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RESUMO

A abordagem geométrica da andlise de operabilidade de processos é uma técnica
importante para auxiliar a viabilidade operacional de um projeto. Tal técnica permite
otimizar o desempenho de um sistema de modo a atingir as especificacées desejadas. A
ferramenta possibilita avaliar quais sdo as condi¢gdes mais adequadas que 0 processo
pode estar submetido e qual o impacto que perturbacbes podem gerar no sistema.
Através de regides desejaveis e alcancaveis para as variaveis de processo, é possivel
determinar o indice de Operabilidade, que se apresenta como parametro para indicar
maior tendéncia das repostas do sistema alcancarem os valores almejados. Para
aplicacéo da andlise de operabilidade utilizou-se a modelagem mateméatica considerando
balango de massa e energia e os recursos geométricos da Multi-Parametric Toolbox 3.0
do MATLAB®. Foram adotados 2 sistemas para analise, tanque de mistura e reator CSTR,
onde foi possivel acompanhar o comportamento dos dois sistemas para o regime
estacionario e condi¢dao dinamica para o reator CSTR. Além disso, foi possivel aplicar
estratégias de controle classica Pl e avangcada GMC para monitorar o processo. A analise
do estado estacionario permitiu obter as condi¢cées operacionais para os sistemas de
tanque de mistura e reator CSTR através da obtengdo da RAVS e RDVS de cada caso,
e além disso, a avaliacao do calor gerado e removido para sistema reacional. Foi aplicada
a atualizacdo dinamica das regides do estado estacionarios com possibilidade de
obtencéo do indice de Operabilidade ao longo de cada instante do processo. Tal fato
demonstra-se como uma inovadora aplicacdo da ferramenta e permite avaliagdo em
tempo real do comportamento do processo. Os resultados proporcionados pela aplicacao
da técnica confirmam-na como promissora por possibilitar a simulagcdo de diversas
condicdes operacionais e decidir faixas de operacao mais viaveis para as variaveis de

processo.



ABSTRACT

The geometric approach of process operability analysis is an important technique to
improve the operational feasibility of a project. Such technique allows optimizing the
performance of a system in order to achieve the desired specifications. The tool allows to
evaluate what are the most suitable conditions the process may be subjected and which
can generate impact disturbances in the system Through desirable and achievable
regions for the process variables, you can determine the operability Index, which presents
as a parameter to indicate a greater tendency of the responses of the system to reach the
desired values. For the application of the operability analysis it was used the mathematical
modeling considering mass and energy balance and the geometric resources of the Multi-
Parametric Toolbox 3.0 of MATLAB®. Two systems were used for analysis, mixing tank
and CSTR reactor, where it was possible to follow the behavior of the two systems for the
steady state and dynamic condition for the CSTR reactor. Moreover, it was possible to
apply classical Pl and advanced GMC control strategies to check the process. The steady
state analysis allowed to obtain the operating conditions for mixing tank and CSTR reactor
systems by obtaining the RAVS and RDVS of each case, and in addition, the evaluation
of the heat generated and removed for the reactional system. It was applied a dynamic
update of the steady state regions with possibility of obtaining the Operability Index
throughout each time of the process. This fact demonstrates as an innovative application
of the tool and allows real-time evaluation of the behavior of the process. The results
provided by the application of the tool confirms it as promising for enabling the simulation
of various operating conditions and decide operating ranges more viable for the process

variables.
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1 INTRODUGAO

A complexidade dos processos industriais € a busca continua por aprimoramento
dos sistemas em relagdo a produtividade, qualidade e sustentabilidade ambiental sao
desafios cotidianos de plantas quimicas. Diante disso, sdo desejadas alternativas para
garantir que estes problemas sejam minimizados. Assim, dentre as possibilidades,
conforme destacado por Lima e Georgakis (2010), podem ser aplicadas ferramentas que
garantam a identificacdo da capacidade do projeto em alcancar regides viaveis de
operacao sob presenca de disturbios, e fornecer medidas comparativas da operabilidade
de diferentes cenarios.

Neste contexto, surge a abordagem geométrica da analise da operabilidade de
processos quimicos (VINSON e GEORGAKIS, 2000). A determinacdo da operabilidade
de um processo é baseada na geracao de regides para acompanhamento dos valores
alcancaveis e desejaveis das variaveis de entrada, de saida e disturbios presentes no
meio.

Estudos desenvolvidos por Sharifzadeh (2013) destacam a aplicabilidade da
abordagem geométrica da operabilidade de processos, proposta por Vinson e Georgakis
(2000). Tal procedimento torna-se necesséario para determinacdo de viabilidade de
operacdes do processo através do mapeamento de limites das varidveis de entrada em
relacdo as variaveis de saida. Além disso, é fundamental para aplicacéo integrada das
estratégias de controle juntamente ao projeto do processo.

A Regiao Alcancgavel das Variaveis de Saida (RAVS) faz parte da anélise de
operabilidade e é de fundamental importancia no ajuste do processo, desde a fase de
projeto até aplicacdo operacional, desenvolvimento de estratégias de controle e
otimizagdo. Tal regido € obtida através dos valores maximos e minimos a ser alcangados
para as variaveis de saida do sistema a partir das variaveis de entrada.

Outra abordagem fundamental para analise da operabilidade é a geragdo da
Regiao Desejavel das Variaveis de Saida (RDVS), que é obtida por meio de
especificacdes de operacdo para as respostas do processo. Tais especificacbes sao
obtidas a partir de restricbes operacionais de projeto, ou mesmo, atualizagdes destes
valores a depender das condi¢cdes operacionais ou do mercado consumidor.
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A determinacdo da RAVS e da RDVS auxilia no ajuste de modificacbes no
funcionamento do processo devido alteragdes na qualidade do produto, produtividade,
restricbes econbmicas, limitagées de equipamentos, entre outras, bem como verificam a
viabilidade operacional. A partir da andlise de ambas regides apresentadas, pode-se
determinar o indice de Operabilidade como sendo a intersecgéo entre a regido alcangavel
do processo em relacao a regido desejada. Tal indice varia de 0 a 1, e quanto maior este
valor, melhor sera a adequacao do processo em operar nas regides de interesse.

Além da analise da operabilidade de processos, outra importante avaliagdo que
deve ser aplicada refere-se ao controle de processos. Acdes de controle sao
imprescindiveis no processo para que variaveis resposta sejam mantidas nas
especificacdes almejadas. Assim, realiza-se a analise da controlabilidade do processo,
juntamente com a operabilidade, para acompanhamento dindmico dos sistemas
simulados. A técnica aplicada neste trabalho permite a avaliacdo de estratégias de
controle classico (PID — Proporcional, Integral e Derivativo), e controle avangado, como,
por exemplo, o Generic Model Control (GMC).

Assim, o estudo da operabilidade desde a perspectiva estacionaria até o
acompanhamento dinamico, mostra-se como bastante promissor e complementar no
entendimento de processos. A abordagem destacada permite a avaliacao de diferentes
cenarios operacionais para analise da op¢ao mais adequada para 0 processo.

1.1 Principais contribuicoes para comunidade cientifica

O presente trabalho teve o interesse de demonstrar a aplicabilidade da abordagem
da operabilidade geométrica de processo através do uso em dois sistemas diferentes:
tanque de mistura e reator CSTR. Tal abordagem ainda néo € bem difundida no campo
académico e cientifico nacional, apesar de se mostrar bastante promissora para o
entendimento do comportamento do processo e carater auxiliar para os responsaveis por
operar determinado sistema.

Apesar do carater de aplicagéo dos estudos ja desenvolvidos anteriormente sobre
a operabilidade geométrica de processos, o0 presente trabalho teve abordagem inovadora
em relacdo a atualizagdo dindmica das regides obtidas no estado estacionario e
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possibilidade de determinacdo em tempo real do indice de Operabilidade. A ferramenta
possibilita neste sentido uma informagéo mais completa sobre 0 andamento do processo
com alteragcdes dos cenarios a partir de qualquer perturbacéo inserida no sistema com

atualizagdo em tempo real.
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2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo Geral

Avaliagcao, em regime estacionario e em condi¢cao dinamica, da operabilidade de
processos em tanque de mistura e sistema reacional em um Continuous Stirred-Tank
Reactor (CSTR).

2.2 Objetivos Especificos

e Obter a Regido Alcancavel das Variaveis de Saida (RAVS) e a Regiao
Desejavel das Variaveis de Saida (RDVS) para cada sistema considerado;

e Determinar do indice de Operabilidade para os sistemas avaliados no estado
estacionario;

¢ Definir pontos operacionais do estado estacionério pela analise de calor gerado
e calor removido para o sistema reacional,;

e Avaliar a influéncia de perturbagdes nas variaveis de entrada na operabilidade
dos sistemas de tanque de mistura e reator CSTR;

e Aplicar e comparar de estratégias de controle classica (Pl) e avancada (GMC)
para manter variaveis de resposta na regidao desejada de acordo com especificagdes no
sistema reacional;

e Atualizar dinamicamente a Regido Alcangavel das Variaveis de Saida e indice
de Operabilidade no estado estacionario para os sistemas avaliados;
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Operabilidade de processos

O termo operabilidade é utilizado na analise de processos quimicos e 0 seu uso
possui diversas abordagens no ambiente académico e industrial. De maneira geral,
refere-se a avaliacdo de um processo levando em consideracao:

a) Parametros operacionais;
Configuracdes das plantas quimicas;
Tipos de equipamentos utilizados;
Influéncia de perturbacdes na dinamica do processo;
Viabilidade econémica;
f) Impacto ambiental gerado, entre outros.

No inicio da década de 80, estudou-se a operabilidade de processos com intuito
de melhoria dos sistemas industriais. Stephanopoulos (1983) aplicou o0 termo como sendo
diretamente relacionado com a andlise do projeto desenvolvido, e uma alternativa para
explorar o efeito deste projeto na aplicacao de sistemas de controle, e vice-versa.

De acordo com Grossmann e Morari (1984), o termo operabilidade representa a
capacidade que uma planta possui para ter bom desempenho sob condi¢des diferentes
dos valores nominais de projeto. Os autores ainda destacam que o estudo da
operabilidade de processos permite a viabilidade de operagdes no estado estacionario
para:

a) Diferentes condicdes de entrada;
c) Melhoria na seguranca e confiabilidade;

)
b) Transicao mais rapida e suave apdés inseridos disturbios;
)
d)

Melhor entendimento para operacdes de partida da planta e desligamento
da planta.

Segundo Fisher et al. (1988), a operabilidade de processos pode ser considerada
como uma andlise de viabilidade econémica e aplicagdo adequada de equipamentos e
configuracdes do processo para satisfazer as restricoes operacionais, bem como reducao
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de custos. Assim, a operabilidade apresentou-se como opcéao de desenvolvimento de
uma melhor estratégia para tornar o processo menos oneroso.

Em estudos desenvolvidos por Shimada et al. (1996), os autores destacam que a
analise da operabilidade de sistemas € bastante util para engenheiros nas etapas de
projeto e de operacao. Os pesquisadores caracterizam a operabilidade como a aplicagao
de técnicas de conhecimento de engenharia visando tomar decisdes na planta a fim de
garantir um bom desempenho do sistema sob determinados limites do processo.

Bahri et al. (1996) definiram a operabilidade como a capacidade que um processo
possui em ser controlado e operado. Adicionalmente, a anélise de operabilidade permite
obtencéo de diferentes propriedades da planta, verificacdo de disturbios, sistema de
controle e limitagbes durante a operacao do sistema. Os autores acrescentam que 0 uso
dos termos de flexibilidade e de controlabilidade estdo relacionados com a analise de
operabilidade de processos.

No entanto, em muitos casos, ndo se descreve de maneira aprofundada e
quantitativa, mecanismos necessarios para realizar a andlise da operabilidade de
processos. Em 2000, surge a aplicacdo da analise de operabilidade de processos atraves
da abordagem geométrica proposta por Vinson e Georgakis (2000). A metodologia
proposta € uma maneira simples e poderosa de avaliar regides do processo no estado
estacionario. As regides avaliadas estao relacionadas as variaveis de saida, variaveis de
entrada e perturbacdes pela analise de valores alcancaveis e desejaveis. Além disso,
possibilita a quantificacdo de um parametro denominado como indice de Operabilidade
que esta associado as regides desejaveis e alcancaveis.

Posteriormente, Uztlirk e Georgakis (2002), mostraram que a metodologia citada
anteriormente também poderia ser estendida para andlise de condicdo dinamica de
processos. Além disso, os autores propuseram o indice de Operabilidade Dinamico como
sendo a quantificagdo de espacos operacionais e medidas do desempenho dindmico do
processo sob perturbacoes.

Ekawati e Bahri (2003) aplicaram a metodologia geométrica proposta por Vinson
e Georgakis na avaliacdo de um sistema constituido por 2 reatores do tipo CSTR. Os
autores avaliaram as regides obtidas pela abordagem da operabilidade para as variaveis
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alcancaveis de saida aplicando diferentes acées de controle e realizaram a analise de
viabilidade econémica do sistema reacional.
Em 2010, Lima et al. (2010) distinguem os termos flexibilidade e operabilidade
comumente aplicados em ambientes académicos e industriais. Os autores ressaltam que
a operabilidade tem o intuito principal em manter as variaveis de saida do processo na
regidao desejada, mesmo sob a presenca de restricdbes de entrada e/ou disturbios
presentes no processo. A flexibilidade, por sua vez, refere-se a analise de disturbios
maximos a ser aplicados para manter o processo nos pontos operacionais nominais.
Marlin (2010) insere uma série de outras andlises para a determinagdo da
operabilidade de um processo. O autor refere-se a operabilidade como a verificacao
conjunta dos tépicos de:
a) Janela de operacao;

) Flexibilidade e controlabilidade;

) Confiabilidade;

d) Segurancga e protecdo de equipamentos;

) Eficiéncia (incluindo a qualidade do produto e lucratividade);

f) TransicOes durante operacoes;
g) Desempenho dindmico;
h) Monitoramento e diagnostico.

Segundo Marlin (2010), estes sdo os 8 tdpicos que fornecem as principais
categorias para a determinacdo da operabilidade de um processo e de fundamental
importancia para o entendimento dos processos industriais e aprendizagem para
resolucao de problemas.

3.2 Abordagem geométrica da analise da operabilidade de processos

Os primeiros estudos sobre a abordagem de operabilidade para avaliagdo de
processos quimicos do ponto de vista geométrico foram desenvolvidos por Vinson e
Georgakis (2000). Neste trabalho os autores apresentaram uma maneira de quantificar a
controlabilidade de processos no estado estacionario através do indice de
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Controlabilidade de Saida, os quais, em trabalhos futuros foram denominados de analise
da operabilidade e determinacéo do indice de Operabilidade.

A metodologia descrita € importante para avaliagdo da capacidade do processo na
fase de projeto em alcangar os valores desejaveis mesmo quando submetidos a
distarbios durante operacgéo. Lima e Georgakis (2008) destacaram que a metodologia de
analise de operabilidade possui importante papel na verificacdo de limitacées de alcance
de variaveis existentes no processo e definicdo da aplicabilidade de agbes de controle.

De acordo com Uztirk e Georgakis (2002), um processo pode ser considerado
operavel se as regides de entrada sdo capazes de satisfazer as especificagcdes, mesmo
sob presenca de perturbacdes e que as restricoes existentes ndo sejam violadas. Além
disso, a operabilidade dinamica esta relacionada com o intervalo de tempo necessério
para que um processo alcance o set-point apds ocorrer alteracao nas especificacées ou
distarbios no sistema. Os autores ainda destacam que os termos flexibilidade,
controlabilidade, resiliéncia e operabilidade estdo presentes no ambito dos processos
quimicos e apresentam caracteristicas distintas.

Segundo Vinson e Georgakis (2000), dado um processo, a Regido Alcangavel das
Variaveis de Entrada (RAVE) pode ser determinada como a representagdao do conjunto
total de valores que podem ser obtidos para as variaveis de entrada. Tal regiao leva em
consideracao restricdes operacionais ou limitagdes dos equipamentos do processo, tais
como: limites de abertura e fechamento de valvulas, capacidade maxima ou minima de
equipamentos, restricbes para quantidade de matéria-prima, dentre outros.

Outra regiao presente na analise da operabilidade de processos sob a abordagem
geométrica, € a Regido Alcancavel das Variaveis de Saida (RAVS). De acordo com
Vinson e Georgakis (2002), a RAVS representa o conjunto de valores de saida do
processo que podem ser obtidos a partir das alteragées nas variaveis de entrada. Essa
regiao pode ser calculada através da modelagem matematica do processo e as limitacoes
sao determinadas por restricdbes da capacidade fisica de equipamentos, limites de
condi¢des operacionais das variaveis do processo, entre outros.

Adicionalmente as regides alcangaveis para variaveis de entrada e saida, outros
importantes espacos sao considerados através dos valores desejaveis a ser alcancados
pelo processo. Diante disso, tem-se a Regidao Desejavel das Variaveis de Saida (RDVS)
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e a Regiao Desejavel das Variaveis de Entrada (RDVE). A primeira mencionada pode ser
obtida a partir de estimativas de produtividade, resultados almejados para qualidade dos
produtos gerados, legislagbes ambientais, entre outros. Por sua vez, a RDVE, é
determinada a partir do calculo do modelo inverso do processo.

Se a magnitude da regido gerada pela regido alcancavel nao é grande o suficiente
para englobar a regido desejavel, diz-se entdo que o indice de Operabilidade (I0) do
processo é inferior a 100 % e verifica-se que existem limitagbes no sistema proposto. A
metodologia utilizada para calculo deste indice é baseada na relagdo entre a intersecgéao
das regides alcancaveis e desejaveis com a magnitude da regiao desejavel. Consoante
com os estudos desenvolvidos por Vinson e Georgakis (2000), o indice de operabilidade

é definido por:

_ w(RAVS N RDVS)

10
1 (RDVS)

(3.1)

Em que, u representa a dimensdao da regiao de interesse. De maneira
exemplificada, tem-se que para um caso bidimensional este parametro é equivalente a
area da regiao, para caso tridimensional € dado por um volume, e para maiores
dimensdes é determinado através de hipervolume.

O indice de Operabilidade foi desenvolvido com o intuito de verificar o efeito das
relacdes entre as varidveis de entrada e variaveis de saida para alcancar o desempenho
pretendido para o processo sob uma perspectiva de interpretacéo grafica, de acordo com
estudos de Lima et al. (2010). Quanto mais proximo de 1 o IO estiver, melhor serd a
capacidade do processo em alcancar valores pretendidos para variaveis de interesse.

A aplicacao desta abordagem pode ser utilizada em processos lineares e nao-
lineares, bem como para processos Single-Input Single-Output (SISO) ou Multiple-Input
Multiple-Output (MIMO). A metodologia de analise da operabilidade de processos sob
abordagem geométrica demonstra-se como poderosa ferramenta para avaliacdo de
sistemas desde desenvolvimento da fase de projetos até adequacédo as condi¢des
operacionais, otimizacdo de processos e desenvolvimento de estratégias de controle

convenientes para o processo avaliado.



27

A operabilidade dindmica € uma analise bastante importante e pouco difundida no
meio cientifico sob a abordagem geométrica. A aplicacdo dinamica demonstra-se
essencial para entendimento do sistema e definicdo das condigdes necessarias para
implementag&o do controle do processo.

Conforme exposto por Michelsen et al. (2010), o projeto de processo (baseado em
consideracoes do estado estacionario) e o projeto de controle (baseado em
consideracoes dinamicas) foram tradicionalmente tratados separadamente, onde,
inicialmente existe o projeto de processo e, posteriormente, projeto de controle. Tal fato
promove um distanciamento entre as equipes de controle e processos e permite um
projeto menos robusto e propicio a condicoes inesperadas de resposta do sistema.

Com o uso da abordagem geométrica de operabilidade dinamica se faz possivel
determinar dinamicamente as condigdes estacionarias que o sistema pode atingir em
relagdo a Regido Alcancavel das Varidveis de Saida de acordo com os disturbios de
entrada. Pode-se, também, comparar a cada intervalo de tempo a interseccao entre
RAVS e RDVS, e, consequentemente, calcular o indice de Operabilidade deste sistema
em tempo real.

Apés a atualizagao dinamica da RAVS é possivel, entao, avaliar uma regiao que
sempre podera ser alcancada em relacao as especificagdes do sistema ao comparar a
interseccao entre RAVS e RDVS, ou que nao irdo ter interseccdo. Com base nisso, pode-
se observar a resposta do processo para cada perturbacdo de entrada e definir as
condi¢des de controle mais adequadas para as especificagées e poder avaliar se existem
areas que nao podem ser controlaveis, independente da estratégia de controle a ser
utilizada.

Além disso, a abordagem geométrica dindmica pode ser um indicativo da
viabilidade econémica do processo através das diversas condi¢cdes de entrada avaliadas.
Com posse dos dados de entrada, é possivel verificar como sera o desempenho do
processo e avaliar se as respostas geradas podem ser rentaveis economicamente e até
mesmo sustentaveis do ponto de vista de seguranca e de restricdes dos equipamentos.

Aplicagcdes da abordagem geométrica de operabilidade pode também ser
constatadas em estudos desenvolvidos por Carrasco e Lima (2017), Fouty et al. (2017) e

Carrasco e Lima (2016). Esses trés trabalhos descritos foram aplicados na aromatizacao
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do metano em reatores de membranas e os autores destacam a importancia da aplicacao
da andlise de operabilidade de processos para verificacdo de diversas condi¢des
operacionais e definicdo dos parametros mais adequados para o sistema reacional.
Foram identificadas aplicacbes da analise das regides das variaveis alcancaveis e
variaveis desejaveis do processo como suporte para andlise da operabilidade

geomeétrica.

3.3 Uso do termo operabilidade no Brasil

Apesar da aplicagédo do termo de operabilidade ha algumas décadas em varios
paises, no Brasil, ainda ndo existem pesquisas voltadas para esta area sob a abordagem
apresentada neste trabalho. No entanto, convém destacar o uso do termo sob outras
perspectivas no meio académico no ambito nacional.

Em estudos desenvolvidos por Aragédo (2011), o autor aplica a analise da
flexibilidade e controlabilidade de sistemas de trocadores de calor. Aragéo (2011) afirma
que as abordagens utilizadas se referem a uma dimensado limitada da analise da
operabilidade de processos. O autor ainda confirma que a operabilidade inclui todos os
aspectos relacionados a operagao de um processo, tais como: flexibilidade, seguranca,
confiabilidade, controlabilidade, start-up’s, shut-down’s, entre outros.

Alguns outros trabalhos desenvolvidos no Brasil citam o termo operabilidade, a
saber, Santana (2012), Fontana (2002) e Pulido (2011), no entanto, também nao aplicam
uma analise detalhada quantitativa sobre esta abordagem.

Santana (2012), ao aplicar metodologia Pinch em trocadores de calor, cita que tal
procedimento permite auxiliar na analise de aspectos praticos de operabilidade e
controlabilidade. O autor também destaca a importancia da avaliacao da flexibilidade,
operabilidade e dindmica dos processos para complementar informag¢des oriundas do
projeto de processos e possibilidade de realizacao de Integracdo de Processos.

Em estudos desenvolvidos por Fontana (2002), a operabilidade é aplicada na
identificacdo de melhor estratégia para determinacao de integracdo massica em processo
de tratamento de efluentes. O termo, neste caso, é aplicado como a combinacao de
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diferentes situacdes possiveis e é usado em conjunto com a analise de otimizacao de
processos para determinar a sequéncia 6tima do processo.

Pulido (2011), por sua vez, remete ao termo operabilidade como uma forma de
tornar operavel um processo em uma coluna de destilagdo com integracao interna de
calor. A operabilidade neste caso auxilia a avaliacdo de diferentes configuracées no
sistema de separacao para decidir a mais viavel para operacao do processo.

Nesse sentido, este trabalho tem o carater inovador na analise da operabilidade
sob abordagem geométrica e demonstra-se como pioneiro para a aplicacdo desta
importante estratégia de avaliacao de processos.

3.4 Controle de processos

O termo controle de processos costuma ser utilizado para referir-se a sistemas que
tém por objetivo, manter certas variaveis de uma planta industrial entre os seus limites
operacionais desejaveis (CAMPOS e TEIXEIRA, 2010). O desenvolvimento de
estratégias de controle e implementacdes das agbes de controle sdo imprescindiveis para
adequacao do comportamento do processo as especificagdes, garantia da seguranca de
operacao da planta e otimizacéao do sistema.

Segundo Seborg et al. (2004), o controle em um processo deve atender trés
necessidades basicas: manter os balangos de massa e energia, atingir a qualidade
desejada e atender as restricbes do processo. Porém, o processo também deve ser
rentavel e o controle adequado a operacao. Dessa maneira, a proposta principal de um
sistema de controle torna-se a rejeitar ou minimizar os efeitos das variagbes nao
controladas e restabelecer um ponto desejado para regido almejada.

Os controladores sao elementos da malha de controle que sdo capazes de fazer
a leitura de dados, comparar com o valor de referéncia e obter um erro associado. Apds
a quantificacao do erro, ha uma acao de controle dependente da estratégia de controle e
parametros de sintonia, com o intuito de fazer com que a variavel controlada atinja o set-
point através das modificagdes nas variaveis manipuladas.

Dentre as estratégias de controle, uma das mais utilizadas no cenario industrial é
a abordagem classica com controladores Proporcional, Integral, Derivativa (PID). De
acordo com Astrdm e Hagglund (2001), Ogata (2010), Oliveira et al. (2016), apesar de

todos os avancgos no controle de processos, o PID ainda € o0 mais comum no ambiente
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industrial. A vasta aplicabilidade destes controladores deve-se ao fato de ser uma das
estratégias com metodologia mais simples.

Em um controlador PID, a associagao das trés agdes de controle permite unir o
comando basico da agao proporcional, com a eliminagao do erro na agao integral e com
a resposta antecipatéria da acédo derivativa. A equacéo classica de um controlador do
tipo PID no dominio tempo pode ser apresentada por:

(0]

e(t) + %f e(t) dt + 14
0

fe@® = fo + ke

~ (3.2)

d e(t)]

Em que,

f-(t) é saida do controlador;

f; € o valor no estado estacionario do sistema;

k., T; e T4 sdo parametros do controlador e representam constante proporcional,
tempo integral e tempo derivativo, respectivamente;

e(t) € o desvio entre o valor da variavel do processo e set-point.

Em processos ndo-lineares, observa-se que estratégias classicas de controle ndo
garantem bom desempenho, fazendo com que seja necessario a utilizacao de técnicas
mais complexas. A estratégia de controle Generic Model Control (GMC) é uma alternativa
para esses casos e configura-se como bastante aplicavel para processos com dinamica
rapida e modelos complexos. A principal contribuicdo desta estratégia de controle deve-
se ao fato de usar o modelo do processo para a formulacédo da lei de controle.

De acordo com Manzi e Odloak (1998), a estrutura de controle GMC é capaz de
incorporar informacdes sobre o modelo fenomenolbgico. Conforme destacado por Liu et
al. (2010) e Manzi et al. (1998), o Generic Model Control, € uma abordagem de controle
otimizada que relaciona a variavel de saida do processo um sistema de referéncia,
fazendo com que a diferenga entre eles seja nula.

A estrutura do GMC baseia-se em técnicas de Reference System Synthesis (RSS),
propostas por Bartusiak et al. (1989), que usa a trajetéria de referéncia para ser aplicada
no processo. Assim, é bastante Gtil nas acoes de controle, especialmente para sistemas
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nao-lineares. De acordo com Bispo (2014), quando aplica-se um modelo de referéncia
em uma estrutura de controle, a variavel manipulada do processo se ajusta para fazer
com que haja uma minimizagao entre a saida do processo e modelo RSS.

O Reference System Synthesis (RSS), conforme exposto por Bartusiak et al.
(1988), é um método de equacao que pode ser aplicado no projeto controladores nao-
lineares do tipo feedforward/feedback para sistemas dindmicos de maneira geral. Tal
modelo € indicado para uso em sistemas nao lineares, incluindo reatores quimicos que

apresentam este tipo de comportamento.
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4 METODOLOGIA

A seguir estdo apresentados a metodologia de operabilidade de processos,
modelagem matematica dos sistemas analisados, restricbes dos processos e estratégias
de controle.

4.1 Operabilidade dos processos

Para o desenvolvimento da andlise da operabilidade dos processos, utilizou-se o
software MATLAB® e a Multi-Parametric Toolbox 3.0 (MPT) desenvolvida por Herceg et
al. (2013). A MPT é uma toolbox aberta aplicada ao MATLAB® para otimizagdo
paramétrica, determinagcdo de geometrias computacionais e controle preditivo baseado
em modelos. Assim, através da aplicabilidade geométrica, pode-se determinar a analise
da operabilidade do processo por meio da geracdo de regides e calculo do indice de
Operabilidade.

A Multi-Parametric Toolbox esta disponivel para aplicagcbes em projeto, analise,
desenvolvimento de controladores com aplicacdo de sistemas lineares, ndo-lineares e
hibridos. A eficiéncia do codigo se deve ao fato da vasta biblioteca de algoritmos para as
areas de geometria computacional de otimizagdo multi-paramétrica.

Através desta toolbox € possivel a criagdo dos espacos utilizados para a
abordagem geomeétrica da operabilidade de processos. A criacdo das regides € obtida a
partir da criacdo de vetores onde séo definidos todos os valores correspondentes as
variaveis de saida, para o caso da RAVS, e set-point’s, para o caso da RDVS. Apés isto,
a mesma ferramenta é capaz de obter a regidao de intersec¢do entre RAVS e RDVS.

Vale ressaltar que para a criagcdo da RAVS usam-se as equacdes de balango de
massa e energia que representa todos os resultados possiveis a ser alcangados pelo
sistema com base nas variagdes das variaveis de entrada. Neste caso, os valores serao
atualizados dinamicamente quando ha altera¢des dos parametros de entrada.

Para a determinacédo das RAVS e RDVS aplicou-se a funcao “Polyhedron” da MPT
referente ao pacote de geometria computacional presente na ferramenta. A partir de
vetores com valores das respostas alcancadas e desejadas do processo € capaz de unir
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todos estes valores e gerar as regides geométricas. A funcao é capaz de tracar uma
fronteira da regidao com base nas extremidades e ha uma ligacdo destas variaveis de
resposta geradas na forma de um vetor.

Além disso, outra vantagem € o fato de calculo da area, para caso 2D, e volume,
para caso 3D, das regides criadas. Com base nisto, possibilita o calculo do indice de
Operabilidade dos sistemas em andlise. Na Figura 4.1 a seguir esta representado o
fluxograma com o processo utilizado a partir dos dados de entrada até a obtencéo da
analise de operabilidade geométrica do sistema.

Figura 4.1 — Fluxograma de aplicacdo da analise de operabilidade geométrica.
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Término

O fluxograma definido anteriormente representa a sequéncia de etapas aplicadas
para a determinacdo da operabilidade dos sistemas analisados. Descreve de maneira
geral quais sdo as entradas, processamentos dos dados necesséarios para analise da
operabilidade geométrica e as saidas necessarias para a obtencdo dos resultados.
Inicialmente devem ser determinadas as condic6es operacionais do processo com as
restricdes e, posteriormente, a definicdo das especificacdes. A modelagem matematica
é aplicada para o calculo das variaveis de saida do processo e algoritmo de controle.
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Em seguida s&o obtidos os dados de saida e relacionados com as especificacoes
determinadas inicialmente. Com base nisso sdo entdo criadas a RAVS e RDVS,
possibilitando a determinacdo da interseccdo das regides e calculo do indice de
Operabilidade do processo. Apds isso, se obtém todos os dados necessarios para a
analise de operabilidade e sdo atualizados dinamicamente ao longo da evolugdo do

processo.

4.1.1 Sistema de um tanque de mistura

O primeiro sistema proposto consiste em um tanque de mistura de duas correntes
de agua, sob diferentes condicoes de vazao e temperatura, e uma corrente de saida. Tal

sistema descrito segue apresentado na Figura 4.2.

Figura 4.2 — Sistema de tanque de mistura.
Fi Fa

5 i\ f[; _ LP

A aplicacdo de sistema semelhante de tanque de mistura foi apresentada em
estudos desenvolvidos por Vinson e Georgakis (2000) e Lima et al. (2010). Para a
modelagem matematica deste processo aplicaram-se os balangos de massa e energia.
O sistema foi considerado como sem reacdao e desprezou-se a variacao de energia
cinética, energia potencial e dissipagao de calor. Diante disso, tem-se que:
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dh

ATM E=F1+F2_ F3 (4.1)
dT

Vrm diM =TF, + T,F, — T3F; (4.2)

Considerando-se o0 caso estaciondrio, a vazao volumétrica e temperatura da

corrente de saida podem ser calculadas por:

F3 = F1 + FZ (43)
_TyF + T,
T K +F (44)

Os paréametros iniciais considerados como variaveis de entrada seguem

apresentados na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 — Condicdes iniciais para as variaveis de entrada no tanque de mistura.

Variavel Valor
Vazao volumétrica da corrente 1 Fi=2,5md%h
Vaz&o volumétrica da corrente 2 F2 = 3,0 m%h
Temperatura da corrente 1 T1=230,0°C
Temperatura da corrente 2 T,=60,0 °C

As especificagdes minimas e maximas para as variaveis de saida do tanque

adotadas seguem apresentadas na Tabela 4.2.
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Tabela 4.2 — Especificacdes dos limites para as respostas do tanque de mistura.

Variavel Valor
Vazao volumétrica minima desejada da corrente 3 Fmin = 3,0 m%h
Vazao volumétrica maxima desejada da corrente 3 Fmax = 6,0 m¥h
Temperatura minima desejada da corrente 3 Tmin = 40,0 °C
Temperatura maxima desejada da corrente 3 Tmax = 50,0 °C

4 1.2 Sistema de um reator CSTR

O segundo processo consiste em um sistema contendo reagao genérica sugerida
por Dayal e MacGregor (1997) com reagente A gerando produto B em um reator do tipo
CSTR com um sistema de resfriamento. O processo caracteriza-se por ser irreversivel
com reacao exotérmica de primeira ordem. Na Equacdo 4.5, observa-se a reacéo

geneérica do processo.

A-B AH < 0 (4.5)

A representacdo do sistema reacional no CSTR segue apresentada na Figura 4.3.
Sao consideradas como correntes de entrada: alimentagdo do reator e alimentacédo da
jaqueta de resfriamento. O processo possui a conversao e temperatura do reator como

variaveis de resposta.
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Figura 4.3 — Sistema reacional com reator CSTR com jaqueta de resfriamento.

Xa

Para a aplicagdo de acdes de controle, foram consideradas como variaveis
controladas a conversdao do reagente A e a temperatura do reator. Como variaveis
manipuladas, foram adotados os fluxos de alimentacédo do reator (Fin) € da jaqueta de
resfriamento (Fw). A modelagem matematica do processo reativo em um CSTR com
avaliacdo dindmica da concentracdo do reagente A, da temperatura do reator e da

temperatura da jaqueta de resfriamento segue apresentada nas equacgdes a seguir.

dCA _ Fin(CA,in - CA) 4.6
ar v rCy (4.6)

dT _ Fip(Ty = T) N (—AH)rC, N UA(T, - T)
at %4 pCp VpCp

(4.7)

dT;  Fy(Ty —T) N UA(T - T))
dt Vi pw Vi pwCpw

(4.8)
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Além disso, conforme proposto por Roffel e Betlem (2004), considerou-se
restricdes na vazao de alimentacao do reator e na vazao de alimentagcédo da jaqueta. Os

limites adotados seguem apresentados na Equacéao 4.9 e Equagéo 4.10.

0.007 < F;, < 0.03 kg.s™} (4.9)

9<F,<30kg.s7?! (4.10)

Para as variaveis controladas, foram adotados os mesmos set-point's aplicados
por Roffel e Betlem (2004) e os valores maximos e minimos seguem apresentados na
Tabela 4.3. Considerou-se o set-point da temperatura do reator como sendo 315 K e o
set-point da conversao da reacao como sendo 60 %.

Para a definicao dos valores almejados limites dessas variaveis de resposta, com
variagao de 2 % para a malha de temperatura e 5 % para a malha de conversao, ambos

em relacao ao set-point proposto para cada variavel.

Tabela 4.3 — Especificagcées dos limites para as respostas do sistema reacional em um

CSTR.
Variavel Valor
Temperatura minima desejada do reator Tmin = 308,7 K
Temperatura méaxima desejada do reator Tmax = 321,3 K
Conversao reacional minima desejada Xmin = 57,0 %
Converséo reacional maxima desejada Xmax = 63,0 %

Na Tabela 4.4 estdo representados os parametros de entrada para o sistema

reacional proposto.



Tabela 4.4 — Parametros de entrada para o sistema de um CSTR.

Parametro de entrada

Valor

Volume do reator
Concentracao do reagente A
Constante de Arrhenius
Energia de ativagéo
Constante dos gases
Densidade do reagente
Calor especifico do reagente e produto

Temperatura da corrente de entrada

Coeficiente global de transferéncia de
calor

Area de transferéncia de calor
Calor da reagéo
Volume da jaqueta de resfriamento
Densidade da agua

Calor especifico da agua

Temperatura do fluido refrigerante

V=1,0ms3
Cha,in = 866 kg.m3
ko = 4x108 s™
E = 6x10* J.mol ' .K"!
R =28,314 J.mol'.K"'
p = 866 kg.m=
Co = 1,791 J.mol' K™
Tin=293 K
U =30 W.m2K"

Acstr = 50 m2

AH =-140 J.kg"
Vi=0,2ms
Pw = 998 kg.m3

pr= 4,181 J.m0|_1.K_1
T, =290 K
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4.2 Estratégias de controle classica e avancada

Para avaliar o comportamento dindmico do processo reacional em um reator do
tipo CSTR, analisa-se a trajetdria do processo quando aplicados disturbios no sistema.
Deve-se avaliar a influéncia de diferentes ordens de grandeza de perturbacéo no controle
do processo e estimar qual o maximo valor que o sistema suporta para manté-lo ainda
sob controle.

Foram consideradas como estratégias de controle a metodologia classica Pl e a
avancada GMC, e, posteriormente determinacao do Integral of Absolute Error (I1AE) para
cada caso com intuito de comparar as duas acdes. As aplicacbes de estratégias de
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controle de processos foram realizadas no software MATLAB®.

Para o sistema reativo foram adotadas duas malhas de controle: temperatura do
reator e conversdo da reagdo. Para a temperatura do reator utilizou-se como variavel
manipulada a vazao do fluido refrigerante na jaqueta de resfriamento do CSTR, conforme
visualizado na Figura 4.4. Na mesma figura pode ser também observado que a malha de
controle da conversao reacional é obtida através de alteragdes no fluido de entrada do
reagente no CSTR.

Figura 4.4 — Malhas de controle utilizadas para o sistema reacional no CSTR.

O controle é cascata é aplicado para controlar a temperatura do reator tendo como
base os dados da temperatura do fluido refrigerante, e, entédo, passa a ser manipulado a
vazao do fluido refrigerante na jaqueta do reator CSTR. Assim, as flutuagbes da
temperatura da jaqueta vao ter uma interferéncia menor na temperatura do reator e facilita
o controle de fluxo.

O caélculo do erro IAE baseia-se na seguinte expressao representada na Equacao
4.11.
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IAE = fle(t)ldt (4.11)
0

Em que e(t) representa o erro para cada intervalo de tempo t.
Para o caso com controlador Pl foram consideradas as seguintes equagdes de
controle para alteracdo das variaveis manipuladas.

k.t (X —XSP
Fi, = Fi, + k. (X —X5P) + C—P< > ) (4.12)
i
F, =F, +k,(T-T") + (4.13)
T 2

Em relagdo ao controlador GMC com controle em cascata para a malha de
temperatura, foram consideradas as seguintes equacdes do sistema de controle:

. [(kl(X —XSP) + ky [(X — XSP) dt) + ko e(77) cih(1 - X)] 1% (4.14)
i cinx

v UA(T, — T
— <k3(T] —T7) + k4 f(T] —T7°F) dt) __vA 1) (4.15)
(Tw = T)) Cpy (Tw = T))
TSP = 4 LR (k (T—TSP) +k f(T — TSP) dt) _Finpey (I )
;o uAa \"? 6 UA
(4.16)

Ey .
. AH, ke RRCin(1 = X)V
UA

Os parametros de sintonia dos controladores foram ajustados de modo que
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conseguiu-se reduzir o erro |IAE das malhas de controle e manter a controlabilidade do
processo com variaveis de saida préximas aos valores especificados. Assim, mediante
ao comportamento do sistema em cada caso para diferentes condigbes de especificacoes

do sistema, diferentes foram os parametros de sintonia dos controladores.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

A seguir estdo apresentados os resultados para os sistemas de tanque de mistura
e reator CSTR. Foram obtidos resultados referentes ao estado estacionario para os dois
casos e condicao dinamica para o CSTR com aplicacédo de estratégias de controle.

5.1 Sistema de tanque de mistura
5.1.1 Tanque de mistura no estado estacionario

Como primeiro estudo de caso, considerou-se a andlise da operabilidade em um
sistema simples de tanque de mistura. Neste sistema, a corrente mais quente possui
temperatura de 60 °C, enquanto que a corrente mais fria possui 30 °C. A corrente quente
e a corrente fria possuem vazdes volumétricas de 3,0 e 2,5 m%h, respectivamente, e ao
se misturarem, geram uma Regido Alcancavel das Variaveis de Saida (RAVS), conforme
demonstrado na Figura 5.1.

Figura 5.1 — Regido Alcangavel das Variaveis de Saida para tanque de mistura.
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A partir da verificacdo da Regido Alcancavel das Variaveis de Saida, constata-se
que ha varios resultados possiveis que sao representados por valores dentro da area
tracejada e representam condigdes que podem ser obtidas no processo. O valor maximo
para o fluxo € de 5,5 m3h para as condigcbes maximas das correntes de entrada e gera
uma temperatura da mistura de 46,4 °C.

De acordo com Georgakis et al. (2004), que utilizou a analise de operabilidade em
sistema de mistura analogo ao apresentado, uma importante observagao neste processo
ocorre ao analisar a temperatura da vazéo de saida. Verifica-se que ndo ha uma grande
variacdo com as condicoes maximas de vazao das correntes, fazendo com que seja
necessario verificar a viabilidade operacional através da anélise das RAVS e RDVS.

Como uma das propostas de Regido Desejavel das Variaveis de Saida, a critério
do autor, adotou-se a vaz&o volumétrica com valor entre 3,0 e 6,0 m%h e a temperatura
da corrente de base do tanque apresentando valor entre 40 e 50 °C. A RDVS e RAVS
estdo demonstradas na Figura 5.2, e a partir disso foi possivel determinar a interseccao
entre as duas regides e obter o indice de Operabilidade do sistema.

Figura 5.2 — Andlise de operabilidade para tanque de mistura para condicées iniciais.

Analise da Operabilidade de um Tanque de Mistura
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Para este caso observa-se que grande parte do que € almejado pode ser obtido
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pelo processo, evidenciado pela area vermelha, e, consequentemente, proporciona uma
boa viabilidade operacional para os parametros desejados para corrente de saida. O
indice de operabilidade, que representa a intersecgao entre a RAVS e RDVS, para este
caso foi de 66,36 %.

Comparando outro cenario em que os valores almejados para as variaveis
resposta sdo de 4,0 a 6,0 m3h para vazao e temperatura de 45 a 55 °C, conforme
observado na Figura 5.3, verifica-se que ha uma mudancga consideravel da regiao de
interseccao entre a RAVS e RADS. Para este novo caso, obteve-se uma redugéao do
indice de operabilidade do sistema para a nova condicao, apresentando valor de 39,32
%.

Figura 5.3 — Andlise de operabilidade para tanque de mistura para diferente RDVS.
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Através da aplicagédo da ferramenta Multi Parametric Toolbox (MPT) péde-se gerar
diversas regides a ser analisadas e, assim, avaliar a melhor condicdo para conseguir
atingir as especificacbes do processo. Para estes dois diferentes casos de RDVS,
observa-se que a situagdo mais viavel seria a primeira, uma vez que, admite um indice
de Operabilidade de aproximadamente 69 % acima do resultado encontrado para o
segundo caso.
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Vale ressaltar que o estudo permite observar diversas situacdes possiveis para
avaliar a viabilidade operacional para cada um dos casos simulados. Este fato permite
obter diversos resultados para as regiées geradas para variaveis de saida e indice de
operabilidade do sistema proposto. Adicionalmente, caso seja necessario, pode-se
simular condicbes diversificadas para as restricdes de entrada e constatar o

comportamento do processo através da abordagem geomeétrica.

5.1.2 Comparacgéo entre regiao de operabilidade e andlise de sensibilidade

Com o intuito de verificar se a Regido Alcancavel das Variaveis de Saida obtida
pelo MPT esta realmente condizente com o processo, fez-se a simulagcdo usando o
software Aspen Plus. Utilizou-se um tanque como equipamento e inseridas as duas
correntes com as mesmas condi¢cdes de vazao e temperatura descritas anteriormente. A

representacdo do sistema segue apresentada na Figura 5.4.

Figura 5.4 — Representacao do sistema de tanque de mistura no Aspen Plus.

W1

ApGs simular o processo, fez-se a analise de sensibilidade variando as vazdes de
entrada a partir das condicbes minimas até os valores maximos, contemplando assim
todas as possiveis respostas do processo para as variaveis de saida em relacao a vazao
e temperatura. Os resultados seguem representados na Figura 5.5.
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Figura 5.5 — Representacao da analise de sensibilidade realizada no Aspen Plus.
B57
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Observa-se que os dados sdo mais precisamente obtidos quanto mais longe as
vazdes de entrada estiverem do zero devido a convergéncia do modelo, assim como
demonstrado anteriormente através da Equacao 4.3 e Equacao 4.4. Percebe-se uma
similaridade muito grande entre a regido proposta através da Multi Parametric Toolbox
do MATLAB® e andlise de sensibilidade obtida no Aspen Plus.

Observa-se uma limitagdo da ferramenta aplicada no MATLAB® para a regido
compreendida das curvas obtidas apds os valores maximos de vazdo de entrada de cada
corrente até o ponto de equilibrio do sistema. A limitacédo é devido as restricdes da toolbox
em gerar regides ndo-convexas, mas ainda assim, obtém-se uma boa representatividade

para o processo de tanque de mistura e faz com que seja viavel a sua aplicacao.
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5.1.3 Influéncia de alteragdes na vazao nas regides de operabilidade

Com o interesse em avaliar a influéncia de modificagbes dos parametros de
entrada das correntes de alimentacao, foram simuladas diferentes condi¢des para analise
de operabilidade do sistema. Em relacdo as vazdes de entrada, pode-se verificar o
impacto proporcionado por estas mudangas na Figura 5.6 e na Figura 5.7. Nas figuras
indicadas é possivel observar as variagdes obtidas na RAVS e 10 para cada alteragao de
vazao no sistema, mantendo-se as mesmas condi¢cdes de temperatura do caso inicial.

A partir da Figura 5.6, constata-se que ao alterar a vazao de entrada da corrente
1 do sistema ha uma mudanga consideravel da Regidao Alcancavel das Variaveis de
Saida, e, portanto, modificagdo no indice de operabilidade. Para a regido desejavel
proposta, apresentada na Tabela 4.2, o aumento da vazao da corrente 1 para 2,5 m3h
promove uma elevacgao préxima de 20 % no indice de Operabilidade, confirmando assim
que é uma boa alternativa para melhorar o desempenho do sistema e obter os valores
almejados. Ao reduzir a vazdo para 1,5 m%h, observa-se, no entanto, uma reducao de 15
% no indice de Operabilidade e assim, uma condicdo pior para o sistema desejado.

Em relagdo a Figura 5.7, consoante com o apresentado anteriormente para as
alteracdes na corrente 1, hd uma similaridade para as modificagbes na vazao da corrente
02. O aumento de 0,5 m3h em relacdo ao caso inicial na vazdo de alimentagdo da
corrente 2 promoveu elevacao de 10 % no indice de Operabilidade e ao reduzir a vazao
na mesma proporc¢ao, houve um decréscimo de 12 % aproximadamente no 10.

Ao comparar a influéncia das duas correntes, verifica-se que a corrente 1 € mais
impactante para atingir maior parte da regido desejada. Tanto a elevagédo faz com que
melhore o 10, como também a redugéo faz com que diminua mais pronunciadamente a
interseccao entre RAVS e RDVS.
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5.1.4 Influéncia de alteragbes na temperatura nas regides de operabilidade

Na Figura 5.8 e na Figura 5.9, estdo exibidos os resultados da influéncia das
modificacdes nas temperaturas de entrada do processo de mistura. Semelhante ao
demonstrado anteriormente para o caso das modificagcdes nas vazbes, ao alterar a
temperatura de alguma corrente, péde-se observar as variagdes da RAVS e IO.

Em relacdo a temperatura da corrente 1, conforme percebido na Figura 5.8, o
aumento de 5 °C promoveu uma reducdo aproximada de 15 % no Indice de
Operabilidade, enquanto que, a reducao de 5 °C, em relacao ao valor inicial, gerou um
aumento de 6,5 % deste parametro. A variagcdo de temperatura na ordem de 10 °C
proporciona uma diferenga de quase 20 % no IO, demonstrando assim que este
parametro deve ser bem determinado para evitar variacées indesejadas no processo.

Para as alteragcdes na temperatura da corrente 2, de acordo com a Figura 5.9, a
reducdo de 5 °C praticamente ndo alterou o Indice de Operabilidade. Ao elevar a
temperatura para 65 °C, no entanto, gera-se uma menor regido de intersecgao entre
RAVS e RDVS.

Diante disso, verifica-se que a temperatura da corrente 1 proporciona um maior
efeito positivo no processo para atender a regido desejada. Tal fato deve-se a
temperatura final da corrente de saida estar mais préxima do valor médio desejado e,
assim, uma maior area de interseccao entre as duas regides de interesse.

Em estudos desenvolvidos por Georgakis et al. (2004) e Lima et al. (2010),
observou-se as variagdes na andlise de operabilidade em relagcdo aos parametros de
RAVS e IO ao variar a temperatura de uma das correntes. De acordo com Lima et al.
(2010), os resultados obtidos a partir das variacbes da temperatura na corrente de
entrada permitem avaliar se a operacao pode ser realizada para disturbios inseridos e
manipulagado das variaveis de entrada até atingir o espaco almejado da RDVS.
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Figura 5.8 — Operabilidade do tanque de mistura com alteracao na temperatura da corrente 1.
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Figura 5.9 — Operabilidade do tanque de mistura com alteragdo na temperatura da corrente 2.
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5.1.5 Caso para indice de Operabilidade maximo

Com o intuito de obter um indice de Operabilidade maximo considerando a mesma
regido desejada inicial proposta e realizando modificagées nas variaveis de entrada, uma
das alternativas a ser utilizada segue visualizada na Figura 5.10. Para este caso, adotou-
se que o fluxo da corrente 2 como 3,5 m¥h e fluxo da corrente 1 como 4,0 m%h. Vale
ressaltar que esta € uma de varias opgdes para ter a certeza de que todos os valores
almejados podem ser alcangados pelo processo.

Figura 5.10 — indice de operabilidade maximo para uma determinada condigéo do
processo.
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E importante notar que ndo é necessario ter um indice de Operabilidade igual a 1
para que o processo alcance os valores pretendidos, porém, quanto maior for este
parametro, maior sera a chance de obter as faixas desejadas para as variaveis de saida.
Para o caso representado na Figura 5.10, percebe-se que o aumento da vazao e redugao
da temperatura da corrente 1 proporcionam uma expansdo da RAVS e fazem com que
toda a regido desejavel esteja na regiao alcancavel para as variaveis resposta.

O uso desta abordagem geométrica permite obter diversos cenarios previstos para
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0 processo de acordo com as especificacbes e, de maneira simples, auxilia na
estruturacao das leis de controle e viabilidade de um projeto. Embora seja um processo
simples, o tanque de mistura é capaz de representar a importancia do uso da analise da
operabilidade.

Diante deste cenario, verifica-se que para a RDVS definida, sempre vai ser
possivel alcancar as especificagcoes pelo fato do sistema estar com interseccao total com
a RAVS para as condigbes alteradas de vazado e temperatura. Tal fato auxilia na
determinacdo das condicbes de projeto de engenharia de processos e permite a
flexibilidade de alteracoes de parametros a depender das novas condicées propostas

para o sistema.
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5.2 Sistema de reator do tipo CSTR

Como segundo caso com analise de operabilidade, utilizou-se o processo de um
reator de mistura continua. Para este sistema, as variaveis de saida adotadas foram a
conversao da reacao e temperatura de operagédo do reator. Foi realizada a analise no
estado estacionario, condicao dinamica, aplicacao de estratégias de controle e obtengao
de atualizagdo dinamica da Regido Alcancavel das Variaveis de Saida e indice de

Operabilidade.

5.2.1 Reator CSTR no estado estacionario

Com base nos dados de entrada e aplicando as Equacbes 4.6, 4.7 e 4.8, referentes
a modelagem matematica do processo no CSTR, podde-se determinar a Regiao
Alcancavel das Variaveis de Saida, como apresentada na Figura 5.11. Os valores para a
corrente de saida sdo determinados a partir da combinacdo de todos os resultados
possiveis a ser obtidos de acordo com as restricbes de vazao das correntes de
alimentacao do reator e da jaqueta de resfriamento.

Percebe-se diversas possibilidades de resposta do sistema com faixa de variacédo
de conversdao com valores proximos de 40 % até 80 %. O mesmo acontece para a
temperatura do reator que pode atingir desde valores préximos de 295 K até
aproximadamente 330 K.

Esta RAVS obtida na Figura 5.11 foi semelhante a regido calculada em estudos
desenvolvidos por Roffel e Betlem (2004). Esses autores denominaram a regido como
um grafico de operacao e puderam constatar a relacao entre valores maximos e minimos
das vazdes de entrada para cada uma das extremidades percebidas na Figura 5.11.

Ao considerar a menor vazao de entrada do reator e maior condicdo para vazao
do fluido refrigerante, verifica-se que este € capaz de reduzir a temperatura do reator e
fazer com que alcance valor proximo de 297 K e conversado proxima de 60 %. Este

comportamento é identificado pelo Ponto 1 da Figura 5.11.
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Figura 5.11 — Regiao Alcancavel das Variaveis de Saida para processo reacional.
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Mantendo-se o valor maximo de Fw e considerando o maximo de Fin, consoante
com o representado pelo Ponto 2, faz com que o reator aumente a temperatura devido a
maior quantidade do fluido de entrada no reator com uma temperatura superior ao caso
anterior citado. No entanto, esta condi¢cdo proporciona uma menor conversao para a
reacao, alcancando valor préximo a 40 %.

O Ponto 3 representa a combinacao das condi¢des minimas das vazdes de
entrada. Adicionalmente, observa-se que a temperatura do reator obtém valor proximo
de 306 K e conversdo aproximada de 77 %. Tal fato € obtido devido ao sistema de
resfriamento ndo ser capaz de remover todo o calor gerado pela reacao e proporcionar a
elevacao da temperatura do processo.

Ao comparar as condigdes minimas com as condigdes maximas para Fin € Fuw,
Ponto 3 e Ponto 2, respectivamente, constata-se que embora haja uma elevacao
pequena da temperatura do reator em aproximadamente 5 K, ha um aumento significante
da converséo da reagéo.

Em relacéo ao Ponto 4, hd a combinacao da maxima condic¢ao do fluido de entrada
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do reator e fluxo minimo do fluido refrigerante. H4 um aumento consideravel da
temperatura do reator devido a quantidade de calor gerado na jaqueta néo ser suficiente
para diminuir o calor gerado pela reacao, atingindo valor de 330 K para temperatura do
CSTR. Converséao superior a 80 % é obtida neste caso e apresenta-se como a maior do
cenario de possibilidades analisadas.

Com o interesse de avaliar as modificacoes da RAVS, foram dadas perturbacoes
na magnitude de 1, 3 e 5 % na temperatura de alimentagao do reator e os resultados
seguem apresentados na Figura 5.12. Verificou-se a influéncia do aumento e redugao da
temperatura do fluido de entrada para cada uma das magnitudes e comportamento da
RAVS para cada um dos casos.

A parte vermelha identificada na Figura 5.12 representa os pontos possiveis
determinados a partir da modelagem do processo. A regido tracejada, por sua vez,
representa a Regido Alcancavel das Variaveis de Saida que pode ser gerada a partir da
andlise de operabilidade sob abordagem geométrica através da MPT do MATLAB®.

Verifica-se uma similaridade da RAVS ao aplicar pequenas perturbagdes em
comparagdo com o caso inicial. A medida que se aumenta a perturbacdo do sistema,
percebe-se que ha uma maior modificacdo desta regidao para cada caso no regime
estacionario.

Observa-se as perturbagdes positivas inseridas até a magnitude de 5 % nao
proporcionam mudancas consideraveis na RAVS. Todavia, ao reduzir a temperatura de
entrada do reator em 3 %, nota-se que ha uma reducédo da conversdao e que menor
temperatura do reator pode ser alcancada. Ainda mais pronunciada modificacdo da
Regiao Alcancavel das Variaveis de Saida é observada quando ha uma reducgao de 5 %
da Tin.

O decréscimo da temperatura de alimentacao do reator faz com que sejam obtidas
conversdes menores e 0 aumento da Tin proporciona uma maior conversao reacional. As
alteracoes das RAVS para cada um dos casos sdo indicativos que a depender das
especificacdes desejadas, deve-se manter o0 maximo possivel de intersecgdo com a
RDVS para garantir a viabilidade operacional do sistema.

O préximo passo realizado foi a analise de operabilidade do sistema a partir de 3
diferentes condi¢des de RDVS. Estes casos estdo representados a seguir.
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Figura 5.12 — Regiao Alcancavel das Variaveis de Saida para diferentes perturbagdes na temperatura de entrada do
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5.2.1.1 Caso 1 — Temperatura desejada de 305 K e conversédo desejada de 60 %

Na Figura 5.13 estdo apresentados os resultados referentes a abordagem
geomeétrica da analise de operabilidade através da RAVS para cada uma das magnitudes
das perturbagdes discutidas anteriormente (1, 3 e 5 %). Adicionalmente, foi obtido o
indice de Operabilidade para cada um dos casos analisados.

Foram utilizadas as seguintes especificagoes: 305 K + 2 % para a temperatura do
reator e de 60 % + 5 % para a conversao da reacao. A partir destes dados foram obtidos
7 cenarios para a analise de operabilidade do processo proposto. Verifica-se que
inicialmente o sistema possui toda a regido desejada inserida na regiao alcangavel,
proporcionando assim um indice de Operabilidade maximo, fazendo com que todos os
resultados almejados possam ser obtidos pelo processo.

A medida em que sdo dadas perturbagdes, ha um deslocamento da RAVS e,
consequentemente, gera uma modificacao no 10O. Para redugéo da temperatura inicial de
alimentacao do reator na ordem de 1 e 3 %, observa-se que pouco se altera a RAVS e
tem-se maximo valor para indice de Operabilidade. Em relagdo ao aumento de 1 % da
temperatura de entrada do reator, hd uma reducao muito pequena do 10 comparado com
processo sem perturbacgoes.

O aumento da temperatura em 3 %, entretanto, promove uma reducdo de
aproximadamente 24 % no Indice de Operabilidade do sistema. Apenas 10,6 % ha de
interseccao entre a RAVS e RDVS quando ha um aumento de 5 % para a temperatura
de alimentacao da mistura reacional.

Este baixo valor do 10 indica uma maior dificuldade do processo em atender as
especificacdes. No entanto, apds reducdo de 5 % ha um deslocamento da Regido
Alcancavel das Variaveis de Saida e provoca uma reducao préxima a 55 % do 10 quando
comparado com 0s casos anteriores, indicando assim uma regidao bem menos viavel para
0 processo.

Estas analises realizadas no estado estacionario sdo fundamentais para entender
a dindmica do processo que sera apresentada posteriormente e definir estratégias de
controle mais adequadas para cada situacao. Vale ressaltar que quanto menor for a
intersecgca@o entre valores alcancaveis e desejaveis das variaveis de saida, maior € a

dificuldade de manter o sistema sob controle.
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Figura 5.13 — Andlise de operabilidade do sistema reacional para o Caso 1 com diferentes perturbagdes na temperatura
de entrada no CSTR.
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5.2.1.2 Caso 2 — Temperatura desejada de 315 K e conversao desejada de 60 %

Com o intuito de avaliar a viabilidade do processo para outras especificacdes
consideradas, fez-se a analise da operabilidade para um sistema com especificacoes de
temperatura do reator na faixa de 315 K £ 2 % e converséo da reagéo na faixa de 60 %
+ 5 %. Os resultados seguem apresentados na Figura 5.14.

Diferentemente do caso anterior, ao realizar a andlise da operabilidade do sistema
para as condi¢des iniciais do problema, verifica-se que, o valor do 10 é aproximadamente
66 %. Em comparacdo com o primeiro caso, verifica-se que o sistema tem uma menor
tendéncia em poder alcancar as especificacdes com a condicdo de Indice de
Operabilidade de 66 %.

O aumento da temperatura de alimentacao do reator em até 3 % néo promoveu
grandes alteracdes no indice de Operabilidade Com o aumento de Tin em 1 % houve uma
pequena elevacao do 10 e para 3 %, houve uma pequena reducdo. Para as duas
situacdes o indice de Operabilidade permaneceu na ordem de 60 %.

No entanto, ao elevar para 5 %, verifica-se que apenas 6 % da regido desejavel
pode ser alcancada para as variaveis de saida. Tal fato afirma a necessidade em
controlar o aumento da temperatura de entrada do reator para evitar que o processo nao
seja atendido e possa comprometer a qualidade do produto.

Somente 47 % pode ser obtido para o 10 para este caso com reducéo de 3 % da
temperatura de alimentacdo do reator. Ao reduzir para 5 % este ultimo parametro,
verifica-se que nao interseccdo entre a RAVS e a RDVS, fazendo com que o indice de
Operabilidade seja nulo para esta condigdo e tornando assim inviavel a aplicacdo no
processo. Para este caso, independente da estrutura de controle, ndo ha possibilidade
de satisfazer as especificacdes de temperatura e conversao.

Dessa forma, constata-se que o aumento ou reducédo da temperatura de entrada
do reator na ordem de 5 % € extremamente prejudicial ao processo pelo fato de ser
minima a intersecgdo entre RAVS e RDVS. Para este caso é imprescindivel o controle

da temperatura do reator com oscilagbes em um pequeno range.
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Figura 5.14 — Andlise de operabilidade do sistema reacional para o Caso 2 com diferentes perturbagbes na temperatura
de entrada no CSTR.
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5.2.1.3 Caso 3 — Temperatura desejada de 305 K e conversao desejada de 70 %

Outra especificagdo analisada foi com a temperatura do reator na faixa de 305 K
+ 2 % e conversdao da reacdo na faixa de 70 % +* 5 %. Os resultados seguem
apresentados na Figura 5.15. Adotando a mesma temperatura inicial do reator, verifica-
se que o indice de Operabilidade do sistema apresenta valor préximo de 77 %, indicando
assim que grande parte dos valores almejados podem ser alcangados pelo processo.

O aumento da temperatura de alimentacao do reator nas ordens de 1, 3 € 5 % nao
geraram modificacées no 10 do sistema, uma vez que, embora houvesse alteracdo na
Regiao Alcancavel das Variaveis de Saida, a intersec¢cdo com a RDVS foi mantida em
todos os casos. Tal fato garante uma boa estabilidade do processo quando submetido ao
aumento da variavel distarbio até a magnitude de 5 %.

Considerando a reducao de 1 % para a temperatura do reator, verifica-se que
embora haja mudanca na RAVS, a interseccdo com a RDVS é a mesma obtida para
condicao inicial e perturbac¢des positivas na variavel disturbio. A partir da redugéo de 3 %
na temperatura de entrada do reator, verifica-se que houve um decréscimo de
aproximadamente 21 % no indice de Operabilidade.

Ainda mais agravante fica a situacao quando ha uma reducéo de 5 % na variavel
distarbio do sistema, gerando apenas 5 % de 10. Esta dltima reducéo indica que
dificilmente o processo ira conseguir atender as especificagdes desejadas, independente
da estratégia de controle a ser aplicada. Sendo assim, torna-se necessario um alerta
maior para a reducdo da temperatura do reator pelo fato de proporcionar maior
instabilidade no processo.

O fato da reducéo da temperatura de entrada do reator na ordem de 5 % gera
instabilidade no sistema devido a temperatura do reator abaixar consideravelmente,
fazendo com que a interseccado da temperatura do CSTR alcancavel e desejavel seja
reduzida. Além disso, pelo fato do sistema ser exotérmico, a reducédo da temperatura faz
com que o deslocamento do equilibrio da reacdo seja indicado para os reagentes,
diminuindo a conversao reacional.
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Figura 5.15 — Andlise de operabilidade do sistema reacional para o Caso 3 com diferentes perturbagdes na temperatura
de entrada no CSTR.
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5.2.2 Determinagéo de pontos operacionais estacionarios

Outra importante avaliagdo a ser realizada € a determinagdo de pontos
operacionais estacionarios através da andlise do calor gerado e calor removido da
reacao. Estes pontos obtidos indicam os valores que podem ser obtidos para temperatura
do processo e auxiliam no desenvolvimento de estratégias de controle. Apds a
identificacdo da temperatura de acordo com o0s pontos operacionais, determinou-se a
conversao que pode ser alcangada para cada um destes valores.

Na Figura 5.16 e na Figura 5.17 estao apresentados os resultados relacionados
com a andlise do calor gerado pelo processo reacional e comportamento do calor
removido para disturbios na temperatura de alimentagéo do reator na ordem de grandeza
de 1, 3 e 5 %. Além disso, nas figuras estdo representados os valores obtidos da
conversao da reacao em relacao a cada modificacdo da variavel distarbio adotada.

O calor removido é devido ao sistema de resfriamento de jaqueta em que o fluido
refrigerante é capaz de reduzir a temperatura do reator. O calor gerado pela reacéo esta
relacionado pelo aumento de energia associada da reacao exotérmica. No ponto de
encontro significa dizer que para o estado estacionario a mesma quantidade de calor que
pode ser removido pelo sistema, também pode ser gerado pela reagao
(STEPHANOPOULOS, 1983).

A depender da temperatura de alimentacao, diferentes sédo as inclinagdes do calor
removido do sistema e, consequentemente, sdo obtidos varios diferentes pontos
operacionais. Caso a curva de resfriamento apresentasse interseccao com a curva de
calor gerado, poderiam ser analisados 0s pontos mais estaveis e instaveis do processo
no regime estacionario. Essa andlise € fundamental para determinacdo das melhores
condigdes de controle.

O aumento da temperatura da corrente de entrada faz com que o calor a ser
removido pelo sistema de resfriamento do reator CSTR intercepte a curva do calor
reacional a uma temperatura superior ao comparar com o0 caso original. Ao reduzir da
temperatura de alimentagdo, no entanto, observa-se que ha a interceptagdo em
temperaturas mais baixas do que a situagao inicial.



Figura 5.16 — Determinagéo de pontos operacionais no estado estacionario para diferentes disturbios positivos na
temperatura de alimentacdo do CSTR.
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Figura 5.17 — Determinagao de pontos operacionais no estado estacionario para diferentes disturbios negativos na
temperatura de alimentacdo do CSTR.
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A medida que se aumenta a temperatura operacional do sistema com reagao
exotérmica, verifica-se que ha o aumento da conversdo reacional. O aumento da
temperatura do reator é obtido a medida que ha elevacao da temperatura da corrente de
alimentacao do CSTR, de acordo com as diferentes inclinagdes para o calor retirado do
sistema.

Ao considerar a reducao de 5 % da temperatura para a corrente de entrada do
reator, pode-se alcancar apenas uma conversao reacional de aproximadamente 45 %.
Contudo, para o aumento na mesma ordem na Tin, Obtém-se conversao superior a 70 %.
Sendo assim, cabe ao responsavel pelo processo indicar qual deve ser a especificacao
de conversao do sistema e com base nisto determinar as condicdes mais adequadas de

controle da corrente de entrada do CSTR.

5.2.3 Analise dindmica do processo em reator CSTR

Ap0Gs a avaliacao do processo no estado estacionario, fez-se a andlise da condicao
dindmica do sistema. Assim, simulou-se a situacédo a partir da condicao inicial para o
cenario sem controle, e, posteriormente, sistema com as estratégias de controle Pl e
GMC.

5.2.3.1 Sistema sem controle

A partir da condi¢do inicial do processo, fez-se andlise do comportamento
dindmico até atingir um estado estacionario. A avaliacdo das variaveis de saida
(conversao e temperatura do reator), variaveis de entrada (vazdo de alimentacdo do
reator e da jaqueta) e da temperatura da jaqueta segue representada na Figura 5.18.

O reator inicialmente apresenta a mesma temperatura do fluido de entrada e vai
aumentando a medida que decorre o tempo quando se inicia a reagcdo no CSTR. Além
disso, observa-se o progresso da reacao através do aumento da conversao até atingir
um valor préximo de 40 %. A temperatura da jaqueta de resfriamento sofre um aumento
de 7 K e estabiliza com valor de 297 K. Adicionalmente, constata-se que néo ha alteracédo

da vazao de alimentag&o do reator e da jaqueta de resfriamento.
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E possivel observar o caminho percorrido com as duas variaveis de saida e analise
da regiao com as especificacoes desejadas para o processo. Percebe-se que o sistema
sem a aplicacao de estratégias de controle ndo é capaz de chegar aos valores desejados
para o reator CSTR. Embora alcance o valor de temperatura, ndo se observa mesmo
comportamento para a conversao, fazendo com que nao seja satisfeita a RDVS.

Adicionalmente, observa-se que nao houve aplicou-se nenhuma alteracéo para as
variaveis de entrada ao longo do periodo de tempo simulado para o processo. Para este
caso, foram adotados os fluxos maximos para vazao do fluido refrigerante e fluido do
reagente. Analise analoga poderia ser realizada para as demais situacoes de fluxo.

Modificagbes nas duas vazbes de alimentacdo promovem uma mudanca
consideravel no comportamento das varidveis resposta de conversdo reacional e
temperatura do reator. Diante disso, fez-se a simulacdo das condi¢des minimas e
maximas de cada vazdo das correntes de entrada do reator e fluido refrigerante na
jaqueta. Apos todas as simulacoes realizadas, os resultados obtidos foram comparados
e seguem apresentados na Figura 5.19.

Ao considerar as condicdes maximas para as duas vazdes de entrada, verifica-se
que a conversao da reacao alcanca valor de 38 % e que a temperatura fica préxima de
303 K. Adotando os valores minimos em ambas variaveis, observa que o sistema atinge
conversao préxima de 78 % e que a temperatura do equipamento fica em 307 K. Além
disso, constata-se um pico de conversado proximo a 93 %, porém apds 250 unidades de
tempo, ha uma reducgéao até atingir a estabilidade em 78 %.

Adotando a minima vazao do fluido refrigerante, observa-se que maior sera a
temperatura do reator, e consequentemente, maior a conversdo dos reagentes em
produtos. Para a mesma vazao minima do fluido da jaqueta, ao aumentar a vazao da
alimentacao no reator, obtém-se um aumento na conversao da reac¢ao atingindo um valor
maximo no equilibrio de 81 %.

Ao combinar as vazées médias na faixa de restricado de cada variavel de entrada,
percebe-se que inicialmente ha um aumento brusco da conversao reacional obtendo
valor préximo de 90 % e que posteriormente hd uma reducao deste parametro até atingir
a estabilidade em 74 %. Em relacdo a temperatura, ha um pico préximo de 328 K e, em
seguida, reducéao até 311 K.



Figura 5.18 — Analise dindmica do comportamento do sistema reacional sem aplicacao de estratégias de controle de
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Figura 5.19 — Comportamento dindmico das variaveis de saida do reator CSTR para sistema sem controle sob diversas

condicOes das variaveis de entrada.
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5.2.3.2 Aplicagao de estratégias de controle

Foram aplicadas a estratégia de controle classica Pl e avangada GMC em cascata
para o processo reacional no CSTR. Como forma de critério de desempenho para
comparacao das estratégias de controle, utilizou-se o calculo do Integral of Absolute Error

(IAE) para a malha de temperatura e malha de conversao.

5.2.3.2.1 Caso 1 — Temperatura desejada de 305 K e conversédo desejada de 60 %

Foi gerada uma janela de analise da operabilidade para o comportamento
dindmico do processo, conforme representado na Figura 5.20 e na Figura 5.21. Pode ser
observado a dindmica para cada uma das variaveis de entrada e saida, além das
perturbagdes inseridas na variavel disturbio e temperatura do fluido refrigerante.
Adicionalmente pode ser feita a analogia das curvas de calor gerado e calor removido do
reator.

Considerou-se a temperatura em 305 K + 2 % e conversédo de 60 % = 5 % como
especificacdes do processo. Aplicou-se a estratégia classica de controle PI, conforme
evidenciado na Figura 5.20, e avancada GMC em cascata, consoante com o apresentado
na Figura 5.21. Para os dois casos foi utilizada a sintonia dos parametros dos
controladores de maneira que houvesse a reducao do IAE associado com cada malha.

Foram concedidos disturbios na mesma magnitude apresentada anteriormente (1,
3 e 5 %) em relagcédo a temperatura de alimentacao do fluido. Além disso, foi inserido um
distarbio randémico na ordem de 0,2 % durante todo o tempo de simulagdo para
assemelhar-se ao comportamento um disturbio inerente ao processo.

Através dos resultados apresentados na Figura 5.20, observa-se que 0 processo
€ capaz de se manter controlado até perturbagdes de Tin na ordem de 3 %. Todavia, apds
aplicada a perturbacao de 5 %, o calor gerado pela reacao € superior ao calor removido
e faz com que haja uma elevacédo brusca da temperatura do sistema. Neste caso, o
sistema de resfriamento ndo € capaz de trocar calor com o reator para manter na
temperatura desejada do processo.

Vale ressaltar que, conforme demonstrado anteriormente no regime estacionario,
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ao submeter a perturbacao positiva de 5 % na temperatura de alimentacédo, ha uma
reducao consideravel do IO do sistema, obtendo valor aproximado de 10 %.

Ao utilizar o controlador Pl verifica-se que o sistema apresenta um bom
comportamento para perturbagdes aplicadas até a magnitude de 3 %. Até este valor, é
possivel alterar as varidveis manipuladas de modo a manter o processo controlavel e
gerando um baixo erro IAE para cada uma das malhas analisadas.

A partir de perturbacdes na ordem de 5 %, no entanto, o sistema ndo consegue se
manter sob controle e ha uma elevagcao brusca da temperatura do reator, que,
posteriormente, culmina no aumento da conversao até valores fora da especificagéo.
Associado a isto, verifica-se que ha a geracao consideravel do erro IAE para cada uma
das malhas, fazendo com que alcance valores préximos a 8 e 4000 para malha de
conversao e temperatura, respectivamente.

Para cada uma das perturbacdes aplicadas, pode-se verificar o comportamento
do calor gerado e removido tentando atingir o equilibrio e manter o processo sob controle.
Para as perturbacdes iniciais, percebe-se que os valores rapidamente conseguem
estabelecer o equilibrio do sistema e que a partir do intervalo de tempo de 800 s, ha uma
disparidade entre o Qr € Qg, fazendo com que somente por volta de 1200 s seja
alcangado um novo estado de equilibrio.

Mesmo com vazées maximas para as duas variaveis manipuladas, a partir de 800
s, nao é suficiente para manter o processo sob controle. Apenas quando h& a redugéo
da temperatura de alimentacdo do reator € que o reator € capaz de atingir os valores
dentro das especificagcdes do processo.

Por volta de 1200 s, mesmo havendo um novo estado de equilibrio, a temperatura
do reator e conversdo ainda estdo fora dos valores desejaveis para as variaveis de
processo. Tal fato corrobora com a analise de operabilidade do sistema apresentada na
Figura 5.13, onde ha um indice de Operabilidade muito baixo para o caso analisado no
estado estacionario sob perturbacao positiva de 5 % para temperatura de alimentacao do
reator.

Na Figura 5.21 pode-se observar o mesmo sistema do CSTR quando aplicado um
controlador avangado GMC. O controlador GMC consegue, semelhante ao controlador
PIl, manter o sistema sob controle até distlrbios na magnitude de 3 % para Tin.



75

No entanto, apds estes valores, o sistema nado consegue fazer com que a
temperatura se mantenha na faixa desejavel de operacéo, e, posteriormente, 0 mesmo
acontece com a conversdo. A adequacao das variaveis de resposta para os limites
desejados acontece apenas quando ha uma reducao da temperatura de entrada no
reator.

O uso da estratégia de controle avancado do GMC em cascata permite a
atualizacdo do valor da temperatura da jaqueta do sistema e reduz a variabilidade das
variaveis de temperatura do reator e conversao reacional na modelagem matematica. Tal
fato € obtido devido ao carater antecipatério presente no controlador avangado.

No entanto, ao simular a presenca de ruido branco com valores na ordem de 0,2
%, com esta estratégia faz com que ocorra um desgaste maior das variaveis manipuladas
em relacdo a abertura e fechamento de valvulas para a vazao de fluido refrigerante ao
tentar controlar a temperatura do reator.

Uma possivel solugdo para reduzir este problema € a aplicagdo de um filtro de
ruidos de maneira que o sinal que seja recebido pelo controlador ndo tenha tantas
variagdes e proporcione um menor desgaste de valvulas de controle. Tal fato podera
permitir manter o excelente desempenho do sistema em permanecer as variaveis de
controle no set-point aliado com perturbacées menores nas varidveis manipuladas.

Em relacdo as trocas de calor gerado e calor removido pelo sistema, o
comportamento € semelhante ao apresentado para o sistema com controlador classico
PI. A resposta do controlador GMC, conforme previsto, é mais rapida do que o controlador
classico e faz com que as trocas de calor envolvidas no processo alcancem mais

rapidamente o equilibrio.
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Figura 5.20 — Comportamento dindmico do processo para o Caso 1 quando submetido a estratégia classica de controle
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Figura 5.21 — Comportamento dinamico do processo para o Caso 1 quando submetido a estratégia avancada de controle

GMC em cascata.
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Consoante com o apresentado na Figura 5.22, a analise de operabilidade permite
prever faixas de operacao que mesmo sob diferentes estratégias de controle, os valores
desejados sdo muito dificeis de ser conseguidos e, provavelmente, o processo estara
fora das especificagcdes. Tal situacéo foi observada para controlador Pl e controlador
GMC, em que independente da estratégia de controle, o processo nao sera capaz de se
manter operavel devido a baixa ou auséncia de regido de interseccao entre RAVS e
RDVS.

No que se refere aos critérios de desempenho IAE, observa-se que menores
valores sao obtidos para ambas as malhas de controle ao utilizar o controlador avancado
GMC em comparagao com controlador classico Pl. Na Figura 5.22 pode-se observar a
analise comparativa do erro IAE ao utilizar os dois tipos de controladores para cada uma

das malhas avaliadas.

Figura 5.22 — Erro IAE obtido para o Caso 1 referente a malha de converséo reacional e
a malha de temperatura do reator para reator CSTR.
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Ao analisar o erro IAE obtido na figura anterior, constata-se que, o controlador
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GMC apresenta melhor desempenho por apresentar menor valor final para este
parametro em ambas as malhas. Apesar do fato que o processo ndo conseguiu se manter
sob controle ao submeter disturbios na ordem de 5 % na temperatura de entrada do
reator, durante o intervalo de tempo em que o processo estava controlavel, melhor

resposta é atribuida ao controlador avangado.

5.2.3.2.2 Caso 2 — Temperatura desejada de 315 K e conversao desejada de 60 %

A sequir estao apresentados os resultados para o Caso 2 com especificagces de
60 % para a conversao e 315 K para a temperatura do reator. Foi gerada uma janela de
analise da operabilidade e comportamento dinamico do processo, conforme representado
na Figura 5.23 e na Figura 5.24. Aplicou-se a estratégia classica de controle Pl, conforme
evidenciado na Figura 5.23, e avancada GMC em cascata, consoante com o apresentado
na Figura 5.21.

Em relacdo a aplicacdo do controlador PI, Figura 5.23, observa-se que para as
perturbacées na temperatura de entrada do reator na ordem de 1 % e 3 % o sistema
consegue se manter sob controle na faixa de especificagdes para as duas variaveis de
saida. Todavia, para a ordem de 5 %, verifica-se que o sistema se apresenta instavel
tanto para a malha de temperatura como para a malha de conversao.

A vazao do fluido de entrada no reator permanece no limite superior em maior
parte do tempo e ha uma reducao apenas para disturbios negativos na temperatura de
entrada do reator em 3 % e 5 %. Em relagédo a vazao do fluido refrigerante, observa-se
gue o sistema € mais exigido para as perturbacoes na ordem de 3 % e 5 %, fazendo com
que ora haja a necessidade de permanecer na condicdo minima, ora necessario a
condicado maxima, proporcionando um maior desgaste na valvula de controle da variavel
manipulada.

Analisando o grafico do calor removido e calor gerado, percebe-se que o Qr tem
uma resposta mais rapida do que o Qa durante o processo. Nas duas situacées em que
as varaveis de resposta saem da Regiao Desejavel, verifica-se que o calor gerado nao é
suficiente para alcangar o calor removido pelo sistema mesmo com valores limites das

variaveis manipuladas.
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Ao haver disturbios na variavel de entrada, o calor gerado tem um tempo maior de
resposta até alcancar o calor removido, proporcionando uma instabilidade no processo
neste momento. Tal fato € evidenciado pelo fato das variaveis de saida apresentarem
valores mais distantes do set-point quando ha disparidades entre 0 Qr € 0 Qa.

Em relacao a malha de temperatura, verifica-se que para distarbios na ordem de
1 % e 3 % na temperatura de entrada do CSTR 0 processo consegue permanecer na
Regidao Desejavel. Para disturbio positivo de 5 %, o sistema permanece na RDVS,
contudo, é atingido um ponto estavel acima do set-point com valor préximo de 317 K. No
entanto, para o distarbio negativo de 5 % 0 processo ndao consegue permanecer sob
controle mesmo com a condigdo minima de vazdo do fluido refrigerante, ha um
decaimento da temperatura e faz com que a temperatura do reator esteja fora da
especificacao.

Para a conversdao da reacdo, observa-se que os disturbios positivos na
temperatura de entrada do reator geram uma maior dificuldade para o sistema manter o
processo mais proximo do set-point. Todavia, apenas para a ordem de 5 % de
perturbacao na Tin, € que 0 processo atinge valor fora do desejado. A vazao do fluido de
entrada permanece na condicdo maxima durante quase todo o processo, evidenciando
assim a dificuldade de suportar valores maiores do que a temperatura inicial do sistema.

Na Figura 5.24 estdo apresentados os resultados referentes ao comportamento
do processo quando aplicada a estratégia de controle avangado do GMC. Assim como a
aplicacédo da estratégia de controle com o PI, o processo ndo consegue se manter sob
controle ao ser aplicados disturbios na ordem de 5 % para a temperatura do reator.

Observa-se que a malha com aplicagdo da estratégia GMC apresenta uma
oscilacao menor em torno do set-point ao comparar com o controlador PIl. No entanto, ha
um desgaste maior da valvula de controle para a variavel manipulada do fluxo do fluido
refrigerante. Verificam-se oscilagdes constantes durante todo o processo com o intuito
de manté-lo estavel e 0 mais proximo possivel do valor desejado.
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Figura 5.23 — Comportamento dinamico do processo para o Caso 2 quando submetido a estratégia avancada de controle
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Figura 5.24 — Comportamento dinamico do processo para o Caso 2 quando submetido a estratégia avancada de controle
GMC em cascata.
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Comparando a estratégia de controle avancada GMC e o controlador PI, verifica-
se que o comportamento ao longo do processo é semelhante para os dois casos. O GMC
consegue obter valores de saida mais proximos a especificagdo pela caracteristica
antecipatéria. Contudo, existem situacées em que nenhuma estratégia de controle
consegue manter o processo na regiao desejavel.

Ao observar a Figura 5.14, verifica-se que no estado estacionario obtém-se indices
de Operabilidade muito baixo (IO = 6,22 %) para o disturbio de +5 % na temperatura de
entrada do reator e valor nulo para -5 % na variavel de disturbio. Estes valores muito
baixos evidenciam a dificuldade do sistema manter as variaveis de saida alcancando os
valores desejaveis, independente da estratégia de controle a ser utilizada.

Ao analisar o IAE como critério de desempenho para a estratégia Pl e GMC,
conforme visualizado na Figura 5.25, constata-se melhor comportamento para o
controlador avangado por apresentar menor valor para a malha de temperatura. Em
relacdo a malha de conversao, observa-se que praticamente o mesmo resultado é obtido

para os dois tipos de controladores ao término do tempo avaliado.

Figura 5.25 — Erro IAE obtido para o Caso 2 referente a malha de converséo reacional e
a malha de temperatura do reator para reator CSTR.
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5.2.3.2.3 Caso 3 — Temperatura desejada de 305 K e conversao desejada de 70 %

Em relacdo ao terceiro caso para diferentes condigdes de especificagdes para as
variaveis de saida, seguem apresentados os resultados para o uso do controlador Pl na
Figura 5.26 e controlador GMC na Figura 5.28. Para este ultimo caso foram adotados
como set-points a temperatura do reator em 305 K e conversao reacional de 70 %.

Ao analisar a condicao estacionaria para esta Regidao Desejavel das Variaveis de
Saida, Figura 5.15, observa-se que apenas para a perturbacao de -5 % na temperatura
de entrada do reator é que obtém-se um indice de Operabilidade baixo. Nesta situagao,
observa-se que 0 10 = 5,42 %. Diante disso, tem-se um processo bem estavel para todos
os demais disturbios dados na Tin € 0 processo ira tender a instabilidade quanto menor
for o 10.

Para a malha de conversao observa-se que praticamente nao ha variagdes em
torno do set-point e que existem poucas variagdes na variavel manipulada do fluxo do
fluido de entrada. A malha de temperatura atinge um novo estacionario diferente da
especificacdo, mas ainda dentro da RDVS, quando h& a perturbacéo de -5 %. No entanto,
h& variacées maiores no fluxo do fluido refrigerante quando aplicado o controlador GMC.
A resposta mais rapida caracteristica do GMC exige maiores variacbes na variavel
manipulada para proporcionar mudancgas pequenas em torno da especificacao.

Em relagdo ao calor removido e calor gerado pelo processo, resultados
semelhantes s&o obtidos ao aplicar o controlador Pl e GMC. A resposta, porém, &€ mais
rapida para este ultimo caso. Durante todo o processo o sistema consegue se manter na
regiao desejavel para as variaveis de saida, fazendo com que possam ser alcancados 0s
resultados almejados independente da perturbacao até a ordem de 5 %.

O fato do 10 ser mais baixo para -5 % de perturbacao no Tin € um indicativo que
mais dificil serd para que os resultados obtidos sejam consoantes com os desejaveis. No
entanto, observa-se que mesmo com uma variacao maior do sistema com obtencdo da
temperatura do reator em um estacionario pouco abaixo do set-point, o sistema ainda
consegue permanecer na RDVS.
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Figura 5.26 — Comportamento dinamico do processo para o Caso 3 quando submetido a estratégia avancada de controle
PI.
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Figura 5.27 — Comportamento dinamico do processo para o Caso 3 quando submetido a estratégia avancada de controle

GMC em cascata.
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Ao comparar o IAE para os dois casos de estratégias de controle verifica-se que

melhor desempenho é conferido novamente a aplicacdo do GMC em ambas as malhas

analisadas. Valores muito baixos sdo obtidos para a malha de conversdo, conforme

evidenciado pelo comportamento dindmico. Para a malha de temperatura a resposta mais

rapida foi obtida ao controlador avancado pelo carater antecipatério presente.

Figura 5.28 — Erro IAE obtido para o Caso 3 referente a malha de converséo reacional e
a malha de temperatura do reator para reator CSTR.
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5.2.3.3 Atualizacao dindmica das regides de operabilidade

A seguir estdo apresentados os resultados de uma pratica inovadora da andlise
geométrica de operabilidade através da atualizagao dinamica das condi¢des do estado
estacionario possibilitando determinacdo da RAVS, da RDVS e, consequentemente, o
indice de Operabilidade do processo. Esta estratégia possibilita toda a analise da
abordagem de operabilidade no estado estacionario obtida anteriormente com verificagao
dindmica de cada regido e parametros determinados.

A atualizacdo das regides do estado estacionario apresenta-se como uma
ferramenta importante referente ao gerenciamento continuo do processo de verificacao
das respostas do sistema reacional. A grande vantagem desta pratica € a possibilidade
de gerenciamento continuo do processo por meio da andalise de operabilidade sendo que
ha a atualizacdo do estado estacionario, e, assim, descrevendo todos os possiveis
resultados a ser alcangados pelo sistema.

Da Figura 5.29 até a Figura 5.33 estdo apresentados os resultados do
comportamento dinamico da RAVS e da RDVS. A Regiao Alcancavel das Variaveis de
Saida é alterada constantemente de acordo com as perturbacées dadas no sistema.
Considerou-se a temperatura em 305 K + 2 % e conversdo de 60 % = 5 % como
especificagcdes do processo.

Durante o processo foram consideradas perturbag¢des na ordem de 1, 3 e 5 %,
além do ruido branco de 0,02 % para a temperatura de entrada do reator. Sendo assim,
hd a atualizacdo da condigdo estacionaria dinamicamente. Foram analisadas as
atualizacées do RAVS para cada intervalo de 50 segundos.

Nos primeiros 50 segundos de simulagéo foi observado que no processo houve o
deslocamento pequeno da RAVS e o comportamento foi mantido até 100 s. No entanto,
apos este intervalo, Figura 5.31 a Figura 5.33, sob perturbacdées maiores da temperatura
de entrada do reator o sistema fica mais instavel e faz com que a regiao alcancavel seja

bem deslocada a depender do aumento ou reducao da variavel disturbio.
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Figura 5.29 — Operabilidade geométrica com atualizacdo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-point's de 305 K e converséo de 60 % até 50 s.
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Figura 5.30 — Operabilidade geométrica com atualizagdo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-points de 305 K e converséo de 60 % até 100 s.
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Figura 5.31 — Operabilidade geométrica com atualizacdo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-point's de 305 K e converséo de 60 % até 150 s.
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Figura 5.32 — Operabilidade geométrica com atualizagdo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-points de 305 K e conversao de 60 % até 200 s.
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Figura 5.33 — Operabilidade geométrica com atualizacdo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-point's de 305 K e converséo de 60 % até 250 s.
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O acompanhamento continuo da RAVS é uma parte inovadora do projeto que
permite desenvolvimento de melhorias no sistema com base no comportamento baseado
na modelagem do processo. Vale ressaltar, todavia, que tal medida exige um esforco
computacional grande pelo fato de processar todas equagdes de balanco de massa e
energia e restricobes dinamicamente para geracao das regides de andlise de
operabilidade do processo.

Da Figura 5.34 até a Figura 5.38 pode-se observar a regiao de interseccéo entre
a RAVS e RDVS que é atualizada ao longo de todo o andamento do processo até o
intervalo de 200 s. Neste sentido, tal regidao de intersecg¢éo € um importante indicativo de
confiabilidade operacional das variaveis de saida. Essa regiao descrita representa o que
pode ser alcangado ao longo do processo em relacéo as especificacoes e faz-se a analise
comparativa ao longo das perturbacdes inseridas no sistema.

Nos primeiros 50 s verifica-se que ha um intervalo entre 298 K e 311 K para a
temperatura de saida do reator e um intervalo entre 57 % e 63 % para a conversao que
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gera uma regiao de interseccao que pouco € alterada até os 25 s. ApGs este intervalo de
tempo, comegam a ser inserido a perturbacao de 1 % na temperatura de entrada do reator
e percebe-se que ha uma alteragéo sutil da regiao, passando a aumentar o limite inferior
de interseccao da temperatura e conversao.

Na sequéncia do processo, verifica-se que apdés 50 s o processo sobre a
perturbacao de -1 % na Tin e a regido de interseccao passa a ser bem semelhante a
condigao inicial do caso, conforme constatado na Figura 3.35. Na sequéncia do processo,
percebe-se que ha uma alteracdo consideravel na regido de intersecc¢ao, reduzindo a
temperatura de saida do reator e conversao que podem ser alcancados pelo processo
com base no especificado. Neste sentido, corrobora-se para uma reducao consideravel
do indice de Operabilidade do sistema.

ApOs a aplicacdo de perturbacédo de +3 %, observa-se que se reestabelece uma
regiao bem semelhante a inicial. Assim, tem-se o indicativo de que para essa perturbacao
inserida as duas variaveis de saida nao sofrem impacto em relacdo aos resultados
desejados. Por sua vez, apds 125 s, verifica-se que ha uma alteracdo brusca desta
regido, passando a uma restricdo brusca da intersecgéo das respostas do processo.

Essa variacao brusca é oriunda do impacto que a perturbacao de 5 % proporcionou
na dindmica do processo, fazendo com que ocorresse um aumento consideravel dos
limites inferiores da temperatura e da conversao da regiao de interseccao. Consoante
com os resultados apresentados anteriormente para a andlise dindmica da Figura 5.20 e
Figura 5.21, a quantidade de calor gerado pela reacdo nédo é suficiente para suprir a
quantidade de calor removido do sistema.

Vale ressaltar que para a atualizacdo dindmica das regides RAVS, RDVS e
intersecgao entre elas utilizadas neste tépico possuem um intervalo de tempo menor do
que utilizado no topico 5.2.3.2. A reducao do intervalo de tempo deve-se a uma melhor
visualizagdo das regides descritas anteriormente e reducdo do esforco computacional
utilizado para analise dinamica de todas as condi¢bes do estado estacionario sob
aplicacao instantanea dos balancos de massa e energia.

Sendo assim, conforme constatado pela Figura 5.20 e Figura 5.21, apdés a
perturbacao de 5 % o sistema nao foi capaz de se manter controlado devido a elevagao
da temperatura do reator e posteriormente da converséao fora das especificagdes. Sendo
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assim, caso fosse considerado maior intervalo de tempo com essa perturbacao, resultado
analogo seria observado para a regido de interseccdo descrita neste tépico com
tendéncia a auséncia de interse¢ao caso fosse considerado um maior periodo de tempo
sob esta perturbagéo.

Na sequéncia ha a aplicagao de perturbacéao de -5 % na variavel da temperatura
de entrada do reator e observagao que ha alteracao grande da regido de interseccao em
relacdo a situacao anterior com perturbagéo de +5 %. Consoante com os resultados
apresentados nas alteragcbes da RAVS, observa-se que ha um deslocamento dos
resultados alcangados pelo processo, fazendo com que os limites superiores de
temperatura e conversdo passam agora a reduzir.

Neste caso, verifica-se que o calor gerado pela reagao é maior do que o removido
pela jaqueta devido a reducédo da temperatura da corrente de entrada. Sendo assim, o
sistema nao consegue se manter em equilibrio e proporciona uma reducao consideravel
da temperatura do reator e de maneira menos pronunciada na conversao da reacao.
Portanto, embora com caracteristicas diferentes da perturbacdo anterior, observa-se
também um indicativo para baixo indice de Operabilidade.

Diante disso, constata-se que a Regiao de Interseccao entre a RAVS e RDVS do
processo € uma consequéncia das alteracdes dos resultados obtidos pelo processo de
acordo com aplicacbes de balanco de massa e energia sob diferentes condi¢cdes de
perturbacdo. Além disso, observa-se que o comportamento € condizente com os
resultados aplicados para a condicdo dindmica dos casos analisados em relacao a
atualizacao dinamica das regides do estado estacionario.

Ao longo do tempo pode ser evidenciado cada uma das modificacoes
proporcionadas na regidao de intersec¢ao e apresenta-se como indicativo importante para
uma regiao de confiabilidade de operagéo do processo. Ou seja, com base em cada uma
das perturbacoes inseridas a equipe de Processos e Controle de uma industria é capaz
de avaliar quais seriam as variaveis de maior impacto no sistema e garantir que o

processo possa ser capaz de obter os resultados desejados ao longo do tempo.
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Figura 5.34 — Operabilidade geométrica com intersecgéo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-point's de 305 K e converséo de 60 % até 50 s.
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Figura 5.35 — Operabilidade geométrica com intersec¢édo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-poinfs de 305 K e conversao de 60 % até 100 s.
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Figura 5.36 — Operabilidade geométrica com intersecg¢édo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-point's de 305 K e converséo de 60 % até 150 s.

Regido de intersecgdo entre RAVS e RDVS - 3D

0.7

0.65
(=]
wn
i
g
=
(=]
[&]

0.6
0.55

320

50 305

300

Tempo (s) 295

0 280
Tempertura do Reator (K)

Figura 5.37 — Operabilidade geométrica com intersec¢édo dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-poinfs de 305 K e conversao de 60 % até 200 s.
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Figura 5.38 — Operabilidade geométrica com intersecg¢do dindmica da RAVS e RDVS
para caso com set-point's de 305 K e converséo de 60 % até 250 s.

Regido de intersecgéo entre RAVS e RDVS - 3D

0.7

11 ntersecgao

Conversdo
o
o
(4]

2
@

0.55

320

100

Tempo (s) 295

0 290
Tempertura do Reator (K)

Devido a alteracédo da area da RAVS dinamicamente, ha uma variagao da regiao
de interseccgao entre os valores desejaveis e alcancaveis. Tal fato pode ser observado na
Figura 5.39 e na Figura 5.40 em que ha a atualizagdo dindmica apenas da regiao de
interseccao para a temperatura e conversao, respectivamente.

Analisando a interseccdo entre valores alcangaveis e desejaveis para a
temperatura do reator, Figura 5.39, verifica-se que em grande parte do tempo o processo
consegue obter facilmente o Tr na faixa de especificacao desejada. Entretanto, apés 200
s, quando aplicado disturbio na ordem de grandeza de 5 %, verifica-se que hd uma
reducdo da faixa de interseccdo, indicando assim uma situacdo alarmante para

manutenc¢ao do processo na faixa desejavel para variavel resposta analisada.
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Figura 5.39 — Interseccao entre a temperatura alcancavel e desejavel para o reator
CSTR para caso com set-point's de 305 K e conversao de 60 %.
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Na Figura 5.40 seguem apresentados os resultados para a intersecgcdo entre a
conversao alcancavel pela reacdo e a desejavel para operacédo. Até 175 s observa-se
que ha uma faixa larga de especificacdo da conversdao que pode ser alcancada pelo
processo. Contudo, apds este intervalo de tempo, ha uma reducao brusca da resposta,
mantendo-se préximo de 63 %.

Em 175 segundos é aplicado uma perturbacéo de 5 % da temperatura de entrada
do reator, observa-se que ha um aumento da conversao do sistema e uma intersecg¢ao
com faixa mais curta em relacao as especificacoes. Tal fato pode ser justificado pelo
aumento da temperatura do sistema reacional exotérmico, que possibilita o deslocamento

do equilibrio da reagéo na dire¢éo dos produtos, culminando com aumento de conversao.
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Figura 5.40 — Interseccao entre a conversao alcancavel e desejavel para o reator CSTR
para caso com set-point's de 305 K e conversdo de 60 %.
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Apés a obtencao dinamica da Regido Alcancavel das Variaveis de Saida e Regiao
Desejavel das Varidveis de Saida, calculou-se a interseccdo e, entdo, pdde ser
determinado o indice de Operabilidade dinamico do processo. Segue apresentado na
Figura 5.41 o0 10 ao longo de todo o tempo avaliado. Assim, pode-se observar de forma
quantitativa os instantes em que ha uma maior chance de se obter respostas do processo
dentro das especificagdes definidas e situagdes mais preocupantes.

O indice de Operabilidade ¢ um dos principais indicativos da analise geométrica
de operabilidade do processo e permite avaliar a possibilidade de alcancar resultados
almejados. Verifica-se que o Indice de Operabilidade é alterado ao longo de todo
processo devido as modificagdes geradas para a RAVS e, consequentemente,
interseccao entre RAVS e RDVS.

Inicialmente o IO encontra-se préoximo a 73 % e este € o valor maximo que o
processo pode alcangar com base nas perturbacées dadas na temperatura de entrada
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do reator. Em algumas perturbacbes, apesar de haver uma alteracdo da Regiao
Alcancavel das Variaveis de Saida, observa-se que nao ha alteracao do 10, indicando

assim que nao houve mudanca na intersecgao da RAVS e RDVS.

Figura 5.41— indice de operabilidade dinamico do processo para caso com set-point's
de 305 K e conversao de 60 %.
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Consoante com a faixa de intersec¢ado apresentada para temperatura do reator e
conversdo reacional, Figura 5.39 e Figura 5.40, respectivamente, hd uma reducao
drastica do Indice de Operabilidade para intervalo apés 175 segundos. Neste caso,
verifica-se que a conversdo € a grande responsavel pelo fato de reduzir
consideravelmente a faixa de interseccdo. Conforme destacado anteriormente, neste
instante ha o aumento da Tin e equilibrio deslocado para produtos.

Apds 200 segundos houve a redugao de 5 % da temperatura de entrada do reator
e proporcionou uma maior instabilidade em relacao a temperatura do reator, no entanto

a intersecgao da especificacao da conversao pdde ser mantida. Sendo assim, observou-



100

se um pequeno aumento do indice de Operabilidade, apesar de se manter com valores
baixos préximos de 20 %. No intervalo de tempo apds 225 segundos, é reestabelecido o
valor inicial de temperatura do sistema e, entdo, o IO do processo também é retornado

ao valor inicial.
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6 CONCLUSAO

A operabilidade geométrica de processos demonstra-se como uma abordagem
enriquecedora para andlise de viabilidade operacional de sistemas. Com o uso desta
técnica, verifica-se que podem ser avaliados diferentes cenarios para um determinado
sistema com avaliagdo se o processo sera capaz de alcangar os resultados desejados e
quais sao as limitagoes.

A abordagem geométrica facilita o entendimento para os responsaveis pelo setor
de producgao e controle a partir da visualizagdo das Regides Alcancaveis para Variaveis
de Saida. Estas podem ser obtidas com base nas variaveis manipuladas definidas e
variavel disturbio aplicadas na modelagem matematica do processo. Posteriormente
pode ser calculado o indice de Operabilidade do sistema que serve como indicativo se o
processo € capaz de alcangar o proposto inicialmente.

A andlise das regides geradas sob estado estacionario permite a obtencédo da
RAVS e |0 para determinadas perturbagdes. Ao analisar o comportamento dindmico de
cada mesmo caso utilizado no estado estacionario verifica-se que realmente acontece
uma maior dificuldade do sistema em se manter sob controle a partir de momentos em
que o indice de Operabilidade possui valor muito baixo, independente da estratégia de
controle utilizada.

As estratégias de controle mostraram-se eficientes em manter o sistema sob
controle nas condi¢cdes onde o processo ainda € capaz de gerar respostas que podem
ser obtidas dentro das especificagbes. O erro IAE como critério de desempenho
demonstrou que as duas estratégias obtiveram valores préximos, mas o GMC com
melhor comportamento para os casos avaliados. Entretanto, ha um desgaste maior da
valvula da variavel manipulada devido a caracteristica antecipatéria inserida ao modelo
do processo, e o fato da sintonia necessitar de mais parametros. Sendo assim, ambos os
controladores se demonstram aplicaveis.

A obtencdo dindmica das regidbes do estado estacionario representa uma
abordagem muito interessante da operabilidade de processo. Com a atualizagao ao longo
do processo pode-se calcular o Indice de Operabilidade em cada instante com
visualizagdo da RAVS e interseccdo com RDVS para cada intervalo de tempo. Essa
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pratica possibilita um método auxiliar para a rotina de trabalho de todos os envolvidos do

setor de producao, processos e controle em um ambiente industrial.

6.1 Sugestao para trabalhos futuros

Como sugestdes para os trabalhos futuros tem-se:

e Aplicacéo de ferramenta com determinagéo de regides ndo-convexas para a
Regiao Alcancgavel das Variaveis de Saida;

e Criacdo de um codigo mais leve para atualizacdo dinamica das regides do
estado estacionario;

e Aplicacao da técnica em processo nao genérico com comparacao de dados
reais de um sistema;

e Uso da operabilidade de processos em outros equipamentos, tais como
trocadores de calor, reator PFR, reator Batelada, entre outros;

e Criacido de uma interface homem maquina com comunicagio com o MATLAB®
para atualizacdo de RAVS, RDVS, 10O, restricbes das varidveis manipuladas,
parametros de controle e diferentes estratégias de controle;

e Comparar a analise de operabilidade geométrica com andlise de sensibilidade

de softwares de simulacao de processos.
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