), e termos de corregdo.

Para derivar o algoritmo recursivo, tem-se que subtrair da equagdo (V.2) a seguinte

equacdo:
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ulk—1)= Kc{e(k~])+%{M+§e(i)]+§%[e(k— D)—elk - 2)]} V3

! 2 22 A

Chega-se assim & forma recursiva, conhecida como algoritmo de velocidade,

equacdo (V.4).

u(k)=ulk ~ 1)+ q,elk)+ q,elk — 1)+ g,elk - 2) (V.4
onde:

u(k) = variavel manipulada;

e(k) = “set point” - variavel controlada;

de, 1 € Q2 = par@metros do controlador,

%__.KC[H&%&J

21, T, (V.5)
. =_KC[1mzi+a§_}
T, T, (V.6)
KT
q2 — oD
T, V.7

Os pardmetros qo, q:1 € 2, 0s quais foram considerados invariantes no tempo,
devem ser determinados de maneira a se obter um bom desempenho para o sistema
controle. Diversas técnicas podem ser utilizadas na determunacfio dessas constantes:
Ziegler-Nichols, Cohen-Coon, tentativa e erro, (Luyben, 1990).

Para mais detalhes consultar: Stephanopoulos (1984), Seborg et al. (1989),
Isermann (1981), Toledo (1992) e Souza (1993).
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V.2.2 — Controle “Feedforward”

Sistemas de controle “feedforward” tém ganhado alta aceitagio na Engenharia
Quimica nas Gltimas décadas. Estes tém demonstrado suas habilidades para methorar o
controle, devido ao seu caracter antecipativo que € interessante em face do comportamento
dos processos quimicos.

O controle “feedforward” ¢ provavelmente mais utilizado em sistemas de
engenbaria quimica, pois estes sistemas sfo freqlientemente vagarosos, ndo-lineares,
multivaridveis, e contém apreciaveis atrasos ou tempo morto.

A no¢do basica do controle “feedforward™ ¢ detectar as perturbacdes tdo logo elas
entrem no processo, e realizar os ajustes nas varidveis manipuladas para que as varidveis de
saida sejam mantidas constantes. Se a perturbacio for detectada tio logo entre no processo,
faz sentido levar a acfo imediata em ordem para compensar os efeitos no processo. Esta é a
vantagem do controle “feedforward” sobre o controle “feedback™, pois ele pode ser
perfeito, em teoria, sendo que uma perturbacdo nfio produzira erro na variavel controlada de
saida.

As desvantagens do controle “feedforward” sio:

e A perturbacfio deve ser detectavel. Se ela nfo pode ser medida, nfo se pode usar o
controle “feedforward”;

» Deve-se conhecer como as perturbagdes e as variaveis manipuladas afetam o processo.

Desta maneira, muitos sistemas de controle sfo instalados em combinacdo de
sistemas “Feedback-Feedforward”. O controlador “feedforward” cuida das grandes e
freqiientes perturbagdes mensuraveis, € o controlador “feedback” trata de quaisquer erros
que vieram através do processo por causa de imprecisdes no controlador “feedforward” ou
outras perturbagfes nfio mensurdveis.

Em sistemas nHo-lineares a adicdo de wm controlador “feedforward”
freqlientemente permite um ajuste 6timo do controlador “feedback™, pois & magnitude da
perturbacio que o controlador “feedback™ deve dominar serd reduzido pelo primeiro. As
acdes do controlador “feedforward” nfio sfo perfeitas, porque a dindmica nfo é perfeita,

mas hd um melhoramento significante em cima do controle “feedback™.
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V.3 - CONTROLE DO REATOR QUIMICO

Nesta etapa do trabalho, pretende-se discutir 0 objetivo e a aplicagfio pratica dos
assuntos abordados até o momento.

Através das equagdes estatisticas que descrevem o comportamento dindmico do
reator em operacio, pode-se utilizi-las no sistema de controle do reator como um
controlador tipo “Feedback-Feedforward”, e para fins de comparacfio optou-se por um
controlador “feedback” tipo PID, que ¢ amplamente utilizado nas indtstrias. Com isto, se
pretende obter altos niveis de desempenho para o reator, através de relativos baixos
esfor¢os de controle e programacéio .

Na figura V.2, observa-se melhor o sistema de controle do reator proposto neste
trabalho.

O smal gerado tanto pelo controlador “feedforward” como pelo controlador
“feedback™, quando se observa presenca de mudancgas de “set point” ou perturbagdes, sfo

enviados instantaneamente para a variavel manipulada.

Controle Feedforward

(Modelo Estatistico)
T
Controle Feedback
(Modelo Estatistico)
Variaveis Variaveis
g Reator —
de Entrada de Saida

Figura V.2 — Esquema de Funcionamento do Controlador “Feedback-Feedforward”

V.3.1 — Controle do Perfil Térmico do Reator

Nesta etapa consideraco sera dada para o controle da temperatura dentro do

reator, desta forma as figuras que serdo mostradas a seguir, tém como objetivo controlar a
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temperatura no ponto z = (0,2 m, pois este ponto apresenta grande oscilagdo t€rmica, o que
foi demonstrado nos capitulos anteriores.

Nas figuras V.3 ¢ V.5 demonstra-se o desempenho do sistema de controle do reator
frente a mudangas de “set point”, e nas figuras V.4 e V.6, visualiza-se o desempenho da
varidvel manipulada para cada caso, respectivamente.

Logo que se observa o comportamento dindmico do reator nas situacles abaixo,
pode-se notar que o sistema de controle pela equacfio estatistica ndo atinge completamente
a temperatura especificada, o que ndo acontece com o controlador PID, onde com este
controlador a temperatura do reator € atingida satisfatoriamente.

E interessante observar o comportamento da varidvel manipulada, onde a
temperatura do fluido refrigerante € logo especificada pela equacdo estatistica, o que nfo
acontece com o controlador PID, onde sua lei baseada no erro, produz grandes oscilagdes
na variavel manipulada para se atingir o “set point” da varidvel controlada. Deve ser

ressaltado que na pratica estes tipos de oscilagdes podem no ser possiveis.

470 - —— Eq. Estatistica
—i PiD
....... Set Point = 465 K

465 - L - "

480

Propriegades Fisicas, Coefidente de Yransferdncia,
Pressao ¢ Temperatura de Refrigeragdo constantes

Mudanga de Set Point na Temperatura do Reator

& 455
: Posigio ge Controle z= 02 m
Variave! Manipulada = Temp. de Refrigeragdo

450

445 -

440 . 1 , 1 2 L " 1 5 1 L 1

0,0 0.1 0,2 0,3 0,4 0.5 0,6
Tempo (h)

Figura V.3 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V.4 — Perfil Dinmico da Temperatura do Fluido Refrigerante do Reator
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Figura V.5 ~ Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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450
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Figura V.6 ~ Perfil Dinirmico da Temperatura do Fluido Refrigerante do Reator

As figuras V.7 a V.11 mostram o comportamento dindmico do reator frente a
perturbacdes degrau nas varidveis de entrada. Desta forma, observa-se que a Equacio
Estatistica controla normalmente o reator, mas nfo atinge totalmente o valor de “set point”
desejado para a varidvel controlada (“offset”), o que o controle PID ja faz facilmente

devido a sua lei de controle baseado no erro.
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Figura V.7 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V.8 -- Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator



Capitulo V — Controle do Reator Quimico

67

T(K)

T(K)

452
2 Propriedades Fisicas, Coeficiente de Transferéncia,
Pressie e Temperatura de Refrigeragio constantes
451
Perturpacdo degrau positiva de 2 % na Temp. de Alimentagao
Posigao de Controle z=02m Eg. Estatistica
450 —B-—PiD
Variavel Manipulada = Temp. de Refrigaraggo —-— Matha Aberta
S ke SetPoint= 447,35 K
449 - e ey
-l - - :
446 ) | L I i ] 4 | L 1 L |
0.0 01 0.2 c3 0.4 0.5 08
Tempo (h)
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Figura V.10 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator



Capitulo V — Controle do Reator Quimico 68

4480 Propriedsdes Fisicas, Coeficiente de Transferéncia,
Pressio e Temperatura de Refrigera¢io constanies
448 5 Perturbagio degrau posifiva de 10% na Conc. do Reagente,
’ 10% na Vazdo, 2 % na Temp. de Alimentacao e 2 % na Temp.
, do Fiuido Refrigerante
448.0 - Posigac de Contoie 2= 02 m Eq. Estatistica
s — PID
S Varidvel Manipulada = Tamp. de Refrigeragde «.oee-n Set Poini = 447,35 K
L4475 - |
o [ TR EP RN \'—«-u—»l I = » »
4470 \\/
448 5 -
4460 1 1 i | L { 5 i Y 1 E I
0.0 0,1 0,2 03 04 05 06

Tempo (h)

Figura V.11 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator

Nas figuras V.12 a V.17, mantém-se em controle a temperatura do reator no 1°
ponto, e altera-se a variavel manipulada agora para a vazdo, devido a ser uma variavel
muito utilizada neste tipo de fungéio pela industria. Neste caso em particular, nota-se que
ndo se obtém um sistemna adequado para controle, visto que a vazdo nfo apresenta
influéncia significativa sobre o reator, como foi demonstrado pelo planejamento fatorial.

Para este sistema de controle acima, nfio se obteve sintonia de controle para a
Equacdo Estatistica, e nem para o PID. Para o caso de uma perturbagéio do tipo mudanca de
“set point”, ndo fo1 possivel obter um controle perfeito. Somente foi possivel sintonizar os
controladores para algumas perturbag¢des degrau nas varidveis de entrada.

Como j& foi mencionado anteriormente, a Equacdo Estatistica deixa de atingir
completamente o valor desejado, mas nfio deixando de controlar o sistema para um valor
proximo do desejado.

Para uma perturbacdo degrau na temperatura de alimentacdio do reator, o

controlador PID nfio se mostrou eficiente, perdendo o controle sobre a temperatura do
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reator. Ja no caso da perturbac@o na temperatura do fluido refrigerante, nio obteve-se um
sistemna de controle eficiente em nenhum dos casos.

Estes fatos se devem, provavelmente, pelo fato da pequena influéncia da vazio
sobre o reator quimico, o que se nota na figura V.13, onde altos valores na vazio sio

necessarios para surtir efeitos no sistema, o que, na pratica, deve ser uma hipdtese rejeitada.
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Figura V.12 - Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V.14 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V.15 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
450 ——— Eq. Estatistica
—-- PID
] —&--Matha Aperta
|1 Set Point = 447,35 K
r Propriedades Fisicas, Coeficiente de Transferéncia,
Q 444 Pressio e Temperatura de Refrigeragdo constantes
et
L " Perturbacdo degrau negativa de 2 % na Temp. de Aimentagsc
442 |- Posicao de Controle 2=0,2m .“,.
B Variavel Maniputada = Vazéo i
!
440
438 L I : 1 ; 1 L H N H
0.0 0.2 04 08 08 10
Tempo (h)

Figura V.16 - Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V.17 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator

A fim de confirmar os dados estatisticos e comentarios sobre a temperatura do

fluido refrigerante, Tr, e a velocidade de fluxo massico, GM, que apresentam funcgio de

variavel de manipulacio, realizamos alguns testes de perturbagio.

A seguir, apresentamos na Tabela V.1 as perturbagdes degrau nestas varidveis de

entrada, visando observar o comportamento sobre a varidvel a ser controlada, que no caso €

a temperatura do reator no 1° ponto emz =02 m.

Tabela V.1 ~ Perturbacdes degrau nas variaveis para manipulacio

Perturbacfo degrau

Temperatura no 1° ponto (K)

Temperatura no 1° ponto (K)

(%) para perturbac@o em Tr para perturbacio em GM
-50 237,65 443,52
-30 317,47 445,28
-10 398,69 446,73
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0 447,35 447,35
10 500,93 447,89
30 573,79 448,78
50 653,09 449,42

A temperatura do fluido refrigerante sendo a variavel que mais se destacou com
seu efeito na parte estatistica, teve sua confirmacio através dos dados da Tabela V.1, onde
se pode observar a elevada sensibilidade sobre a temperatura do reator. J& a velocidade de
fluxo massico, como nos dados anteriores e pela Tabela V.1, nfo teve efeito significativo
sobre a temperatura do reator, sendo entfio confirmado a limitada utilizagdo pratica desta
variavel.

A seguir, observa-se melhor as conclusGes anteriores através das Figuras V.18 e
V.19, o comportamento dinimico da temperatura do reator no 1° ponto frente a

perturbacSes degrau em GM e Tr, respectivamente.
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Figura V.18 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V.19 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator

V.3.2 — Controle da Conversio do Reator

Como no item anterior, desenvolveu-se agora outro esquema de sistema de
controle do reator quimico, levando em consideracdo o fator econdmico, ou seja, a
quantidade de produto obtido na saida do reator. Desta forma, controlar-se-a no ponto z =
2,0 m (saida do reator) a conversdo obtida de produto.

Nas figuras V.20 e V22 demonstra-se o desempenho do sistema de controle do
reator frente a mudancas de “set point”. Nas figuras V.21 e V.23, visualiza-se o
desempenho da varidvel manipulada para cada caso, respectivamente.

Pelas figuras, observa-se que o sistema de controle estatistico consegue se
aproximar bem mais do “set point” desejado, o que nfio aconteceu no caso anterior, onde a
temperatura do reator era a varidvel de controle, e ainda, consegue-se obter uma resposta

bem mais rapida do que no caso do controlador PID.
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Com relagdo a varidvel manipulada, no caso a temperatura do fluido refrigerante,
acontece praticamente como anteriormente; o valor desejado ¢ logo fornecido pela Equagfio

Estatistica, que para este caso se aproximou mais do valor desejado.
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Figura V.20 — Perfil Dindmico da Conversdo Axial do Reator
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Figura V.21 — Perfil Dindmico da Temperatura do Fluido Refrigerante do Reator
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Figura V.22 — Perfil Dindmico da Conversio Axial do Reator
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Figura V.23 — Perfil Dindmico da Temperatura do Fluido Refrigerante do Reator

As Figuras V.24 a V.31 demonstram como o mesmo esquema de controle do

reator quimico anterior se comporta frente a perturbacdes do tipo degrau nas varidveis de

entrada do reator.

Pode-se notar que através da Equacfio Estatistica, a resposta para a corregio da

perturbagfio € mais rapida do que pelo PID, mas no obtendo totalmente o valor desejado, o

que nesses casos representam pequenos desvios, e em alguns casos como na perturbacdo da

Vazio e da Temperatura do Fluido de Refrigeracio sZo despreziveis, na pratica.
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Figura V.24 — Perfil Dindmico da Conversio Axial do Reator
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Figura V.25 ~ Perfil Dinfimico da Conversdo Axial do Reator
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Figura V.26 — Perfil Dinimico da Conversdo Axial do Reator
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Figura V.27 — Perfil Dindmico da Conversio Axial do Reator
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Figura V.28 - Perfil Dindmico da Convers3o Axial do Reator
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Figura V.29 — Perfil Dindmico da Convers3o Axial do Reator



Capitulo V — Controle do Reator Quimico

0,88 ¢
086 |- //

L / — Eq. Estatistica
084 | :J',,— il PID

| _/ Propredades Fisicas, Coeficiente de Transferénoia, ’ Ma%ha- Aberta

] Pressio e Temperatura de Refrigeragao constantes Set Point = 0,748

0,82

L ' Perturbagao ipo degrau positiva de 2 % na Temp. de Refrigeragao

% 0,80 F{ Posigdo de Controle 2=20m

F ' Variavel Manipulada = Temp. de Refrigeracio
0,78
076 | |

T —— - = " - =
0,74
072 1 i I 1 X H L i L I X |
00 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 06
Tempeo (h)
Figura V.30 — Perfil Dindmico da Conversdo Axial do Reator
0,76
L e - - = E i
i

074l v

I !*i — Eq. Estatistica
072+ | —#— PID

. —&— Malha Aberta

: Set Point = 0,746
070 i
Prepriedades Fisicas, Coeficiente de Transferéncia,

" Pressdo e Tomperatura de Refrigeragio constantes

0,68 - |
> Perturbagdo tipo degrau negativa de 2 % na Temp. de Refrigeragdo

066 L ‘ Posiglp de Canirole 2=20m

i Varigvel Manipuiada = Temp. de Refrigeragio
0,64 -
062 |-

o
T » - -
0,66 1 i 2 i I i x 1 5 { 1 j
0.0 0.1 0,2 0.3 0,4 0.5 0.8

Tempao (h}

Figura V.31 — Perfil Dindmico da Conversio Axial do Reator
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V.4 - CONCLUSOES

Neste capitulo pdde-se visualizar o desempenho da FEquagio Estatistica,
desenvolvida no Capitulo 4, atuando como um controlador do tipo “Feedback-
Feedforward™, e sendo comparado a um controlador “feedback” tipo PID.

Nota-se que a EquacBo Estatistica controla satisfatoriamente o reator quimico,
tanto quando a variavel de controle € a temperatura do reator ou quando ¢ a conversio do
reator, tendo no dltimo caso uma performance ainda melhor.

Sua grande vantagem foi que o valor da varidvel manipulada para corregiio dos
desvios gerados pelas perturbagdes € logo designado, o que ndo acontece com o controlador
PID, que em certos casos apresenta grandes oscilagbes nesta variavel para poder corrigir os
desvios.

A desvantagem encontrada pelo uso da Equacio Estatistica foi o desvio que se
nota na varidvel controlada com relacdo ao “set point”, chamado de “offset”. Este erro ja
era esperado, devido a Equacdo obtida através dos Minimos Quadrados nfio apresentar um
ajuste 100 %. O erro pode ser contornado na pratica atribuindo valores ao “set point” do

programa proximos aos almejados.
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CAPITULO VI — ALGORITMO DE CONTROLE PROPOSTO PARA O
REATOR

VI.I - INTRODUCAO

Pelas simulacdes anteriores com sistemas de controle de processos quimicos
utilizados pela indastria, reservou-se para este capitulo um novo algoritmo de controle, que
sera detalhado e visualizado adiante.

A proposta de controle terd como principal objetivo a unifio destes sistemas, na
obtencdo de um controlador Estatistico-PID. Este novo algoritmo de controle utiliza o
modelo estatistico obtido no Capitulo IV, onde a velocidade de previsfio do modelo se une
ao potencial de corregdo do controlador tipo PID, criando um modelo dindmico.

O desempenho do controlador Estatistico-PID serd demonstrado e comparado ao

controlador convencional tipo PID pelas figuras e comentérios deste capitulo.

V1.2 - CONTROLADOR ESTATISTICO-PID

No estudo do capitulo 5, observou-se a grande capacidade de previsdo do modelo
estatistico de 2* ordern, onde se gera um sinal rapido e muito coerente para fins de controle,
mas também obtendo desvantagens ao gerar “offsets” e limites de operagfo em suas
variaveis. A limitaco de operagdo pode compreender tanto a dificuldade pratica de se
realizar um projeto de planejamento fatorial completo, como também a dificuldade em se
trabalhar com sistemas variantes no tempo.

Desta forma, a intenc@io deste capitulo € contornar as dificuldades encontradas
anteriormente no controle com o modelo estatistico em sistema “Feedback-Feedforward™,
aproveitando a velocidade de previsiio do modelo, e inovando ao sugerir um algoritmo de

controle que opere também com sistema “Feedback-Feedforward”.
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O sistema “feedforward” permanecera no algoritmo de controle pela vantagem de
detectar as perturbacbes tdo logo elas entrem no processo, e este pode ser rapidamente
redirecionado pelo modelo estatistico que ajusta a variavel manipulada, de forma a
minimizar os desvios nas varidveis de saida.

Ja o sistema “feedback™ terd uma nova proposta para ajuste dos desvios gerados
pelas imperfei¢des do sistema “feedforward”. Este algoritmo utiliza-se também do modelo
estatistico, mas com a vantagem de poder contar com uma das constantes do modelo
estatistico variando no tempo.

A proposta é melhor visualizada e compreendida pela figura abaixo, e seu

algoritmo é descrito a seguir.

Controle Feedforward
(Modelo Estatistico)

o

Controle Feedback
(Modelo Estatistico Dindmico)

iavei Variaveis
Variaveis > Reator T R
de Entrada de Saida

Figura V1.1 — Esquema de Funcionamento do Controlador Estatistico-PID

Algoritmo do controlador Estatistico-PID :

» Se houver ou nio perturbaciio nas varidveis de entrada, o controle “feedforward” gera ou
nio o ajuste na varidvel manipulada pelo modelo estatistico, permanecendo fixo nesta
etapa os valores das constantes do modelo estatistico;

e Ja o sistema “feedback™ estara vigilante quanto ao desvio do “set point™ da variavel
controlada, que ao notar algum desvio aciona o controlador PID;

e Com a presenga do desvio na variavel controlada, o PID gera um sinal de corre¢io para
uma constante do modelo estatistico, que se torna variante no tempo;

s O modelo estatistico por sua vez gera € envia o novo sinal para a variavel manipulada.
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A constante do modelo estatistico a ser modificada no tempo, deve ser de grande
expressio para o modelo, ou seja, sua alteracio deve ser sensivel para a variavel
manipulada. Este ¢ um ponto importante para o controlador Estatistico-PID obter ou ndo
alta eficiéncia.

No caso deste trabalho, a constante do modelo a ser manipulada pelo PID serd a que
multiplica na forma linear a temperatura do fluido refrigerante, tanto para o caso de
controle sobre a temperatura do reator, como sobre a conversio na saida do reator, pois seu

efeito nas duas equacgbes empiricas pode ser observado através de calculos matematicos,

como também graficamente pelo capitulo 4.

V1.2.1— Controle do Perfil Térmico do Reator

Nesta parte do trabalho, observar-se-4 o funcionamento do controlador Estatistico-
PID no controle da temperatura do reator no 1° ponto em z = 0,2 m. As simulagdes do
reator frente a problemas enfrentados pelos controladores sio comparadas com o
controlador convencional PID, e podem ser observadas pelas figuras e comentdrios a
seguir.

Para se ter seguranca na parte de comparacdes entre controladores, os valores das
constantes de projeto do PID para os dois controladores sfio fixados para todas as

simulagdes, € seus valores s8o 0s segumtes :

Tabela VI.1 — Valores das constantes do PID para controle da temperatura do reator

Constantes Estatistico-PID PID
K. 5 0,5
Ty 0,015 0,01
Tp 0,001 0,005

Desta forma entfo, nas figuras VI.2 e VI4 se observa o desempenho dos
controladores frente a mudancas de “set point” na temperatura do reator, e pelas figuras

V1.3 e VL5, as respectivas agdes da varidvel manipulada.
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Pode-se logo notar pelas figuras que o controlador proposto Estatistico-PID leva
vantagem sobre o PID no que diz respeito, a sensibilidade e velocidade na anulacfio do erro.
Ja com relagfo a varidvel manipulada, que no caso € a temperatura do fluido refrigerante,
os dois controladores realizam elevadas oscilagdes nesta varidvel, para obterem a
expressiva velocidade de anulaggio do erro, o que pode ser inadequado para um sistema néo

linear.

465 ~ Estatistica-PID
—B—PD
e Set Point = 460 K
/r\
460 - ---a-- I;_.._.../.Q;%M_ - -
L : Propriedades Fisicas, Coeficiente de Transferéncia,
/ Pressac @ Temperatura de Refrigeragdo constantes
& 455 + ,f"’l Perturbagio tipo mudangsa positiva de Set Point
= .“f Posicao de Controle 2=92m
L | &
1/ Varidve! Manipulada = Temp. de Refrigeragao
I
450+ P
i
445 1 i 1 ¢ 1 i ‘ }
00 0.1 0.2 03 0.4

Tempo (h}

Figura V1.2 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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440
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Perfil dindmico da vanavel manipulada referente
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e B ST SECO-PID
.l 213

1 3 1 2 i . 3 n i 1 |

420

0,00

0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30
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Figura V1.3 — Perfil Dindmico da Temperatura do Fluido Refrigerante do Reator
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. .
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L “ Propriadades Fisicas, Coeficiente de Transferéncia,
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O
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i |
430 beeecaennn |- B - - - -
i \\// :
495 L ' i s 1 . |
0.0 g1 0.2 0.3 0.4
Tempo (h}

Figura V1.4 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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460 - Perfi: dinamico da variavel manipulada raferente
a periurbacie fipe mudanca negativa de Set Point { 430 K )
440 L Estatistico-PID
' " ; —m—PID
420 |- ;“'ﬁ.iﬁl:;"""'
< 400 |
= !
J
]
380
360
340 X 1 ; L ; : . 1
0,00 0,05 0,10 0,15 0,20

Tempo {h}

Figura V1.5 — Perfil DinAmico da Temperatura do Fluido Refrigerante do Reator

Nas figuras V1.6 a VI.11, observa-se a atuagdo dos controladores através do
comportamento dindmico do reator frente a perturbagdes degrau nas variaveis de entrada.

Nota-se que o controlador Estatistico-PID obtém expressiva vantagem sobre o
controlador PID, pois nfo se observam oscilagGes tal como para o PID, apesar de serem
despreziveis praticamente, e por isso o controlador Estatistico-PID atinge rapidamente o
“set point™ desejado.

Outro fato importante de se comentar, ¢ a possibilidade do controlador Estatistico-
PID poder atuar de forma tranquila 2 imposicdes de perturbagbes acima de limites
estabelecidos no projeto do modelo Estatistico, e em situagdes onde o sistema altere com o

tempo, devido o modelo empirico estar sempre sendo corrigido pelo algoritmo PID.
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Figura VIL.6 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V1.7 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V1.8 — Perfil Dinfmico da Temperatura Axial do Reator
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Figura V1.9 — Perfil Dindmico da Temperatura Axial do Reator
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V1.2.2 — Conftrole da Conversio do Reator

Como no capitulo 5, serd desenvolvido agora o esquema de controle proposto
sobre a conversdo de produto na saida do reator em z = 2,0 m, com as simulagtes
dindmicas do reator sendo também comparadas com o controlador convencional PID.

Para ter-se um parmetro de comparagdes entre os controladores, os valores das
constantes de projeto do PID para os dois controladores também sdo fixadas em todas as

simulacdes, € seus valores 40 os seguintes :

Tabela V1.2 - Valores das constantes do PID para controle da converséo do reator

Constantes Estatistico-PID PID
K. 10 10
Ty 0,01 0,01
To 0,0005 0,0005

Note que os valores das constantes de projeto do PID sfo os mesmos para 0s dois
controladores, o que ndo leva a crer que esta situacio possa ocorrer em todos casos, pois no
caso do controle sobre a temperatura, isto ndo ocorreu.

Desta forma, nas figuras VI.12 e V1.14 observa-se o desempenho dos controladores
frente a mudangas de “set point” na conversio de saida do reator, e pelas figuras VI.13 e
V1.15, as respectivas ac¢Bes dos controladores sobre a varidvel manipulada.

Logo, nota-se pelas figuras que o controlador proposto Estatistico-PID leva
vantagem sobre o PID no que diz respeito, a sensibilidade e velocidade de resposta. No
caso de alcance do valor desejado, o controlador Estatistico-PID apresentou ligeira
vantagem.

J4 com relagdo a varidvel manipulada, no caso a temperatura do fluido
refrigerante, o controlador Estatistico-PID realizou elevadas oscilagBes nesta varidvel para

obter a expressiva velocidade de resposta, o que ndo se notou com o controlador PID.
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Figura V1.13 — Perfil Dindmico da Temperatura do Fluido Refrigerante do Reator
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Nas Figuras VI.16 a VI.21, demonstra-se o comportamento do reator com ©
mesmo esquema de controle anterior, mas frente a perturbagdes do tipo degrau nas
variaveis de entrada do reator.

Nota-se que, através do controlador Estatistico-PID, a resposta para a corregéio da
perturbacdo € mais rapida do que pelo PID, mas obtendo o valor desejado praticamente em
tempos iguais para todos os casos.

Qutra nota importante de comentar, como no caso anterior de controle sobre a
temperatura do reator, pode-se realizar perturba¢Bes de maior intensidade sem que

houvesse prejuizo com o modelo Estatistico, devido seu projeto ser com valores limitados.
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Figura V1.16 — Perfil Dindmico da Conversio Axial do Reator
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Figura V1.21 ~ Perfil Dindmico da Conversdo Axial do Reator

V1.3 — CONCLUSOES

Neste capitulo pdde-se visualizar © desempenho do controlador proposto
Estatistico-PID frente a diferentes tipos de perturbagBes existentes em sistemas quimicos,
onde a desvantagem da Equacdo Estatistica com a presenca de “offsets” foi sanada com a
implementacéo do algoritmo PID no controlador Estatistico-PID

Observa-se neste tipo de controlador sensibilidade e rapidez de respostas melhores
que no controlador convencional do tipo PID. Para o caso, onde a variavel de controle € a
temperatura do reator, o controlador Estatistico-PID obteve anulagio do erro com maior
velocidade, e no caso onde a conversdo do reator era a varidvel controlada, o controlador
proposto teve uma anulacio do erro semelhante ao PID, mas tendo uma sensibilidade
semelhante ao primeiro caso, o que no caso da conversio pode ser de extrema necessidade

em virtude de sistemas que controlam a concentragio de produtos quimicos apresentam

ainda lentiddo de leitura.
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A variavel manipulada apresentou elevadas oscilagdes tanto para o controlador
Estatistico-PID como para o controlador PID. Mas, isto nfio € tfo relevante, quando se
observa que para 0 controlador Estatistico-PID nfo houve limites tdo severos quanto aos
apresentados no projeto do modelo Estatistico para as perturba¢des impostas ao sistema,
isto devido ao modelo variar no tempo, obtendo um modelo empirico dindmico atualizado

instantaneamente.
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CAPITULO VII - CONCLUSOES E SUGESTOES

O modelo pseudo-homogéneo bidimensional de Toledo e Maciel Filho baseado em
Magciel Filho (1989), foi utilizado neste trabalho como sugestdo de implementacfo para
sistemas de controle, e se mostrou eficiente na capacidade de reprodugfio das principais
caracteristicas do comportamento dindmico de reatores de leito fixo encontrados na
literatura e na pratica.

A limitacdo do uso do modelo e das variagdes das propriedades fisicas, coeficientes
de transferéncia, pressdo e temperatura de refrigeragfio, se faz necessaria quando a alta
precisdo quantitativa ¢ um requisito, sendo no entanto outros modelos com maiores detalhes
inadequados para aplicagcdes em controle e otimiza¢do, de acordo com Toledo (1999).

O estudo do comportamento dindmico do reator quimico através do planejamento
fatorial, mostrou-se eficiente na detec¢fo da varidvel que melhor tem influéneia sobre o
reator, no caso, a temperatura do fluido de refrigeraco,Tr, 0 que a torna uma variavel de
suma importdncia como varidvel de manipulagio. Outra variavel que se tentou manipular foi
a velocidade de fluxo méssico,GM, por ser de facil emprego praticamente, mas que ndo se
mostrou util para este fim, tendo que sofrer altas varia¢Ses para poder controlar o reator, €
que pode ser comprovado tanto com a Equagdo Estatistica e o PID.

Com relagdo ao desempenho do sistema de controle “Feedforward-Feedback™
avaliado neste trabalho, tendo como controlador uma equacgio empirica fixa obtida por um
trabalho estatistico, se mostrou tio eficiente quanto um controlador “feedback” do tipo PID,
que na atualidade € empregado em larga escala industrial. Mas, com a presenca de “offsets”,
limitagbes a sistemas nfo variem no tempo e operagiio através de limites estreitos nas
varidveis de entrada fez com que sua empregabilidade se tornasse restrita.

Desta forma, nos chama a atengfio para o controlador Estatistico-PID proposto neste
trabalho € a sua facilidade de obtengdio e programacdo para atuar como controlador. QOutro
ponto importante a ressaltar sobre o algoritmo proposto, ¢ a obtengBio de um modelo
dindmico através da manipulaco de wma das constantes pelo controlador tipo PID,

conseguindo desta maneira corrigir desvios nas varidveis de saida do sistema.
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Com o novo algoritmo de controle apresentado por este trabatho, pdde-se sugerir o
estudo de comparagdo com outros tipos de controladores avangados, como preditivos ¢
adaptativos, ou até mesmo a utilizacio destes controladores no algoritmo de controle ao
invés do PID.

Para projetos de novas equacles estatisticas, deve-se ressaltar a importéncia de um
conhecimento prévio do sistema através de técnicas estatisticas, onde se pode explorar ainda
mais ¢ sistema, caminhando para um ponto 6timo, como através de técnicas de Superficie de

Resposta apresentadas neste trabalho.
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