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Este trabalho abordou Unidades de Craqueamento Catalitico Fluidizado
(UFCC), com o objetivo de estudar seu controle. Para tanto, foi realizado
inicialmente um estudo bibliografico dos varios tipos de unidades FCC
existentes. Procedeu-se também o levantamento da literatura sobre a
modelagem dessas unidades, com equagdes de balango de massa e energia
para diferentes equipamentos da UFCC. Foram abordadas trés unidades:
Kellogg Orthoflow F, UOP Stacked e Side-by-side. Para um estudo de caso
das UFCCs, foi escolhido um simulador de processo de uma Unidade UOP
Stacked, cujas respostas simularam uma planta real no estudo de sintonia de

suas malhas de controle.

Foram obtidas curvas de relagao através da utilizagcao desse simulador
com o objetivo de identificar as fungbes de transferéncia num contexto multi-
SISO (uma entrada, uma saida). A partir das fungdes de transferéncias
definidas foram estudadas as interagcdes entre trés malhas escolhidas, através
de analise do RGA (Matriz de Ganhos Relativos) de Bristol. As variaveis
controladas escolhidas foram: nivel de catalisador no reator, pressao de sucgao
no compressor e diferenca de pressao reator-regenerador. Por sua vez, as
variaveis manipuladas foram: vazao de carga, temperatura da carga e vazao de
ar. Foram projetados controladores PID’s eficazes com técnicas de IMC
(Internal Model Control), inclusive para processos NMP (Fase Nao Minima), ou
seja, processos com resposta inversa. Foram projetados também

desacopladores dinamicos ideais quando fisicamente realizaveis.
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CAPITULO |

INTRODUCAO

.1 OBJETIVOS

O controle das unidades de processamento quimico de uma refinaria &
muito complexo. Essa complexidade se deve a enorme gama de unidades de
processamento, envolvendo processos de separacdo e de reagbes quimicas.
Neste trabalho, foi estudada especificamente a Unidade de Cragueamento
Catalitico Fluidizado (UFCC), ja que € a unidade principal em termos de
complexidade e a mais economicamente rentavel. A partir do foco nesta unidade,
0 objetivo preliminar foi um estudo de caso dessas unidades. Para tanto,

procedeu-se a:

— Investigacdo de diferentes tipos de Unidades de Cragueamento Catalitico

Fluidizado;
— Pesquisa de diferentes modelos existentes na literatura;
— Escolha de um simulador de UFCC.

Definido o caso de estudo, ou seja, o tipo de UFCC, foi utilizado um
simulador cujas respostas simulam uma planta real e foram realizadas abordagens

com o objetivo de:

— ldentificar as fungdes de transferéncia num contexto multi-SISO;

— Escolher as variaveis manipuladas e controladas mais significativas;
— Estudar as interacdes entre as variaveis, através de analise do RGA,

— Projetar controladores eficazes PID’s no contexto multi-SISO, empregando
técnicas de sintonia IMC, inclusive para processos NMP (Non Minimum Phase),

OU Seja, processos com resposta inversa;
— Projetar desacopladores;

— Simular o sistema linearizado.



A partir dos controladores implementados e simulacdes realizadas, o
proximo passo foi testar as possiveis mudancas de configuracdo de interacao entre
as malhas a fim de identificar as que estabilizam o sistema em uma fracdo de

tempo viavel para um processo quimico.

1.2 APRESENTACAO DO TRABALHO

Este trabalho esta dividido em 8 capitulos. O primeiro e presente capitulo
representa a introducdo do trabalho, em que sdo apresentados o objetivo, a
importancia e a motivacdo deste trabalho, além de uma sucinta descricdo dos

capitulos.

No Capitulo I, intitulado “O Refino do Petroleo” sdo apresentadas
especificamente as caracteristicas nacionais de refino de petrdleo.
Complementando o capitulo, € abordada a classificacdo dos processos de refino
quanto a: processos de separacao, de conversao, de tratamento e processos

auxiliares.

No Capitulo 1ll, intitulado “Unidades de Craqueamento Catalitico”, € feita
uma revisdo sobre os diferentes tipos de unidades de FCC, uma descricdo sobre
URFCC, assim como algumas inovacoes feitas no processo ao longo do tempo
para a obtencdo de melhores resultados. Além disso, o processo de craqueamento

catalitico € brevemente descrito nesse capitulo.

No Capitulo 1V, intitulado “Modelos Matematicos Estudados”, faz-se uma
analise de trés modelos encontrados na literatura. O primeiro modelo abordado,
desenvolvido por Odloak e Moro (1995), descreve uma UFCC Kellogg Orthoflow F.
O segundo, desenvolvido por Santos (2004), uma UFCC UOP Stacked; e o
terceiro, uma UFCC UOP Side by Side, baseado no modelo desenvolvido por Lee e

Kugelman (1973) e simplificado por Oliveira (1996).

No Capitulo V, intitulado “Controle Descentralizado e Sintonia de Malhas”
faz-se uma revisdo sobre as malhas normalmente controladas em UFCCs,
estratégias de controle e obtencédo das funcdes de transferéncia a partir de dados
experimentais. Também é discutido nesse capitulo o método utilizado para a
escolha do melhor emparelhamento entre as variaveis escolhidas como

controladas e manipuladas.



No Capitulo VI, intitulado “Aplicacdo para o Modelo UOP Stacked”, os
métodos discutidos no capitulo anterior sdo aplicados para o modelo escolhido

para o estudo, um UOP Stacked.

No Capitulo VII, “Métodos de Sintonia de Controle”, sdo descritos alguns
métodos possiveis para que o controlador seja bem sintonizado. Nesse capitulo
sdo discutidos controles feedback e feedforward, e os métodos de sintonia IMC e
sintese direta. Além disso, é demonstrado um método auxiliar bastante usual para
a busca da melhor sintonia do controlador.

Os meétodos discutidos no Capitulo VI e Capitulo VII sédo finalmente
implementados no Capitulo VIII intitulado “Avaliacdo do Desempenho do Sistema
de Controle” para a Unidade de FCC UOP Stacked. S&o encontrados o0s
parametros de sintonia, e os gréaficos obtidos através das simulacdes feitas para as

diversas tentativas de sintonia também sdo mostrados nesse capitulo.

As conclusbes e comentarios finais sobre o trabalho desenvolvido
compdéem o Capitulo IX. Neste capitulo sdo também dadas sugestdes para

trabalhos futuros.



CAPITULO Il

O REFINO DO PETROLEO

Mais de um milhdo de toneladas de 6leo sdo processadas por dia no
mundo atualmente. A producéo brasileira de petréleo vem crescendo muito gracas
as grandes reservas descobertas na Bacia de Campos. O petroleo brasileiro é
tipicamente um oleo pesado que produz uma quantidade muito grande de 6leo
combustivel quando fracionado e, em quantidade menor, 6leo diesel, nafta e

gasolina.

Em 2003, a producao nacional total de derivados de petrdleo energéticos e
ndo energéticos foi de 97.817 mil m®. A Tabela Il.1 especifica a porcentagem

volumétrica dessa producéo para alguns dos derivados.

Tabela 1.1 — Producdo Nacional de Derivados de Petréleo (% vol.) [Cunha (2005)]

Oleo diesel 35,28%
Gasolina A 18,95%
Oleo combustivel 16,04%
GLP 10,13%
Nafta 9,15%
QAV 3,88%
Coque 1,82%
Outros 1,38%
Asfalto 1,16%
Solvente 1,01%
Oleo lubrificante 0,80%
Querosene iluminante | 0,20%
Parafina 0,14%
Gasolina de aviagéo 0,07%




O refino do petréleo pode ser descrito como um conjunto de processos
fisicos e quimicos. Depois de extraido e tratado no campo de producao, o petroleo
segue para a refinaria, para ser transformado em uma série de produtos, como
GLP, nafta, gasolina, querosene, 6leo diesel e residuo atmosférico, que sdo obtidos
apos uma sequéncia de diferentes processos nas unidades de refino (unidades de

processamento) ilustradas na Figura Il.1.
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Figura 1.1 — Unidades de Processamento [Gary (2001)].

Como ja afirmado anteriormente, o petrdleo brasileiro é qualificado como
petrdleo pesado. A extracdo desse tipo de 6leo é mais cara e mais complexa que a
de dleos leves. Além disso, seu valor no mercado internacional € menor do que a

referéncia mundial, ja que o refino gera produtos de baixo valor.

Outras caracteristicas do petroleo nacional sdo os altos teores de
componentes nitrogenados, a acidez nafténica um pouco mais elevada e o alto teor
de enxofre. Essas caracteristicas tornam o refino ainda mais complicado (Cunha,
2005).

Com as regulamentacbes ambientais cada vez mais exigentes, uma
melhora no processo de refino se torna importante para a producao de derivados
mais valorizados e com menores teores de produtos indesejaveis (sulfurados,
nitrogenados, oxigenados, metais, entre outros). Estes produtos sédo poluentes e
também causam problemas em tubulagbes, equipamentos e materiais durante o

transporte e processamento.



Assim, o esquema de refino deve ser adaptado para um processamento
rentavel. A saida € desenvolver catalisadores especiais, mais resistentes a agao
dos contaminantes, e para o elevado indice de acidez nafténica, que traz
consequUéncias aos equipamentos e tubulacdes, sdo buscadas tecnologias para

minimizar os problemas relativos a corrosao.

O perfil das refinarias em todo o mundo estd sendo modificado para que a
atividade se torne mais lucrativa. A busca pela melhoria nos processos, obtendo-
se, assim, produtos finais cada vez mais nobres, rentdveis e menos poluentes € a

mudanca mais objetivada.

Conforme pode ser observado na Figura 11.2, temos processado no Brasil
cada vez mais o0s 6leos pesados provenientes das descobertas na Bacia de
Campos.
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Figura Il.2 — Grafico da evolucéo do volume de petréleo refinado, segundo origem (nacional e
importado) 1994-2003 [Cunha (2005)]

O Brasil vem diminuindo a cada ano a sua dependéncia na importacao de
petréleo bruto e esta bem proximo de sua auto-suficiéncia. Porém, ainda existe a
necessidade de elevacdo da capacidade de refino nacional, que hoje importa

derivados de alto valor agregado para suprir a necessidade interna (diesel, GLP,



nafta e querosene de aviacdo). O petréleo importado deve ser essencialmente
leve, podendo ser processado de forma a satisfazer a caréncia da matriz
energética brasileira e a grande demanda por 6leo diesel.

Apenas a ampliacdo da capacidade das refinarias existentes pode nao ser
suficiente para processar todo o petroleo produzido nos proximos anos. O parque
de refino nacional foi planejado para processar somente Oleos leves, assim, a
flexibilidade destas refinarias ndo suportaria a quantidade de 6leo da bacia de
Campos e, com isso, outras refinarias deveriam ser construidas, novas tecnologias

desenvolvidas e outras estratégias montadas (Cunha, 2005).

Revelando uma tendéncia de se obter derivados de melhor qualidade, de
forma a se adequar a especificagBes regulatérias cada vez mais rigidas, algumas

refinarias nacionais vém instalando novas Unidades de Processamento.

.1 UNIDADES DE PROCESSAMENTO

Os processos de refino séo classificados como processos de separacao,
de conversao, de tratamento e processos auxiliares. Mesmo com varios ajustes
possiveis na Unidade de Destilacdo (um processo de separacdo), cada tipo de
petrdleo tem seus limites em relagdo a quantidade e qualidade de fracdes leves,
médias e pesadas que dele possam ser obtidas. Por isso, existem o0s processos de
conversao, todos de natureza quimica. Cada um deles é realizado numa Unidade

propria.
Os diferentes tipos de processo (ANP, 2005) sdo exemplificados a seguir:

[1.1.1 PROCESSOS DE SEPARACAO

— Destilacdo Atmosférica (UDA): promove a separacdo dos derivados leves,

médios e pesados existentes no petrleo. E a primeira separacdo de
hidrocarbonetos em uma refinaria, sendo realizada através da diferenca entre
0os pontos de ebulichio dos diversos hidrocarbonetos presentes, sem
transformacdo quimica. Um residuo ndo vaporizado, chamado residuo
atmosférico, € retirado no fundo da torre e, a parte gasosa € retirada por
condensacao controlada em pontos definidos para cada produto (diesel,

guerosene bruto, nafta pesada e gases como GLP, etano e nafta leve).
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Figura 1.3 — Esquema de Producéo de uma Unidade de Destilacdo [ANP (2005)]

Destilacdo a Vacuo (UDV): destila a fracdo de hidrocarbonetos que nao

destilou na Unidade de Destilacdo Atmosférica. Na destilacdo a vacuo, o
ponto de ebulicdo esta a uma temperatura menor que na destilacdo
atmosférica. Nas refinarias nacionais, o residuo atmosférico proveniente da
UDA é utilizado como carga para a UDV. O residuo de vacuo (parte pesada,
nao vaporizada) € retirado no fundo da torre e os gasoéleos de vacuo (parte
gasosa) sao retirados apos condensacao controlada. Os gaséleos obtidos
nesta etapa podem ser utilizados como carga para unidades de

craqueamento ou de hidrocraqueamento.

Desasfaltacéo a Solvente (UDASF): tem o objetivo de diminuir a produgao de

60leo combustivel e produzir carga de Otima qualidade para unidades de
craqueamento catalitico, hidrocraqgueamento ou unidades de producdo de
lubrificantes. O residuo asfaltico, se diluido, pode ser especificado como 6leo

combustivel ou como matéria-prima para pavimentacdo de ruas (asfalto).

11.1.2 PROCESS0OS DE CONVERSAO

Cogueamento Retardado (UCR): é um processo limitado, ja que produz

grande quantidade de coque, necessitando de um mercado absorvedor.
Utiliza como carga o residuo de vacuo e produz gas e coque. O gas gerado
€ condensado e fracionado e depois passa para outras unidades de
tratamento, gerando diesel com boas caracteristicas, nafta de baixa
octanagem, GLP, e gases leves. A UCR é uma unidade simples e de valor
nao muito elevado, agregando valor ao refino e eliminando os excedentes de
6leo combustivel, capaz de processar praticamente todo o residuo de vacuo

produzido.



Cragueamento Catalitico Fluidizado (UFCC): geralmente tem como principal

objetivo aumentar a producédo de gasolina sem aumentar a capacidade de
refino de petrdleo. O processo tem como carga principal gasoéleos
provenientes da destilacdo a vacuo, podendo incluir quantidades relativas de
residuos atmosféricos, dependendo do tipo de petréleo utilizado. A UFCC
gera grande quantidade de gasolina de excelente qualidade, diesel de
qualidade intermediaria, GLP rico em hidrocarbonetos bem valorizados como
matéria-prima petroquimica, gases na faixa do eteno e metano, e um pouco
de 6leo combustivel. A versatilidade das unidades de FCC permite que se
possa opera-las de diferentes maneiras, de modo que, mediante um tipo de
catalisador adequado e alguns ajustes nas condicbes operacionais, seja
possivel maximizar a producdo de gasolina, de diesel ou de olefinas leves

(matéria para a industria petroquimica).

Craqueamento Catalitico de Residuo (URFCC): tem como objetivo processar

compostos pesados e cargas de residuos viscosos obtendo produtos
petroquimicos nobres. Essas cargas podem conter altas concentracdes de
metais e produzir altas quantidades de coque. Face ao teor elevado de
carbono da carga residual, para que o nivel de conversdo dessa unidade
atinja niveis economicamente atrativos, essa unidade possui algumas

inovacdes em relagdo a UFCC convencional.

Reforma _Catalitica: processo de conversdo quimica que transforma

principalmente a nafta proveniente do petr6leo em uma corrente rica em
produtos aromaticos e em correntes de basicos petroquimicos. Ha também

producao de GLP e gases.

Viscorreducdo: tipo de cragueamento a temperaturas mais baixas quando

comparado aos demais processos de quebra de moléculas. Nao é uma
unidade muito comum nas refinarias nacionais.  Objetiva diminuir a

viscosidade de 6leos combustiveis e melhorar o rendimento de gasoéleos.

11.1.3 PROCESSOS DE TRATAMENTO

Hidrotratamento (HDT): visa a remoc¢do de compostos sulfurados e outros

contaminantes, e estabilizacdo da carga produzida. Sdo unidades



importantes por permitrem a producdo de derivados mais caros e

elaborados, e por atenderem as especificagdes ambientais.

— Tratamento DEA: objetiva a absorcao de H,S e CO, de uma mistura gasosa.

E muito utilizado para o tratamento de GLP.

— Tratamento Caustico: ajuda na eliminacao de mercaptans.

— Tratamento Merox: visa remog¢ao de mercaptans em GLP.

— Tratamento Bender: tem o objetivo de transformar compostos de enxofre

agressivos em compostos menos nocivos, onde mercaptans sao convertidos

a dissulfetos.

1.2 UNIDADES DE CRAQUEAMENTO CATALITICO

Algumas unidades séo tidas como possiveis solu¢des para a problematica
da industria do refino nacional. A unidade de craqueamento catalitico de residuos
(variacdo da UFCC) ja foi recentemente implantada em duas refinarias de nosso
parque de refino (RECAP e RLAM) e, além disso, possui mais uma planta que deve
entrar em operacao (REFAP) ainda no ano de 2005 (Cunha, 2005).

As unidades de destilacdo atmosférica e de craqueamento catalitico de
fluido foram as que mais tiveram ampliacbes por parte das refinarias. Algumas
nacionais que ja tiveram suas UFCCs ampliadas foram a REDUC, REGAP,
REPLAN e a REVAP.

O processo de cragueamento catalitico em leito fluidizado € um dos
processos mais importantes em refinarias de petrdleo devido ao grande volume de
produtos processados e ao alto valor agregado. E responsavel pela conversio
rentadvel de destilados pesados, como gasdleo e residuos, em produtos

comercialmente valiosos, como GLP e gasolina.

Antigamente, o craqueamento térmico era bastante utilizado, mas o
processo catalitico o substituiu, quase que por completo, ja que produz maior
guantidade de gasolina com alta octanagem e gases leves. A porcentagem
volumétrica aproximada dos produtos gerados na Unidade de Craqueamento
Catalitico Fluido esta representada na Tabela 11.2.
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Tabela 11.2 — Porcentagem Volumétrica dos Produtos Gerados na UFCC [Cunha (2005)]

Produto Porcentagem Volumeétrica
Nafta 50%
GLP 25%
Diesel 20%
Oleo Combustivel 3%
Gases Leves 2%

As Unidades de FCC representam processos fisicamente complexos, com

dificuldade para operar e controlar.
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CAPITULO 1lI

UNIDADES DE CRAQUEAMENTO CATALITICO

A primeira unidade industrial do processo de cragueamento catalitico
entrou em operacdo em 1936 com o0 apoio de empresas que mais tarde formariam
a Mobil Oil. Essas unidades, que utilizavam o entdo chamado Processo Houdry,
possuiam reatores de leito fixo em paralelo operando nas diferentes etapas do ciclo

operacional: craqueamento, retificacao e regeneracao.

Em 1938 foi formado o grupo Catalytic Research Associates (CRA) e o0s
pesquisadores conseguiram realizar o escoamento de catalisador fluidizado em
dutos contra um gradiente de presséo, eliminando o uso de parafuso sem fim e
outras variantes para o controle de catalisador recirculante. Foi entdo em 1942 que
a primeira unidade de FCC entrou em operacdo na Lousiana. A carga era
alimentada ao conversor totalmente vaporizada pelo forno e o excesso de calor era
removido através de resfriadores do catalisador que circulava entre os vasos
(Einsfeldt, 2005).

Até aproximadamente 1965, a maioria das unidades era projetada com
uma discreta fase densa no leito catalitico fluidizado. As rea¢des de cragueamento
eram controladas variando o tempo de residéncia no leito do reator e a sua
temperatura. Observou-se que as reacdes de craqueamento ja ocorriam na
entrada do riser ja que a atividade do catalisador e a temperatura estavam nos

seus maximos nesse local.

Os catalisadores utilizados em uma unidade de cragueamento catalitico
sdo particulas bem finas que se comportam como um fluido quando aeradas.
Circulando continuamente entre o reator e o regenerador, o catalisador se torna um

agente de transferéncia de calor.

Os primeiros catalisadores utilizados eram argilas naturais tratadas com
acido. Um primeiro grande avanco ocorreu em 1942 com o surgimento do
catalisador de silica-alumina sintética (Einsfeldt, 2005). Os catalisadores zeoliticos
passaram a ser mais utilizados nas refinarias e o craqueamento no riser aumentou

de tal forma que mudancas operacionais foram necessarias nas Unidades.
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.1 PROCESSO

Uma das grandes vantagens da Unidade de Craqueamento Catalitico € a
sua flexibilidade quanto a quantidade e variedade da carga utilizada. Algumas das
possiveis cargas do processo de FCC sao o gaséleo atmosférico, o gasoleo de

vacuo, o de craqueamento térmico, o 6leo desasfaltado e extratos (Gary, 2001).

Na Unidade de Cragueamento Catalitico, a alimentagdo é pré-aquecida por
trocadores de calor e/ou por uma caldeira, e entra na base do riser, onde &
misturada com o catalisador regenerado quente. O calor do catalisador vaporiza a

alimentacdo e aquece a mesma até a temperatura ideal para a reacao.

As reacdes de cragueamento comecam assim que a alimentagao entra em
contato com o catalisador quente e continuam até que os vapores do 0leo sejam
separados do catalisador. Durante a reacdo de craqueamento, ocorre a formacao
de coque, que é depositado sobre a superficie do catalisador, desativando-o
parcialmente, ja que ocorre significativa reducéo da area disponivel aos reagentes
(hidrocarbonetos). Essas reagdes sao extremamente ndo seletivas (o que pode
acabar gerando produtos indesejados) e sado influenciadas pela temperatura, pelo

tempo de residéncia e pela superficie de contato do catalisador.

A mistura catalisador—vapores de hidrocarbonetos sobe pelo riser até o
vaso separador (reator), onde passa por uma separacdo mecanica através de
ciclones. Os vapores de hidrocarbonetos sdo enviados para a torre de
fracionamento. O catalisador gasto, que contém coque (gerado na reacdo) e
hidrocarbonetos adsorvidos nas superficies internas e externas, € enviado para o
retificador (stripper), onde os hidrocarbonetos remanescentes no catalisador séo

removidos antes que o catalisador entre no regenerador.

O catalisador gasto segue, entdo, para o regenerador, onde € reativado
através da queima do coque. Grande parte do calor gerado nessa reacdo é
transferida pelo catalisador para o aquecimento do éleo da alimentacéo.

A temperatura do regenerador e a queima do coque sao controladas
através da vazao de ar utilizado para que a reacdo de combustdo ocorra, ja que a
mesma aumenta consideravelmente a temperatura do catalisador. As

temperaturas do regenerador devem ser controladas para prevenir a desativacao

13



do catalisador pelo seu sobre-aquecimento e para fornecer a quantidade

necesséria de queima de coque.

O regenerador pode ser projetado e operado para queimar 0 coque
presente na superficie do catalisador formando uma mistura de mondxido de
carbono e dioxido de carbono, ou queimar completamente a diéxido de carbono. O
catalisador regenerado ainda contém cerca de 0,01 a 0,4 % de coque residual,
dependendo do tipo de combustdo (queima a CO ou CO;) no regenerador.

As unidades antigas eram projetadas para queimar a mondxido de
carbono, o que diminuia os custos de operacdo, ja que apenas metade do ar
precisava ser comprimida. As unidades novas sdo projetadas para queimar o
coque no regenerador a didxido de carbono, ja que podem gqueimar até um nivel
bem menor de carbono residual no catalisador regenerado. Esse fator proporciona
um catalisador mais reativo e mais seletivo no riser e resultados mais bem
distribuidos com relagcdo aos produtos. Atualmente, todas as Unidades séo
projetadas para a queima completa a CO, e controle da combustdo de CO (Gary,
2001).

1.2 DIFERENTES VERSOES DE UNIDADES DE FCC

Uma excelente revisdo historica dos tipos de UFCC foi apresentada por
Santos (2000) além de explicacdo sucinta sobre as principais modificacbes ao

longo da evolucao dessas unidades.

Os dois fatores que mais diferenciam as unidades de FCC sédo a
localizag&o e o controle das reagfes de craqueamento.

Dois tipos basicos de FCC tém sido utilizados atualmente, sdo eles o side
by side, onde o reator e o0 regenerador estdo em vasos separados, lado a lado, e o
Orthoflow, ou Stacked, onde o reator fica no topo do regenerador. Apesar das
diferencas entre eles (que serdo discutidas mais a frente), alguns itens sdo comuns
aos conversores FCC: possuem um regenerador em leito fluidizado, um riser, onde
ocorrem as reacfes de cragueamento, processos de separacdo (localizados no
vaso separador e no regenerador), e um retificador (stripper) que remove 0s
hidrocarbonetos do catalisador.
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O riser € considerado por muitos como 0 equipamento principal da Unidade
de Craqueamento Catalitico, ja que todas as reacdes de craqueamento ocorrem ao
longo deste equipamento. No riser, existem algumas varidveis que s&o
influenciadas pela geometria do conversor e sao extremamente importantes na
determinacdo da maior ou menor produtividade da Unidade. A distribuicdo, a
dispersédo e a vaporizacdo da carga sdo algumas dessas variaveis importantes.
Além disso, podem ser citados o acesso a superficie catalitica, proporcionando
contato mais homogéneo e eficiente entre o catalisador e os hidrocarbonetos e o
proprio tempo de contato catalisador-6leo. Quanto menor o diametro do riser e
maior o comprimento do tubo, maior € a velocidade do fluido dentro da tubulacéo.
Normalmente, o tempo de residéncia dos hidrocarbonetos e do catalisador no riser
€ muito pequeno, de 1 a 4 segundos.

Como o catalisador regenerado entra no riser e logo entra em contato com
a carga, a mesma é rapidamente vaporizada, formando produtos nobres de
interesse.  Os produtos obtidos através do processo de cragueamento catalitico
sédo de alto valor comercial, 0 que demonstra a importancia do processo em uma
refinaria. Gas combustivel (etano e hidrocarbonetos leves), acido sulfidrico, GLP,
Oleos leves e gasolina sao alguns dos produtos gerados na UFCC. Além disso,
existe a formacdo de uma grande quantidade de coque durante as reacdes de
craqueamento, 0 que se procura minimizar para evitar desativagdo do catalisador,
além de ndo ser um produto desejado. O produto tipicamente mais desejado no
processo € a gasolina, assim, a unidade normalmente opera de forma a maximizar

a sua producao.

Mesmo nas primeiras Unidades de FCC, a reacdo de cragueamento ja
acontecia no riser que alimentava o reator, ja que a atividade do catalisador e a sua

temperatura eram as maiores nessa etapa.

Com o aumento da utilizagdo do catalisador zeolitico, por ser mais reativo,
a quantidade de reacbes ocorrendo no riser aumentou até que mudancas
operacionais nas unidades ja existentes foram necessarias. Assim, as unidades
construidas recentemente tém sido projetadas para operar em um nivel minimo no

reator, e com as reagdes sendo controladas pela taxa de circulagédo do catalisador.
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As maiores mudancas foram as melhorias dos catalisadores e a obtencéo
de maior contato das cargas pesadas com as particulas de catalisador. Os
resultados foram um aumento da conversdo, com melhor seletividade (maior
quantidade de gasolina) através de um tempo de reacdo menor (1-3 segundos) e
melhor controlado, ciclones fechados, e a melhoria nos sistemas de distribuicdo da

alimentacgao.

Os catalisadores zeoliticos tém atividade bem maior que os catalisadores
amorfos, e tempos de reacdo bem menores sdo necessarios para prevenir sobre-

cragueamento da gasolina para gas ou coque.

1.3 EvoLucAO DAS UNIDADES DE FCC

Como citado anteriormente, a primeira Unidade de FCC foi construida em
1942, e a partir dai, varios estudos foram realizados para a melhoria do processo, o
qgue resultou em diversos modelos fisicos de conversores. Alguns destes sao

discutidos a sequir.
[11.3.1 MoDELOS Esso

[11.3.1.1 Esso MoDELO |

A figura Ill.1 representa a primeira Unidade de FCC, que surgiu apés 10
anos de pesquisa. A principal caracteristica desse modelo € o escoamento de
baixo para cima (up-flow) da mistura de catalisador-vapores de hidrocarbonetos. O
Esso Modelo | apresentava algumas desvantagens como problemas de circulacéo
do catalisador, baixa eficiéncia térmica e a necessidade de estruturas de
sustentacao dos vasos altas, complicadas e caras.
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Figura lll.1 — Esquema do Esso Modelo | [Abadie (1982)]
[11.3.1.2 Esso MobDELo |l

Em 1944, apds modificacdes feitas na primeira Unidade de FCC, surgiu o
Esso Modelo Il, com esquema representado na Figura Ill.2. Nessa nova estrutura,
a mistura catalisador—vapores de hidrocarbonetos escoa de cima para baixo (down-
flow). Algumas vantagens desse modelo sdo a simplificacdo no sistema de
recuperacao do catalisador, nos suportes estruturais e no arranjo do conversor, € 0

aumento consideravel na flexibilidade operacional.

MpO Chaming

Regeneradar

Chaming -

*l

Areg de
Caldeira

CIIE::: Lewve

— Qlen Pesado

Géz

Figura lll.2 — Esquema do Esso Modelo 1l [Abadie (1982)]
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111.3.1.3 Esso MobpeLo

No Modelo Ill, projetado pela Kellogg em 1947, o regenerador fica no
mesmo nivel que o reator, 0 que é uma vantagem, j4 que reduz a altura total do
conversor. Houve também a reducdo da pressdo de trabalho, causando maior
producdo de GLP e gasolina e menor geracdo de coque. A circulacdo do
catalisador no modelo Ill, representado pela Figura 111.3, é realizada por dois risers

Curvos.

Outras vantagens desse modelo foram a reducdo do investimento para a
construcdo do conversor, a manutencdo faciltada e o menor consumo de

utilidades.
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Carga Farno

Figura 1ll.3 — Esquema do Esso Modelo Il [Abadie (1982)]

111.3.1.4 Esso MobpEeLO IV

Em 1951, a Esso lancou o Modelo 1V, Figura 1l11.4, bastante parecido com o
Modelo Ill, porém, mais compacto e com um processo mais flexivel. Era um
conversor indicado para catalisadores de baixa ou alta alumina, porém, contra
indicado para catalisadores zeoliticos, 0 que se tornou uma desvantagem.
Algumas vantagens desse novo modelo foram a estabilidade e a seguranca em
condicbes de emergéncia operacionais do transporte do catalisador pelas curvas
em U. Cada uma possuia uma valvula gaveta, permitindo a parada total da

circulacdo, se necessario.
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Um comparativo dos Modelos Esso lancados no mercado pode ser feito na

Figura II.5 abaixo:

FG

o

REACTOR

REACTOR

ESSO MODEL IT E550 MODEL IO ES50 MODEL ToC

F = FEED FG= FLUE GAS S« STEAM P+ PRODUCT Ar AIR

Figura ll1l.5 — Esquema Comparativo dos Modelos Esso [Meyers (2003)]

[11.3.1.5 FLEXICRACKING TRANSFER LINE
O novo modelo é uma modificagcdo do Modelo 1V, feita pela Esso, de modo
que os catalisadores zeoliticos, que ndo eram adequados anteriormente, pudessem

ser utilizados. Nesse modelo, representado na Figura I11.6, as reacbes ocorrem

exclusivamente no riser, num curto espaco de tempo.
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Figura ll.6: Esquema do Flexicracking Transfer Line [Abadie (1982)]

11.3.2 MobELoOs UOP

[11.3.2.1 UOP STACKED

Esse modelo de FCC foi desenvolvido na década de 50, e apresenta o
reator sobreposto ao regenerador, como pode ser verificado na Figura 1l1l.7. O riser
para o transporte do catalisador gasto foi eliminado e o transporte do catalisador

gasto para o regenerador passou a ser realizado por gravidade apoés a retificacao.

Uma grande vantagem desse projeto é o baixo investimento. Além disso, a
pressdo de trabalho foi aumentada, o que favoreceu a cinética da combustéo do
coque, e diminuiu a quantidade necessaria de catalisador, reduzindo, assim, as

dimensodes do vaso.
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Figura lll.7 — Esquema do UOP Stacked [Santos (2000)]

[11.3.2.2 UOP SIDE BY SIDE

Uma alternativa para os conversores de grande porte foi o modelo UOP

Side by Side, Figura 111.8, que surgiu em 1960. Esse modelo também permitia um

melhor aproveitamento do catalisador zeolitico. O regenerador fica disposto ao

lado do reator, num plano um pouco abaixo.
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Figura 111.8 — Esquema do UOP Side by Side [Santos (2000)]

111.3.3 MODELOS KELLOGG

Atualmente chamado apenas de Orthoflow FCC, uma das caracteristicas
desse modelo é o menor comprimento do duto de catalisador gasto (em relagéo
aos modelos discutidos anteriormente). Esse detalhe melhorou a estabilidade da

circulacao de catalisador e tornou a unidade mais compacta.

11.3.3.1 MODELO ORTHOFLOW A

Visando a competir com o0 modelo UOP Stacked, em 1950 a Kellogg langou
o modelo Orthoflow A, representado na Figura 111.9. Assim como o UOP Stacked, o
modelo em questdo também apresenta o reator sobreposto ao regenerador; porém,
as tubulacdes externas, utilizadas para o transporte do catalisador do reator para o
regenerador, foram substituidas por tubulacbes retas localizadas na parte interna

do regenerador.

O Orthoflow A apresentava frequentes vazamentos de gasoleo da valvula
de carga para o interior do regenerador, 0 que causava desativacdo do catalisador,

e a consequente perda do mesmo.

22



REATOR

:
e =
22 1i

=

U\

RecEnERADOR [ | I [ I

AR

Figura 111.9 — Esquema do Kellogg Orthoflow A [Abadie (1982)]
[11.3.3.2 MODELO ORTHOFLOW B

Devido aos problemas encontrados no modelo anterior, foram feitos novos
estudos, e em 1952 surgiu o Orthoflow B, representado na Figura 111.10. Uma das
mudancas foi a inversdo das posicoes entre o reator e o regenerador, ficando,

assim, o regenerador sobreposto ao reator. A valvula de carga, responsavel pelos
vazamentos no modelo anterior, foi eliminada.
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Figura ll11.10 — Esquema do Kellogg Orthoflow B [Abadie (1982)]

As reacdes de craqueamento passaram a ocorrer num leito catalitico, e ndo
mais no riser. Essa caracteristica ndo é favoravel ao uso de catalisadores
zeoliticos, jA que o tempo de residéncia aumentou consideravelmente. Assim,
apesar da maior aceitagdo quando comparado ao Modelo A, o Modelo Orthoflow B

ainda precisava ser melhorado.

[11.3.3.3 MODELO ORTHOFLOW C

Baseado no Modelo A, em 1961 foi lancado o Modelo Orthoflow C,
ilustrado na Figura 1ll.11. Os problemas de vazamento encontrados no modelo
anterior foram solucionados, e o reator continuou sobreposto ao regenerador. A
principal alteracéo foi a insercdo de dois risers no conversor, um para o transporte
da carga fresca, terminando no reator, acima da parte densa. O outro riser, uma
tubulagcdo de menor comprimento, era utilizado para craquear o0s reciclos e
terminava na parte inferior da fase densa, deixando os reciclos mais tempo em

contato com o catalisador.
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Figura lll.11: Esquema do Kellogg Orthoflow C [Abadie (1982)]

[11.3.3.4 MODELO ORTHOFLOW F

Em 1972, a Kellogg lancou o Modelo Orthoflow F, que € um dos modelos
mais utilizados atualmente nas refinarias. Uma das mudancas em relacdo aos
modelos anteriores é um riser reto externo que termina na parte superior do reator.
Todas as reacgbes passaram a ocorrer exclusivamente no riser, tornando o reator,

entdo, apenas um vaso separador.

A Figura 1ll.12 representa um conjunto reator/regenerador Kellogg

Orthoflow F, onde a seguinte legenda é utilizada:

riser (reator tubular)

reator / vaso de separacéo

leito catalitico (catalisador gasto)

fase densa do primeiro estagio do regenerador
fase densa do segundo estagio do regenerador

-~ o 2 0 T p

fase diluida geral

valvula com plug para passagem do catalisador regenerado

Q
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h. véalvula com plug para passagem do catalisador gasto
I. ciclones no vaso separador

j. fase diluida do segundo estagio do regenerador

k. fase diluida do primeiro estagio do regenerador

I.  regenerador

m. retificador (stripper)

n. ciclones no regenerador

]T‘ Iuad
dispersion

steam

v

air

Figura lll.12 — Esquema do Kellogg Orthoflow F [Odloak e Moro (1995)]

Dos conversores mais utilizados atualmente, podemos descrever algumas
das principais vantagens. O Modelo Flexicracking IlIR apresenta uma alta razao
entre altura e diametro da secéo inferior do regenerador, realizando a regeneragao
em apenas um estagio com eficiéncia. Ja o Modelo UOP representa alta
velocidade, e baixo inventario de catalisadores, enquanto o Modelo Kellogg possui

valvulas que minimizam a eroséo causada pelo catalisador.

1.4  UNIDADES DE CRAQUEAMENTO CATALITICO DE RESIDUOS
(RFCOC)

Em Meyers (2003) existe uma abordagem completa sobre as

caracteristicas das URFCCs apresentadas.

A grande diferenca de volume entre a carga residual e as outras

alimentacdes tem levado as refinarias a utilizar gaséleos atmosféricos e de vacuo
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como carga do processo de craqueamento. No comec¢o da década de 80, devido
ao aumento desse interesse para que a carga de residuo fosse cragueada, a Total
Petroleum Inc. desenvolveu o processo de URFCC.

A pratica do craqueamento catalitico fluidizado de residuo envolve as
mesmas etapas do craqueamento de gasoleos, porém difere em alguns aspectos
durante o processo. Como o residuo contém maior teor de hidrocarbonetos de
elevado ponto de ebulicdo, existe uma maior dificuldade de vaporizacdo, o que
gera maior quantidade de coque (potencializado pelo elevado teor de
contaminantes da carga). Uma atencao especial € necessaria para a minimizacao

da formacé&o deste coque e do 6leo combustivel via otimizacdo da rota catalitica.

A Unidade de Craqueamento Catalitico de Residuos promete minimizar a
problematica da industria de refino, ja que as refinarias poderdo contar com uma
nova rota de producédo de derivados. A carga de residuos atmosféricos que seria
utilizada como alimentacédo para a unidade de destilacdo a vacuo e, em seguida,
para a unidade de coqueamento retardado poderd ser dividida em uma outra
corrente direcionada para a URFCC, gerando derivados mais nobres.

Chamadas também de unidades de craqueamento de cargas pesadas
(Heavy Oil Cracking - HOC), as URFCCs (Figura IIl.13) necessitam de um
avancado sistema de injecdo de carga, uma estratégia diferenciada de
regeneracdo e um sistema de transferéncia de catalisador que permita a sua

circulacao de forma estavel.

I11.4.1 DESCRICAO DO PROCESSO

Duas configuragcbes séo oferecidas atualmente para o processo de
craqueamento catalitico de residuo. A primeira, e mais comum, € a versao
empilhada do regenerador que necessita de menor espaco fisico por ser mais
compacto. O segundo € o regenerador de configuracdo side-by-side, que séo
normalmente as antigas UFCC reformadas para o processo de cargas mais

pesadas.
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[Meyers (2003)]

O processo de craqueamento catalitico de residuos utiliza uma tecnologia
de reator similar aos processos de UFCC, porém, voltado para cargas com mais do
gue 4% (peso) de Conradson Carbon. Normalmente, um regenerador de dois
estagios com um resfriador de catalisador sédo utilizados para controlar a alta
producdo de coque e a grande quantidade de calor gerada, 0 que garante a
flexibilidade das Unidades de RFCC.

A carga das unidades de cragueamento de residuo contém mais metais
(especialmente niquel e vanadio) do que as UFCCs, e o potencial de formacao de
coque é bem maior que nas alimentacdes que provém da destilacdo. Esses
contaminantes reduzem a atividade do catalisador, promovem a formacdo de
coque e hidrogénio, e diminuem a quantidade de gasolina gerada. A alta formagao

de coque requer uma maior demanda de oxigénio para a sua queima e a
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temperatura do regenerador se torna mais elevada exigindo maior remocéo de

calor.

A injec@o da carga residual € uma das partes mais criticas do processo
devido a sua dificil atomizacdo, por isso, um sistema de injecdo que utiliza a
presséo do 6leo, a do vapor e a taxa de vaporizacdo tem sido utilizado em algumas
unidades. Assim, a vazao de catalisador se torna estavel, o seu fluxo € mantido
uniforme, e a transferéncia de calor entre o catalisador quente e o 6leo é
aperfeicoada. Além disso, a criacdo de duas zonas distintas de reag¢do no riser

permite regular a vaporizacao do produto de acordo com o produto desejado.

No regenerador de dois estagios da RFCC, 50 a 70% do catalisador séo
regenerados no primeiro estagio e € feito o balanco no segundo estagio. O
primeiro estagio de regeneragdo é controlado operando num ambiente deficiente
em oxigénio, produzindo assim grandes quantidades de monoxido de carbono
(CO). Como o calor de combustédo do carbono a CO é menos que a terca parte da
combustdo a dioxido de carbono (CO;), muito menos calor é transferido ao
catalisador comparando ao caso de um regenerador de estagio unico. O carbono
restante no catalisador € entdo queimado no segundo estagio do regenerador que
opera no modo de combustdo completa. Isso resulta em uma menor temperatura

durante toda a combustdo minimizando a desativagéo do catalisador.

Junto ao regenerador € implementado um sistema de resfriamento do
catalisador (Catalyst Cooler System), onde o nivel deste € controlado por uma

valvula e a temperatura é controlada pela entrada de ar.

A vantagem mais significativa das RFCCs é a flexibilidade em processar
uma gama enorme de tipos de carga, entre elas gasbleo de vacuo de
hidrotratamento, gasoleo atmosférico, Oleos desasfaltados, ceras e extratos de

lubrificantes.
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CAPITULO IV

MODELOS MATEMATICOS ESTUDADOS

Existem diversos modelos na literatura para unidades de cragueamento
catalitico. Além das diferencas entre as consideracdes e hipéteses feitas para o
desenvolvimento do modelo, cada tipo de unidade tem suas proprias

caracteristicas, o que também altera o resultado final da modelagem.

Foram escolhidos trés modelos os quais sao discutidos a seguir, um para
uma unidade de FCC Kellogg Orthoflow F, um para UOP Stacked e outro para
UOP Side by Side.

V.1 KELLOGG ORTHOFLOW F

A configuracdo Orthoflow F, ja ilustrada na Figura 111.12, é a versdo mais
utiizada atualmente nas refinarias. Nessa unidade, o gasdleo entra com o
catalisador no riser onde acontecem as reacdes de craqueamento. Acoplados a
saida dessa tubulagcdo, existem ciclones onde o catalisador gasto € separado
rapidamente do contato com os hidrocarbonetos craqueados, caindo diretamente

no retificador (stripper) e, em seguida, no regenerador.

A queima do coque catalitico, formado durante as reacbes de
cragueamento, é feita em dois estagios no interior do regenerador. NoO primeiro
estagio, a combustdo € de grande porte, ocupando a maior parte da area do
regenerador. Apds a primeira etapa da queima, o catalisador, ja com teor de
carbono reduzido consideravelmente, atravessa um vertedouro, caindo no segundo
estagio, onde a combustao final se processa. O catalisador deixa o0 regenerador,
sendo transportado até a base do riser por uma corrente de vapor d'agua,

reiniciando o percurso.

O modelo Kellogg Orthoflow F foi projetado para trabalhar em temperaturas
e pressdes ligeiramente superiores as usuais e possui algumas vantagens que

podem ser citadas:
- Melhoria da cinética de regeneracao;

- Menor poténcia requerida para o compressor de gas;
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- Menor carga de vapor para a fracionadora;
- Maior eficiéncia dos ciclones.
Como desvantagens pode-se apontar:
- Efeito adverso na distribuicdo dos produtos;
- Aumento do arraste de inertes no catalisador regenerado;

- Maior diferencial de pressdo nas valvulas de controle dos gases de

combustéo;
- Aumento do arraste de catalisador no regenerador.

Realizou-se um estudo sobre a modelagem da Unidade de Craqueamento
Catalitico Kellogg Orthoflow F. A modelagem que sera abordada segue a proposta
de trabalho de Kurihara (1967), e foi adaptada para um conversor Kellogg
Orthoflow F por Odloak e Moro (1995).

IV.1.1 RISER

O balanco de energia no riser foi realizado considerando-o como um reator
de mistura perfeita (CSTR). A equacéo leva em consideragdo a quantidade de
calor fornecido pelo catalisador quente vindo do regenerador, o calor de
vaporizacdo da carga, a entalpia das reacdes de craqueamento e o calor

necessario para aquecer os hidrocarbonetos até a temperatura na saida do riser:

d;X = Sc ch [Trgz - Trx ]+

S¢ Dy Ry lep _TrxJ " AH 4, Dy Ry —AH R (IvV.1)

H : S cr- "oc
1440 1440

ris c*

Onde AH( € o calor da reacdo de craqueamento; AHy, 0 calor de vaporizacao
da carga de 6leo; Hys, 0 inventario de catalisador no riser; Dy, a densidade massica
da alimentagcédo; R.., a taxa da reagdo de craqueamento; R, a vazao de
catalisador para o riser; Ry, a vazao total de alimentacdo no riser; Sc, o calor
especifico do catalisador; Sy, o calor especifico do gasoleo; Ty, a temperatura da
alimentagdo na entrada do riser; Ty, @ temperatura na fase densa do 2° estagio do

regenerador e Ty, a temperatura da mistura de cragueamento no riser.
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Em funcéo da dindmica extremamente rapida neste equipamento, a equacao
acima pode ser reescrita no estado estacionario.
IV.1.2 REATOR (VASO SEPARADOR)

O carbono, conhecido como carbono catalitico, € depositado no catalisador
durante as reacbes de craqueamento. O balanco de massa no reator (vaso

separador) para carbono catalitico fica:

(IV.2)

ra ©L =100- Rcf - ch ’ Ccat

Onde C.i € 0 teor de coque (gerado na reacdo) no catalisador; Ha, O
inventario de catalisador no reator + riser; R, a taxa de formacdo de coque e Rrc,

a vazao de catalisador para o riser.

O carbono total no catalisador que deixa o vaso separador (conhecido
como catalisador gasto) é representado pela soma do coque catalitico com aquele

presente no catalisador regenerado.
Coque Total = Coque catalitico + Coque gerado

Deste modo, a equacéo fica:

ra’ d;sc = ch ’ (CI‘CZ _Csc)+100 ’ Rcf (IV3)

Onde C., é o teor de coque no catalisador no 2° estagio do regenerador;
Csc, 0 teor de coque no catalisador gasto; Ha, 0 inventario de catalisador no reator

+ riser; Ry, a vazdo de catalisador para o riser e R, a taxa de formacao de coque.

A equacéo para o balanco de massa do catalisador no vaso separador é€:

dH g

V.4
dt rc SC ( )

32



Onde H;; é o inventario de catalisador no reator + riser; Rs,, a vazao de

catalisador gasto e Ry, a vazao de catalisador para o riser.

A vazdo de catalisador gasto (Rsc) € manipulada por uma valvula de
catalisador colocada na parte inferior na tubulagdo que interliga o vaso separador
ao regenerador. A vazdo de catalisador depende do diferencial de pressao
disponivel para a valvula, que por sua vez, depende das pressdes do reator e do

regenerador e do nivel do leito de catalisador.

Para o balanco de energia no vaso separador, é suposto calor especifico
constante com a temperatura, e leva-se em conta apenas a capacidade térmica do
catalisador, desprezando qualquer efeito relacionado aos hidrocarbonetos ou a

vapor de agua. Assim, temos:

Mo T _RT (IV.5)

ra re'rx ~ Mscl'ra
dt

H

Onde H;y € o inventario de catalisador no reator + riser; R, a vazao de
catalisador para o riser; Rg, a vazdo de catalisador gasto; T.,, a temperatura no

leito do reator e T\, a temperatura da mistura de craqueamento no riser.

V.1.3 PRIMEIRO ESTAGIO DE REGENERACAO

O balanco de massa no primeiro estagio de regeneracao para o catalisador

existente fica sendo:

(IV.6)

Onde H;q € o inventario de catalisador no 1° estagio do regenerador; Ry, a
vazao de catalisador do 1° para o 2° estagio do regenerador e Rs, a vazdo de

catalisador gasto.
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Pode-se considerar o primeiro estagio de regeneracdo como um reator de
mistura, com temperatura e concentracdes homogéneas. Assume-se que 0S
calores especificos sdo constantes na faixa de temperatura de operagdo normal e
que uma determinada fracédo de ar injetado no primeiro estagio é arrastada para o
segundo, sofrendo um aquecimento até a temperatura do leito, mas nao
participando da queima do coque. Assim, obtemos a seguinte equacdo para o
balanco de energia do primeiro estagio do regenerador:

H

rgl rcl

dTrgl Ral
Sc T - ScRScTra _SCR ngl * Sa E(T - FlZTrgl)_ 0’001F918 T

: N ()
~0,012AH,,C

carbl

Onde AH; é o calor de combustdo do coque no 1° estagio do regenerador;
Ccarb1, & taxa de coque queimado no 1° estagio do regenerador; Hyg1, O inventario
de catalisador no 1° estagio do regenerador; Ra1, a vazao de ar para o 1° estagio
do regenerador; Ryi, a vazdo de catalisador do 1° para o 2° estagio do
regenerador; Rs., a vazdo de catalisador gasto; S,, o calor especifico do ar e do
gas; S¢, o calor especifico do catalisador; Fi,, a fracdo da vazdo de ar que é
desviado do 1° estagio; Fg1, a vazdo do gas no 1° estagio do regenerador; T,, a
temperatura do ar; T, a temperatura no leito do reator e T4, a temperatura na

fase densa do 1° estagio do regenerador.

O balanco de massa para o0 coque existente no primeiro estagio de
regeneragao:

dC., R.C.-R_C.
rc — SC sC Ic. Irc. _R IV.8

rgl

Onde C,.1 é o teor de coque no catalisador no 1° estagio do regenerador;
Csc, O teor de coque no catalisador gasto; Hyg1, 0 inventario de catalisador no 1°
estagio do regenerador; Ry, a vazdo de catalisador do 1° para o 2° estagio do
regenerador; Rqp1, a taxa de coque queimado no 1° estagio do regenerador e Ry, a

vazao de catalisador gasto.
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Um calculo anélogo é feito para o segundo estagio de regeneracao.

IV.2 UOP STACKED

O modelo UOP Stacked, apresentado na Figura I1.7, é bem similar ao
Orthoflow F, possuindo também o reator sobreposto ao regenerador. Suas
principais diferengas sdo uma tubulagéo externa, que representa o retificador da
unidade e a regeneracdo em apenas um estagio. Nesse caso, o catalisador gasto
também transborda através de um vertedouro, porém, cai no retificador colocado
na parte externa da estrutura. Apéds a retificacdo, o catalisador desce por

gravidade ao regenerador de estagio Unico, onde o coque depositado é queimado.

A modelagem descrita a seguir foi desenvolvida por Santos (2000) para
carga maxima e com o0 objetivo de maximizar a producdo de GLP, sendo
englobada toda a geometria do conversor (UFCC da REFAP). No riser foi utilizado
o modelo cinético de dez lumps (pseudo-componentes) de Jacob et al. (1976) e a
rotina de caracterizagdo da carga desenvolvida por Lansarin (1997). Os lumps

utilizados foram:

P1: parafinas leves que destilam entre 221 e 343°C
- Py parafinas pesadas que destilam acima de 343°C
— Ni: naftenos leves que destilam entre 221 e 343°C
— Nj: naftenos pesados que destilam acima de 343 °C

— Ca1: anéis aromaticos desprovidos de cadeia lateral leves que destilam entre
221 e 343°C

— Can: anéis aromaticos desprovidos de cadeia lateral pesados que destilam
acima de 343°C

— A;: cadeias laterais originalmente ligadas a anéis aromaticos leves que destilam
entre 221 e 343°C

— Ay cadeias laterais originalmente ligadas a anéis aromaticos pesados que

destilam acima de 343°C

— G: gasolina — compostos de mais de cinco carbonos que destilam abaixo de
221°C
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— C: coque — engloba além do coque depositado sobre o catalisador, a fragdo de
ClacC4.

O modelo de regenerador utilizado foi feito como uma série de trés reatores
de mistura perfeita (CSTR), correspondendo a cada uma das fases: densa, diluida
e gases. O calculo da perda de calor pelas paredes foi introduzido utilizando a
correlacao de Wen e Leva (1956). Para a determinacdo do arraste de particulas no

regenerador utilizou-se a correlacdo empirica de Zens (1958).

O retificador foi modelado como um CST, e a quantidade de
hidrocarbonetos néo retificada é funcdo apenas da razdo vapor/catalisador.
Assumiu-se que o catalisador tem 0,2% de hidrocarbonetos antes do retificador, e a
maxima retificacdo leva a 0,02% de hidrocarbonetos.

vV.2.1 RISER

Na caracterizacdo da carga e produtos utilizou-se o método desenvolvido
por Lansarin (1997), descrito no capitulo 4, baseada no modelo de 10 pseudo-

componentes de Jacob et al. (1976).

O riser é modelado com um reator tubular de fluxo empistonado, sem

mistura axial, adiabatico, com velocidade constante e sem acumulo de massa.

A fracdo de vazios, representada por ¢ris, € dada por:

FV
gris = pov (IV 9)
FV + F%
pov pc

A velocidade no leito é dada por:

th
Uy =—""—— (IV.10)
Eis A’is * Pov
O balango de massa para cada componente e para o coque resulta:
F
Wy __ i M | R (IV.11)

ot Eis AYis * Pov oz "
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A temperatura na base do riser é calculada em funcdo das vazbes de
catalisador regenerado, proveniente da fase densa do regenerador e de gaséleo
alimentado, assumindo-se mistura perfeita, com a vaporizagdo do gasoleo
completa e instantanea.

O balanco de energia ao longo do riser € dado por:

th 10
X =y - — YR, -AH, (IvV.12)
ot oz (Frc + th ) Cpm n=1

A vélvula de controle de temperatura do riser, TCV, que regula a vazao de
catalisador regenerado do regenerador para o riser € do tipo slide. A pressao
diferencial da valvula é calculada pela diferenca entre a pressao na entrada da
TCV, pressao do regenerador adicionada a pressao relativa a coluna de catalisador
no stand-pipe, e a pressao do vaso separador subtraida a queda de pressao no

riser que foi considerada constante.

Frov =Py + (psp g hsp,TCV T O (1_ Ereg )g : hfd) (IV.13)
APrey = Proy =Py — APy (IvV.14)

M g
hy = (IV.15)

Arg gc(l_gmf X1_5)

A vélvula que controla o nivel de catalisador no vaso separador, LCV, é
também uma valvula slide, a diferenca de pressdo na valvula é obtido pela
diferenca entre o regenerador e o vaso separador, considerada a altura de

catalisador no “stand pipe” e no leito do vaso separador.

APLCV — Pa + (M ra N'era — Mris)

r

+py,-hy —P (IV.16)

rg
ra
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Iv.2.2 REATOR / VASO DE SEPARACAO

O vaso de separacao, antigo reator, € modelado como um tanque de mistura
ideal e adiabatico. Para o calculo da vazao de produtos vaporizados, considera-se
0 que entra no vaso separador (saida do riser) é a vazao total de carga subtraida
do coque formado no riser. Deve-se descontar também o coque referente ao
deposito gerado durante a vaporizacdo da carga representado neste modelo por
fck.RCR. A equacéo final € dada por:

F, = F;(l-wg, — f, -RCR) (IV.17)

A pressdo no vaso separador € dada por :

P (e —Wgas)';ﬁ(tﬁm,lw( . j+( TN VAT

dt o PV, — T, +27315) dt

Como se considera que ndo ha acumulo de massa no riser, a vazao de catalisador
que entra no vaso de separacao € igual a vazdo de catalisador regenerado que

passa pela TCV. O balanco de massa para o catalisador resulta:

M. ¢ _F (IV.19)

rc sC
t

Onde M, é o inventario de catalisador no reator + riser; F., a vazdo de
catalisador regenerado para o riser e Fs, a vazdo de catalisador gasto para o

regenerador.

Considerando-se que o0 processo seja adiabatico, ndo envolvendo calor de
reacdo nem de separacao dos produtos e catalisador, temos para o balanco de

energia do vaso de separacdo a seguinte equagao:
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aT, . C . . -
(M a Cpc + Mv . va) dt = (Frc Cpc + Frc Csc Cpck + I:oc va )(Trx |z:hrls Tra)+ (|V20)

+ Fvst 'CpHZO (Tst _Tra)

IV.2.3 RETIFICADOR

Como a funcdo do retificador (stripper) é evitar a perda de produtos
cragueados para o regenerador, podemos modela-lo como um tanque de mistura.
Além disso, consideramos que o catalisador que sai do vaso separador possuli
0,2% de hidrocarbonetos e que uma maxima retificacéo leva ao conteudo de 0,02%

de hidrocarbonetos no catalisador que sai do retificador.

Para entrada de vapor no retificador e vazdo de hidrocarbonetos

desprezivel, temos 0 seguinte balanco de energia para o retificador:

T = (Fsccpc + I:rcCscCpck )Tra + I:VsthHZOTVst

(IV.21)

st

Fsccpc + FrcCscCpck + I:VsthHZO

Considerando que no vaso separador ndo ha reacdo, o balanco de massa

para o coque no retificador se da segundo a equacao:

dc,

M ra
dt

“=F.(C.—Cy +7)+F; (f4RCR+ W, |, ) (IV.22)

O coque tal como é considerado na unidade € o coque queimado no
regenerador e desta forma engloba além do coque cinético, o coque formado pelo
depasito solido gerado na superficie do catalisador durante a vaporizacédo da carga
(fck.RCR) e os hidrocarbonetos arrastados pelo catalisador através do stripper,
desta forma a equacao que permite a comparacdo com os dados da planta é dada

por:

coque = FF“ 'D7 +W,, + f, -RCR (IV.23)

tt " 20
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IV.2.4 COMPRESSOR DE GASES

O compressor de gases é modelado como um compressor centrifugo de
simples estagio acionado a uma velocidade constante. Assume-se que 0
compressor opera contra uma pressdo constante da secdo de recuperagdo de
gases. A equacédo de desempenho da compresséo relaciona o fluxo na suc¢cao com

0 “head” politropico.

Existe uma corrente de reciclo em torno do compressor para controlar a
pressdo de succdo. Um balanco de massa no compressor resulta na seguinte

equacao:

dPSUC
=Y, Fy =Wy +W

P dt comp rec

(IV.24)

Na determinacéo da fracdo de gases (C1 a C4) para o compressor além do
coque catalitico y.« gerado deve-se descontar do lump C o coque referente ao
deposito gerado durante a vaporizacdo da carga representado neste modelo por
fck.RCR, ou seja,

Yog =W — Wy — fo -RCR (IV.25)

Foi utilizada a curva do compressor para obtencéo da sua vazao de sucgao

atraves da determinacéo do “head” politrépico.
A equacédo diferencial para a abertura da PCV para uma dinamica de

primeira ordem € dada por:

da
Tapcy % = Spcy ~ Apcy (1V.26)

IV.2.5 REGENERADOR

Considerando que existem trés fases no regenerador (densa, diluida e fase
dos gases), o0 regenerador foi representado como trés reatores CSTR em série.
Cada uma das fases do regenerador € modelada como um reator continuo de

mistura ideal, com temperatura e concentragdes uniformes.
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Para a fase densa, foi considerado um modelo de fluidizacdo onde o
catalisador encontra-se na condi¢cdo de minima fluidizagdo. Nesta fase ocorrem as
reacfes de queima do coque e a transformacdo do mondxido de carbono em

didxido de carbono.

Na fase diluida, o CSTR foi modelado de forma que haja perda de calor
pelas paredes do regenerador e ocorra a passagem do catalisador arrastado da
fase densa para a fase gases. Ja na fase dos gases, foi considerado que ainda
ocorrem as reacoes de queima do coque, e principalmente a queima de CO a COa,
guando se tem oxigénio remanescente das fases anteriores.

A pressdo no regenerador é obtida através do balanco de massa molar entre
0s gases de combustdo formados e 0s gases que saem do regenerador,
considerando como volume de acumulo a soma entre o volume das fases diluida e

gases, ou seja:

F
dt (v, +V, ) MM

dP R, T P dT
( 9.9 out) : °

9 b2 +9 -9 (IV.27)
T, dt

Devido a baixa massa envolvida neste sistema, a temperatura se eleva
facilmente, devendo ser controlada dentro dos limites permitidos pelo material, para

gue nédo haja danos a estrutura dos ciclones.

Assim, o balanco molar para cada componente em cada CSTR fica:

dy; ;
V,p, dtJ =F.Yia—FRYi RV, (Iv.28)

Na equa(;éo |V.15, para i= 1, Fo = Fmar € Yoo = 0,21, Yco,0 = Ycoz,0 = 0.

Para o catalisador, temos:

" _F -F (IV.29)

41



Onde My é o inventario de catalisador no regenerador; Fr, a vazéo de
catalisador regenerado para o riser e Fg, a vazado de catalisador gasto para o
regenerador.

Para o coque:

dC,
Y dt

M =F(Ce —Cy) + Fe(Cyy —Cy) =Ry eV 1 (IV.30)

A perda de calor para a atmosfera foi considerada uma fragcdo do calor
global de combustao do regenerador. Assim, para o CSTR que representa a fase

densa do regenerador, o balanco de energia fica:
dT,,
M rngc T =Cp, Fsc (Tra _de ) +Cp, I:dd (ng _de ) +CP, I:ar (Tar _de ) + Qfd - Qw, fd (IV31)
Para o CSTR que representa a fase diluida, temos:
dT,
Vdpdcpg MMd T = Cpg Fg (de - Td) + Cchcc (de - Td) + Qd - Qw,d (IV-32)
Para a fase dos gases, considerando o modelo CSTR:
dT,
V,p,cp MM, S =cp,F, (Ty —Ty) +cp F (T4 = T,) +Q, — Q4 (IV.33)

A modelagem do regenerador considerando trés CSTR em série nao
apresenta bons resultados. Uma modelagem mais complexa, descrita por Santos
(2000), leva em consideragédo a fase densa sendo formada por duas fases que
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trocam calor e massa: bolha e emulsdo. Essa modelagem pode apresentar

melhores resultados.

IV.3 UOP SIDE BY SIDE

O modelo apresentado para a unidade de craqueamento catalitico side-by-
side ilustrada na Figura 111.8, consiste em um modelo semi-empirico baseado no
modelo de Lee e Kugelman (1973) e modificado por Oliveira (1996). Este modelo é
bastante simplificado ja que esta unidade possui uma modelagem simples e de facil
entendimento. Suas unidades de processamento possuem funcdes separadas e
com caracteristicas distintas sem grande influéncia entre as demais como, por

exemplo, uma unidade empilhada, que € bem mais compactada.

IV.3.1 REATOR

Para o calculo do balanco de massa no reator para o catalisador foi
assumido como constante o inventario no reator e no regenerador. Isso foi
admitido considerando a taxa de catalisador gasto igual a taxa de catalisador

regenerado. Assim, o balanco de massa para o coque no reator é:

d(H, Cy)

“ =25 =F,(Cy ~Cy) +Ry (IV.21)

Onde Cs. € o teor de coque no catalisador gasto; F., a taxa de circulacao
de catalisador; H, 0 inventario de catalisador no reator; C,y, 0 teor de coque no
catalisador regenerado e R, a taxa de formacéo do coque.

Para o calculo do balanco de energia tanto no reator quanto no
regenerador, foram feitas as seguintes consideracfes: uma reagcdo com mistura
perfeita e propriedades fisico-quimicas independentes da temperatura. Além disso,
o calor perdido para o ambiente (equipamento adiabatico) foi desconsiderado.

Obteve-se, entédo, 0 seguinte balanco de energia para o reator:

d(er 'Cpc 'Trx)

m =F.C(Ty T )+FRCu (T -T,)-F.(A; +eAH) (IvV.22)
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Onde T é a temperatura no leito do reator; T,4, a temperatura no leito do
regenerador; F;, a vazdo de entrada da carga; T;, a temperatura de entrada da
carga; F;, a taxa de circulacdo de catalisador; &, a taxa de reacdo de

cragueamento; AH_, o calor de reacdo de craqueamento; A,, o calor de

vaporizagéo da carga; Hy, 0 inventario de catalisador no reator; Cy, a capacidade
calorifica do catalisador e Cy, a capacidade calorifica da carga.

IV.3.2 REGENERADOR

Seguindo as mesmas consideracfes feitas para o balanco de massa no

reator, obtém-se o balan¢o de massa para o0 coque no regenerador:

4H,Co) o

dt c sc Crg ) - Rcb (IV23)

Onde Cs: € 0 teor de coque no catalisador gasto; C,, 0 teor de coque no
catalisador regenerado; F., a taxa de circulagdo de catalisador; Rc,, a taxa de

queima de coque e Hyq, 0 inventario de catalisador no regenerador.

Balanco de energia no regenerador:

d(H,Cp - Ty)

i =F.C(T, -T)+F.C(T,-T,)+R,.Q, (IV.24)

Onde T é a temperatura no leito do reator; T,y, a temperatura no leito do
regenerador; F,, a vazdo de entrada de ar; Cn, a capacidade calorifica do
catalisador; C,q, a capacidade calorifica do ar; T, a temperatura do ar para
combustdo; F¢, a taxa de circulacdo de catalisador; Re,, a taxa de queima de
coque; Hyy, 0 inventario de catalisador no regenerador; C,, a capacidade calorifica
do catalisador e Qp, 0 calor liberado na queima do coque.
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comparados.

Tabela IV.1 — Comparacao dos Modelos Estudados

IV.4 COMPARACAO DOS MODELOS

Na Tabela IV.1 a seguir, os trés modelos descritos nesse capitulo séao

Kellogg Orthoflow F

UOP Stacked

UOP Side by Side

Caracteristicas

2 estagios de regeneracao
retificador na parte interna da
estrutura

reator sobreposto ao regenerador

— 1estagio de
regeneracao

— retificador na parte
externa da estrutura

— reator sobreposto ao

1 estagio de regeneracéo
retificador na parte
externa da estrutura

— reator ao lado do
regenerador

Fisicas
regenerador
— amodelagem
engloba a geometria
do conversor
— CSTR (reator de mistura perfeita) | — n&o ha acimulo de — nesse modelo foi
— nao ha acimulo de massa massa considerado o conjunto
— no balanco de energia séo — @ utilizado o modelo riser + reator como sendo
considerados: cinético de 10 lumps um danico equipamento
e quantidade de calor fornecido
Modelagem pelo catalisadgr regenerado
do Riser e calor Qe vaporlzagao da carga
e entalpia das reacdes de
craqueamento
e calor necessario para o
aguecimento dos
hidrocarbonetos até a
temperatura de saida do riser
— no balango de energia séo — tanque de mistura — massa de catalisador
considerados: ideal adiabatico constante
e calor especifico constante coma | — nao é consideradoo | — reator de mistura perfeita
temperatura calor de reagéo ou de e adiabatico
Modelagem e capacidade térmica do separacao entre 0s — propriedades fisico-
do Reator catalisador produtos e o guimicas independentes
— no balango de energia é catalisador da temperatura
desprezado qualquer efeito
relacionado aos hidrocarbonetos
ou vapor d'agua
Modelagem — nao foi abordada a modelagem - CST — nao foi abordada a

do Retificador

para o retificador nesse caso

modelagem para o
retificador nesse caso

Modelagem do
Regenerador

Para o 1° Estagio do Regenerador:

reator de mistura com temperatura
e concentracdo homogéneas
calores especificos constantes na
faixa de temperatura de operacgéo
normal

determinada fracdo de ar injetado
no 1° estagio é arrastada para o 2°
estagio

— 3reatores CSTR
(mistura perfeita)

— temperatura e
concentracdes
uniformes

— considerada a perda
de calor pelas
paredes

— considerado o
arraste de particulas
no regenerador

— massa de catalisador
constante

— reator de mistura perfeita
e adiabatico

— propriedades fisico-
guimicas independentes
da temperatura
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A comparacdo entre 0os modelos matematicos mostra que os modelos
estudados para as unidades de Kellogg Orthoflow F e UOP Stacked apresentam
complexidade similar. Ja& o0 modelo da unidade side-by-side é mais simplificado.
Como neste trabalho pretende-se usar os dados da simulacdo da UFCC no lugar
de dados reais e como se dispunha de um simulador computacional para a unidade
de FCC UOP Stacked (Neumann, 2000), optou-se pela adog¢do deste ultimo como
caso de estudo para as investigagbes de controle que se seguem.
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CAPITULO V

CONTROLE DESCENTRALIZADO E SINTONIA DE MALHAS

Neste Capitulo sdo apresentadas as metodologias para todos os calculos
necessarios a escolha do emparelhamento das variaveis manipuladas com as
variaveis controladas. A metodologia utilizada nas tentativas de sintonia e no
desacoplamento da malha no processo de cragueamento catalitico fluidizado

também é descrita levando em consideragdo as variaveis escolhidas.

Para a melhor escolha do emparelhamento das malhas, no controle
descentralizado, foi realizado o calculo da matriz de ganhos relativos (RGA). Apds
a escolha das malhas a serem emparelhadas, ser4d abordada a escolha do
controlador e dos parametros de sintonia IMC, IMC modificado e o estudo do

desacoplamento da malha.

V.1l OBJETIVOS DE CONTROLE

O controle em Unidades de Craqueamento Catalitico, em geral, tem quatro

objetivos:
— Manter estaveis as condi¢cfes da unidade;
— Garantir que os produtos sempre sejam obtidos com especificacdes desejadas;

— Alcancar os objetivos acima da forma mais eficiente possivel, maximizando a

conversdo de um determinado produto;
— Manter o processo dentro dos limites das restrigoes.

A Unidade de FCC possui uma gama enorme de variaveis de controle.
Para atingirmos os objetivos acima, é necessario escolher algumas das mesmas
para que sejam controladas, ja que a utilizacdo de todas as varidveis acarretaria
um ndmero muito grande de malhas de controle. Neste trabalho, foram analisadas
as respostas das variaveis controladas a variagdes nas variaveis manipuladas para

o estudo de sintonia dos controladores mais sofisticada.
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V.2 MALHAS COMUNS DE CONTROLE

Antes de iniciar a escolha das varidveis manipuladas e controladas para
estudo de controle de uma Unidade de Craqueamento Catalitico foi realizado um
levantamento das principais malhas de controle de um processo quimico com suas

principais caracteristicas (Shinskey, 1979).

As malhas de controle podem ser classificadas em uma das categorias

abaixo como funcéo das variaveis controladas:
— Vazéo;

— Presséo;

— Nivel;

— Qualidade do produto;

— Temperatura.

Essas categorias sdo consistentes entre elas, assim como diferem umas
das outras. Para a escolha das variaveis de estudo, foram analisadas as principais
caracteristicas de cada categoria (Shinskey, 1979), como descrito abaixo:

— Vazéo: sao geralmente de facil entendimento e possuem as respostas mais
rapidas quando comparadas as outras malhas. As malhas de vaz&o séo
sempre auto-regulatorias e seu ganho no estado estacionario € bem previsto
como o produto do ganho da valvula, o ganho do transmissor e do processo.
Existem trés elementos dinamicos que devem ser investigados na malha de

vazao: a valvula, o fluido e o medidor de vazao.

— Pressdo: devem ser analisados os trés estados fisicos (liquido, solido e
gasoso) para a obtencdo da resposta da pressédo quando utilizando a vazéo
como variavel manipulada. O liquido € essencialmente incompressivel e
produz uma resposta a pressdo semelhante a vazéo de liquido. O gas se
expande para ocupar todo o volume disponivel, possuindo, assim, uma
resposta com atraso. Em um sistema de volume pequeno, como para a
pressdo de succdo do compressor associada a sua tubulagdo, a malha de
pressdo tende a ter uma resposta muito mais parecida com uma malha de

vazao, tendo um periodo de oscilacéo e sintonia similares.
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Nivel: geralmente o controle de nivel é relativamente facil. No entanto,
existem malhas de controle de nivel que implicam em dificuldades de sintonia
dependendo de suas caracteristicas. As caracteristicas que podem tornar
seu controle mais trabalhoso sédo ressonancias hidraulicas e respostas

inversas.

Qualidade do produto: a malha mais importante num processo quimico tipico

€ aquela que regula a qualidade do produto, o que representa maior ou
menor lucro da empresa. No entanto, malhas de controle de qualidade s&o
dificeis de controlar, ja que a analise da composi¢do do produto € geralmente
feita através de cromatografos em linha que geram tempo morto significativo.
Além disso, o ganho no estado estacionario pode ser extremamente alto

quando se propde o controle de niveis de impureza em escala ppm.

Temperatura: o controle de temperatura pode se tornar complicado devido a
taxas de transferéncia de calor, que geralmente sdo governadas por
conveccdo, conducdo e radiacdo. A temperatura € controlada por um
trocador de calor e a transferéncia de calor entre dois fluidos envolve no
minimo trés elementos capacitivos: a capacidade calorifica do fluido quente,
a do fluido frio e a da parede que os separa. Assim, o atraso do elemento de
medida da temperatura é geralmente significativo.

O tempo morto também esta presente nas malhas de temperatura, o que
pode ser causado pelo calor sensivel que deve ser transportado pelo fluido
da superficie do trocador de calor para o elemento de medida. Antes disso,
nenhuma resposta deve ser observada. O tempo morto também pode ser o

resultado de uma mistura incompleta de fluidos em um mesmo tanque.

V.3 ESTRATEGIAS DE CONTROLE

A selecdo de uma configuracdo apropriada é a decisdo mais importante

para o projeto de um sistema de controle. As definicbes de pareamento das
variaveis manipuladas, das varidveis medidas para o controle multi-SISO (Single
Input Single Output) e das restricbes sdo considerados temas fundamentais
relacionados ao projeto de um sistema de controle para uma Unidade de FCC.
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Os processos multivariaveis com malhas multi-SISO sdo mais suscetiveis
aos efeitos das influéncias das interacdes, uma vez que para cada varidvel medida
tem-se apenas uma variavel manipulada correspondente. Para a malha multi-
SISO, as interacbes entre as variaveis causam dois problemas potenciais ao
controle (Seborg et al., 1989):

— Desestabilizacao do sistema em malha fechada;
— Aumento da dificuldade de sintonia do controlador.

Assim, a escolha do emparelhamento das variaveis manipuladas é a

primeira etapa para o controle satisfatorio de uma UFCC.

V.4 MODELOS DO PROCESSO

Diferentes abordagens podem ser utilizadas para a modelagem do
processo a ser controlado. Uma possibilidade seria um modelo teérico, baseado
em sistemas quimicos e fisicos. Porém, o desenvolvimento de um modelo tedrico
rigoroso pode se tornar impraticavel para processos complexos se o modelo utilizar
muitas equacdes diferenciais com um numero significativo de parametros. Para
esse caso, uma alternativa seria o desenvolvimento de um modelo empirico,

baseado em dados experimentais.

Para o desenvolvimento de uma relagdo empirica entre duas variaveis, €
preciso primeiro gerar um grafico com os dados obtidos experimentalmente. Deste
gréfico, pode-se visualizar tendéncias dos dados, e selecionar uma forma aceitavel
para a modelagem do processo. Uma vez que a forma do modelo seja
especificada, os seus parametros podem ser estimados de forma que representem
os dados precisamente. Essa estimativa é chamada de “ajuste do modelo”, isto é,
a minimizacdo das medidas das diferencas entre as estimativas do modelo e os

dados reais.

Andlises estatisticas podem ser utilizadas para a obtencdo dos parametros
desconhecidos de um modelo e para estimar a incerteza associada ao modelo
ajustado. Uma aproximacdo comumente utilizada para a estimativa dos
parametros € realizada através do método dos minimos quadrados (Seborg et al.
1989).
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Um modelo nédo linear generalizado pode ser descrito como:

= (X, Xy, Xg,000,84,8,,8,,...) (V.1)

onde y representa o modelo empirico, x; sdo entradas e a; sdo os parametros a
serem estimados.

Existe um erro ¢ entre 0 modelo estimado y, e a medida correspondente
y.. O método dos minimos quadrados consiste na busca da determinagdo do

melhor ajuste da curva, onde se calculam os valores de a; de forma que minimizem

a soma dos quadrados dos erros:

mine =3 (y; -9, (V.2)
I i=1
onde y, e §, representam a i**™ medida de saida e estimativa do modelo
correspondente ao i*™ par de dados.

E importante notar que os valores de y; e x; sdo conhecidos, enquanto os
valores de a; devem ser encontrados de forma que minimizem o erro . A precisao
dos modelos obtidos através do método dos minimos quadrados normalmente é
satisfatoria para projetos de controladores. Os modelos resultantes sao
normalmente precisos apenas numa estreita faixa de condigbes operacionais, em

torno do estado estacionario.

V.5 MATRIZ DE GANHOS RELATIVOS (RGA)

A andlise do ganho relativo (RGA) é a técnica mais discutida para o estudo
de interacdo, tendo sido extensivamente aplicada no projeto de sistemas de
controle. O método foi originalmente proposto por Bristol (1966) e tem sido

amplamente utilizado por diversos autores.
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A analise RGA esta baseada no conceito de ganho relativo. Considerando
um processo com Yy variaveis controladas e m varidveis manipuladas, o ganho
:-ésima :-ésima

relativo, Aj, entre a i variavel controlada, yi e a j variavel manipulada, u;, é
dado por (Jesus, 2000):

Ay =1 i=1, 2, .. mej=1, 2, ...n, (V.3)

Onde:
- (—sy' J € 0 ganho do processo da variavel y; em relacdo a entrada u; com todas
u.
I/

as demais variaveis manipuladas mantidas constantes, ou seja, o0 ganho em

malha aberta.
- (%j € 0 ganho do processo da variavel y; em relacdo a entrada u; com todas
ou; ,
as demais variaveis controladas mantidas constantes, ou seja, 0 ganho em

malha fechada.

Para sistemas com mais de duas variaveis manipuladas e duas variaveis
controladas, € conveniente arranjar os ganhos relativos em forma de uma matriz de

ganhos relativos (RGA), A:

/111 /112 /?“ln
A=|fm tm T
A A A

Uma importante propriedade do RGA € que a soma dos elementos de
qualquer linha ou coluna é sempre igual a 1. Para um sistema 2x2, portanto, a

matriz RGA pode ser expressa como:
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A matriz de ganhos relativos pode ser computada a partir dos ganhos do
processo em malha aberta, o que é mais conveniente quando se faz uso de
simulacfes estéticas para o levantamento dos ganhos. Nessa abordagem, uma

férmula conveniente para o calculo do RGA em sistema 2x2 é:

-1
Ay = (1— Glz—Gﬂj (V.4)
611622
Onde:
G, =| M (V.5)
' v,

sendo Gjj os ganhos do processo em malha aberta.

Existe ainda um outro método de célculo da matriz de ganhos relativos
(RGA), chamado de Método Matricial (Ogunnaike e Ray, 1994). Neste estudo se

propde uma matriz de ganhos estacionarios, onde:

limG(s) = K (V.6)

Seja R a transposta da inversa da matriz K:

R=(K™)T (V.7)

Assim, é possivel mostrar (Ogunnaike e Ray, 1994) que os elementos da
RGA podem ser obtidos através dos elementos dessas duas matrizes, com uma
multiplicacéo escalar:

R (V.8)
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Os resultados obtidos pela RGA podem ser interpretados conforme a

descricéo abaixo:

— MXj = 1, ndo ha efeitos retaliatérios das outras malhas, devendo-se entéo,
manipular a varidvel j para controlar a variavel i, jaA que a mesma nao sofrera

interacbes com outras manipulagdes.

— XAj = 0, ndo ha interagdo entre as variaveis i e j. Esse emparelhamento néo
deve ser feito, ja que nenhuma alteracdo ocorreria na variavel i com a

manipulacdo da j.

— 0 <A <1, adirecdo do efeito da interagdo € a mesma do efeito principal. Logo,
o efeito total € maior do que o principal. Para A; > 0,5, o efeito principal contribui
mais do que o retaliatorio das outras malhas. Para A; < 0,5, a contribuicdo da
interacdo domina. Para Aj = 0,5, o efeito principal e a interagéo sdo exatamente
iguais.

— XAj >1, € necessaria uma agao de controle maior na variavel manipulada j para
gue alguma mudanca seja alcancada na variavel controlada i em malha fechada
(comparando-se com a malha aberta). Se Aj for muito grande e positivo, o

efeito principal é quase cancelado pelo efeito da interacdo, tornando dificil o

controle através desse emparelhamento.

- Aj < 0, o efeito retaliatério tem direcdo contraria. Nesse caso, O

emparelhamento n&o € indicado.

Sendo assim, os melhores resultados seriam obtidos emparelhando as
malhas que tivessem seus Aj proximos de 1, sempre evitando emparelhar as

malhas com Aj negativos (Ogunnaike e Ray, 1994).
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CAPITULO VI

APLICACAO PARA O MODELO UOP STACKED

Aplicando-se a teoria discutida no Capitulo V, abordaremos os resultados
das curvas de relacdo entre as varidveis controladas e variaveis manipulas para
degraus nas variaveis manipuladas a partir do simulador da UFCC UOP Stacked
(Neumann, 2000). Com as curvas obtidas, aplicaremos o método dos minimos
quadrados a fim calcular os parametros das funcdes de transferéncia. Indicaremos

também a selecdo do emparelhamento através da RGA.

VI.1 VARIAVEIS DE CONTROLE

Dentre as cinco malhas de controle abordadas no Capitulo V como as
principais em qualquer processo quimico, foram escolhidas para estudo neste
trabalho: pressao e nivel. A malha contendo como variavel a qualidade do produto
ndo foi considerada neste estudo porque sempre gera tempo morto N0 processo.
As variaveis escolhidas ja dentro da unidade de FCC UOP Stacked sédo as
mostradas abaixo:

As variaveis manipuladas foram:

- Vazdao de carga;
- Temperatura da carga;

- Vazao de ar.

As variaveis controladas foram:
- Nivel de catalisador no reator;
- Presséo de succao no compressor

- Diferenga de pressao reator-regenerador.
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A Figura VI.1 representa o simulador em questdo, e identifica as variaveis

manipuladas (== ) e controladas (== ) utilizadas no presente trabalho.

C
]
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=

(%D . ETEN Fefrezh

Figura VI.1: Simulador Dinamico para o Conversor de uma Unidade de Craqueamento Catalitico
em Leito Fluidizado v2.20 [Neumann (2000)]

V1.2 SIMULADOR DA UFCC UOP STACKED

Para que fossem geradas curvas entre as varidveis manipuladas e
controladas, seriam necessarios dados experimentais. O simulador de processo da
UFCC UOP Stacked v2.20 desenvolvido por Neumann (2000) foi fundamental para
gue essas curvas fossem geradas, ja que existe uma grande dificuldade de se

encontrar dados reais disponiveis na literatura.

Neste trabalho, chamaremos essas curvas geradas pelo simulador de

empiricas, ou experimentais. Essa nomenclatura é empregada levando-se em
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consideracdo que o simulador utilizado reflete um processo de cragueamento

catalitico fluidizado real.

Este simulador foi desenvolvido a partir de modelos matematicos do
processo de craqueamento catalitico em leito fluidizado desenvolvido por Santos
(2000), com o objetivo de simular a unidade com condi¢cées operacionais reais. O
modelo desenvolvido consiste de um sistema de equagbes diferenciais nao-
lineares, oriundas de balancos de massa e energia, e equagfes algébricas que
descrevem a variacdo dos parametros cinéticos, fisicos e de transporte, em cada
secado do conversor de FCC. Foram utilizadas as ferramentas Simulink e Graphical
User Interface (GUI) para a integracdo desse sistema de equacdes algébrico-
diferenciais, analise de estratégias de controle, manipulacdo das entradas e
visualizacdo das saidas do modelo. A estrutura grafica do simulador em questdo

esta ilustrada na Figura VI.1.

O simulador implementado pode ser subdividido em cinco modulos:
inicializag&o, simulagdo, resultados, sele¢cdo de estrutura de controle multi-siso e
perturbacdo no sistema via degrau em alguma varidvel. ApOs a selecdo das
malhas e sintonia a serem utilizadas, é necessario fazer o ajuste das constantes do
controlador, que, no caso, € um PID (controlador proporcional, integral e

derivativo).

VI.3 FUNCOES DE TRANSFERENCIA

A partir da metodologia dos minimos quadrados explicada do Capitulo V,
foi desenvolvida uma rotina no MATLAB ®, apresentada no Apéndice A, para a
busca da funcéo de transferéncia que melhor representasse o modelo utilizado.

Partindo-se dos valores normais de operacdo das variaveis manipuladas:
temperatura da carga (330 °C), vaz&o de ar que entra no regenerador (77,3 ton/h) e
vazdo da carga (6leo) (2900 m®/dia), foram testados degraus em malha aberta de
diferentes magnitudes nas varidveis em questdo. A simulacdo foi realizada no
simulador descrito anteriormente, com diferentes degraus em uma mesma variavel
na busca das melhores curvas de respostas para as variaveis controladas, que
seriam as que respondessem ao degrau aplicado com um perfil bem comportado e
atingissem o novo valor em uma fracdo de tempo considerada aceitavel para o

processo.
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Foi determinada, para cada variavel manipulada, uma magnitude de degrau
gue melhor atendeu o objetivo em questao: 3% na temperatura da carga, 15% na
vazéo de ar e 2% na vazao da carga. Os dados obtidos por esses degraus para as
variaveis controladas: nivel de catalisador no reator (H_ra), presséo de succao do
compressor (P_suc) e diferencial de pressdo reator-regenerador (DP_r), foram
dispostos em funcdo do tempo em forma de matriz e armazenados em um arquivo

*.mat a ser utilizado pela rotina desenvolvida.

A andlise das curvas de resposta mostrou:
— Presenca de picos (“over-shoots” ou sobre-passos), sem oscilacao;
— Presenca de resposta inversa.

Tais comportamentos sdo exibidos por fungbes de transferéncia de 22
ordem com um zero (Seborg et al, 1989). Assim, tais funcdes foram assumidas e

um procedimento para estimacéo de seus parametros foi implementado.

Especificando no arquivo Dados.m (Apéndice A) o local onde os dados
experimentais foram armazenados, e rodando a rotina Dados.m no MATLAB (que
roda automaticamente a rotina Modelo.m também descrita no Apéndice A),
obtemos o ajuste da curva como uma funcdo de transferéncia da forma de uma

funcdo de 2% ordem com um zero:

r,.5+1

G=K
(r,.5+1)z55 +1)

(V1.4)

Na rotina “Modelo.m”, pode-se observar que os valores de t, e t3 obtidos
pela rotina devem ser elevados ao quadrado para a composicdo da funcdo de
transferéncia final. 1sso ocorre para que os valores reais das constantes de tempo

T2 € T3 Sejam sempre positivos.

Assim, realizando o descrito acima para o degrau em cada uma das
variaveis manipuladas, foram gerados os graficos e funcBes de transferéncia
representados na Tabela VI.1. Os graficos indicam o grau de superposi¢cao entre a
funcdo de transferéncia gerada pelo simulador da UFCC e a funcdo de

transferéncia gerada pelo método dos minimos quadrados.
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Tabela VI.1 — Resultado das funcdes de transferéncia.

— Funcéo de transferéncia gerada pelo simulador

Funcéo de transferéncia gerada pelo método dos minimos quadrados

Variavel Degrau Variavel

Manipulada | Aplicado | Controlada Resultado Funcdo de Transferéncia

0.2351‘ _— — ] — 3’71915 — 0,0008507

DP_r 0.236 - i gll =
(bar) | 6888,317.5% +307,198.5 +1
ar g /

(@)

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Temperatura P_suc | . ] 0,14567.s + 0,0006215

da Carga 3% (bar) | 92 = 771336.57 + 2251345 +1

O

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Hra | o / ] _162.334.5—0,0379

ol || a7 7112124.5 + 305,853.5 +1
(m) 2225 w“ / ]

| //
215t |/

L L L L L L L L L
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

s/ ﬁ 18,2575.5 + 0,3446
Vazdo de Ar | 15% DP_r / (o]

(bar) "l * T 17,4228.5% 1129,8296.5 + 1

@]

L L L L L L L L L
[ 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
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Vazao de Ar

15%

P_suc
(bar)

(e)

100 200 300 400 500 600 700 800 900 100

1,7105.s +0,0082559

922 = 612,47.5% +146,048.5 +1

H_ra

(m)
(f)

—6258,75.5 +14,0396

9% = 1 7510%s7 1157495 11

Vazao da
Carga

2%

DP_r
(bar)

(¢))

0.19 L L L L L L L L L
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 100

4,34773.s —0,04837

9 = 2759.013.57 1 359,0926.5 + 1

P_suc
(bar)

(h)

0v8902‘

0.89 r

[
0.8898 I
0.8896 1|

|

|
0.8894 \‘

0.8892 ““‘
\ - /
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-

0.889

—0,2847.s - 0,00064148

925 = 7479,326.5% + 285,5379.5 +1

H ra

(m)
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191,227.s - 211767
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Pode-se observar overshoot nas respostas obtidas pelos graficos b, e, g e
i, e undershoot nos graficos a, c e h. Além disso, identificamos a presenca de
resposta inversa nos gréaficos g e i. O método dos minimos quadrados utilizado
para a determinacdo das funcdes de transferéncia foi capaz de aproximar muito
bem a maioria das curvas obtidas. Porém, graficos d, e e f apresentaram um salto
na resposta, no tempo zero, 0 que causou uma aproximagao nao adequada da
curva obtida através da simulagdo e a resposta obtida através do método dos

minimos quadrados.

V1.4  MATRIZ DE GANHOS RELATIVOS (RGA)

Para o célculo da matriz de ganhos relativos foi utilizado o método matricial

discutido no Capitulo V.

Tabela VI.2 — Célculo do Ganho Estacionario.

Variavel Controlada K
Degrau s . ;
Variavel Valor Inicial | Valor Final
AP (bar) 0,240 0,239 -1.200 x 10" | Ky
Temperatura
10,0 K | P succao (bar) 0,89000 0,89063 6,300 x 10° | Ky
dacarga
Nivel (m) 22,576 22,525 -5,080 x 10° | Ka;
AP (bar) 0,240 0,584 2,975x10% | Ky,
3 11,595
Vazéo de Ar onh | P sucedo (ban) 0,89000 0,89830 7,158 x 10* | Ky
Nivel (m) 22,576 37,650 1,300 Kz
AP (bar) 0,240 0,218 -7,655 x10” | Kis
Vazao da 58,0
... | P sucgdo (bar) 0,89000 0,88970 -1,034 x 10° | Ky
Carga m°/dia
Nivel (m) 22,576 20,613 -3,385x 102 | Kas

A partir dos valores dos ganhos mostrados na Tabela VI.2, foi gerada a

seguinte matriz dos ganhos (K):
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-1,200x10*  2,975x10° —7,655x107*
K= 6,300x10°° 7158x10™*  —1,034x10°° (VI.1)
—5,080x10°° 1,300 —3,385x10°

Tomando a matriz transposta da sua inversa:

~13237,405 2641252  103429,224
R=(k*] =| 14669435 212617 5964476 (V1.2)
294881  -59,797  -2370,415

Utilizando a Equacéao (V.8), obtemos a matriz de ganhos relativos (RGA) a
seqguir.
m1 my ms

159 7859 -79187y,
RGA(A)=| 091 015 —0,06 |y, (V1.3)
~150 -77,74 8024 |y,

Sabendo que as varidveis manipuladas (m,) sdo representadas pelas

colunas da matriz, tem-se que:
- my: Temperatura da carga
- my: Vazao de ar
- m3: Vazao de carga
onde o indice n representa o0 nimero da coluna.
Analogamente, para as variaveis controladas (y,), temos:
- y1: Diferenca de presséao
- y2: Pressao de succao
- y3: Nivel de catalisador
onde o indice n representa a linha da matriz RGA.

De acordo com o discutido no capitulo V, item V.5, a analise dos valores de

Aij mostra graves problemas de interacéo, ja que foram obtidos valores negativos, e
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valores muito superiores a 1. Porém, analisando a matriz gerada, conclui-se que

as malhas a serem fechadas, séo:

- Malha 11: varidvel manipulada: temperatura da carga

variavel controlada: diferenca de pressao

- Malha 22: variavel manipulada: vazao de ar

variavel controlada: presséo de succéo

- Malha 33: variavel manipulada: vazao de carga
variavel controlada: nivel de catalisador
Contudo os valores de A obtidos mostraram que havera problemas

de interacdo, mesmo apos a escolha baseada no arranjo de ganhos relativos.

A Figura VI.2 representa esquematicamente as malhas a serem fechadas

para o estudo posterior.
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Figura VI.2: Malhas de controle resultantes da RGA.
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CAPITULO VII

METODOS DE SINTONIA DE CONTROLE

Um dos principais problemas em controle de mdultiplas malhas € como
sintonizar os controladores do sistema, principalmente devido a interacao entre as

malhas. Nesse trabalho, sdo utilizados controladores PID.

VII.1 ALGORITMOS DE CONTROLE

VIl.1.1 CONTROLE FEEDBACK

A configuracdo de um sistema de controle € a estrutura pela qual as
variaveis medidas estdo conectadas as variaveis manipuladas. Dentre as
estruturas conhecidas destaca-se o controle feedback, representado pela Figura
VII.1.

Perturbacdes
Variaveis T ' : ¥ Variaveis
Manipuladas — + | Processo 1 Controladas
! ! 1 1 1
. i---]Controlador [---- |  Valorde
. oot Referéncia

Figura VII.1: Estrutura de um sistema de controle feedback simplificado [Jesus (2000)].

As acdes numa malha de controle feedback sédo caracterizadas pelas

seguintes etapas (Jesus, 2000):

- Medicéo do valor da variavel controlada através de um medidor adequado;

7

- O valor de referéncia (set-point), ysp, € comparado ao o valor medido y. O

desvio entre eles € denominado erro, e = ysp,— Y.

O valor do desvio, e, é fornecido ao controlador, que responde modificando
a variavel manipulada e reduzindo a magnitude de desvio. Usualmente, o controle
ndo atua diretamente na variavel manipulada, mas sim através de outros

dispositivos , denominados genericamente, de elementos finais de controle.
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Os trés algoritmos de controle feedback sdo o proporcional, o proporcional-
integral e o proporcional-integral-derivativo.
VII.1.1.1 CONTROLE PROPORCIONAL (P)

O controlador proporcional produz um sinal de saida que € proporcional ao

erro:

onde K. € o chamado ganho proporcional do controlador e ce € o0 “bias” do
controlador.
VI1.1.1.2 CONTROLE PROPORCIONAL-INTEGRAL (PI)

Este algoritmo de controle é descrito pela relacao:

K t
c=K,e+ CJ‘e.dt+ce
b (VI1.2)

onde 1, € a constante de tempo integral. Neste caso, sdo somados 0 termo

referente a acao proporcional K; e um termo que é proporcional a integral do erro.

VII.1.1.3 CONTROLE PROPORCIONAL-INTEGRAL-DERIVATIVO (PID)

Este tipo de controle inclui uma acgao derivativa ao erro:

KC

7

t
[edt+K, .z %+ce (VIL.3)

0

c=K.e+
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onde 1p € a constante de tempo derivativo. Com a presenca do tempo derivativo,
de/dt, o controle PID antecipa o sinal do erro num futuro proximo e aplica uma acgao

proporcional a taxa de variacao do erro.

VIl.1.2 CONTROLE FEEDFORWARD

O controle feedback ndo pode ser considerado um controle perfeito, ou
seja, um controle que mantenha a saida do processo continuamente no valor
desejado na presenca de perturbacdes. A razdo é simples: a resposta de um
controle feedback é posterior a detec¢do do desvio entre a variavel medida e o set-
point. Ja no controle feedforward (controle antecipativo), a perturbacdo é medida
diretamente e o controle atua no sistema eliminando seu impacto na saida do
processo. Portanto, o controle feedforward tem um grande potencial teorico de ser

um controle perfeito (Luyben, 1989).

Variaveis . : Variaveis
Manipuladas | * *| Processo ! ;' Controladas
L TT-T
iPerturbagﬁes
. i-—lcontrolador f--- | Valor de
moTTo i Referéncia

Figura VII.2: Estrutura de um sistema de controle feedforward simplificado [Jesus (2000)].

VII.2 METODOS DE SINTONIA

Os métodos de sintonia utilizados para os controladores PID
implementados neste trabalho seguem véarias técnicas de sintonia disponiveis na
literatura. Essas técnicas, em geral, ndo sdo desenvolvidas para processos de
ordem elevada ou nao lineares, ou ainda néo consideram os diversos algoritmos de
controle PID, os erros de identificacdo e as diversas formas de perturbacéo
existentes em um processo. Desta forma, os parametros de sintonia obtidos por

estas técnicas nao sao flexiveis.

Com as malhas e as funcbes de transferéncia definidas, o estudo partiu

para a sintonia das malhas resultantes da RGA.
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VII.2.1 CONTROLE BASEADO EM MODELO
Seguem-se duas abordagens de projeto de controle baseadas no modelo
do processo (Ogunnaike e Ray, 1994).
VII.2.1.1 VIA SINTESE DIRETA

O comportamento desejado da saida é especificado na forma de uma
trajetéria e 0 modelo do processo é usado diretamente para sintetizar o controlador
requerido gerando a saida do processo e seguindo exatamente esta trajetoéria.

O controlador segue a metodologia de sintonia abaixo:

_ifa
G, _G.(l_q] (VI1.4)

onde G é o modelo do processo da valvula e do elemento de medida e q é a
trajetéria de referéncia que vai depender do tipo de resposta desejada em malha
fechada e das respostas possiveis do processo. Para este tipo de projeto, o

modelo n&o pode ter zeros positivos ou tempo morto.

VI1.2.1.2 INTERNAL MODEL CONTROL (IMC)

O IMC, que foi desenvolvido por Morari e Zafiriou (1987), inclui um modelo
interno. A saida do modelo pode apresentar erros em relacdo a saida do processo

quando:
- 0 modelo apresenta incerteza,
- ocorreram perturbacoes.

O controlador IMC é considerado robusto ja que considera explicitamente a
incerteza da modelagem. Para a sintonia a ser desenvolvida, foram utilizadas as

fungBes de transferéncia geradas no Capitulo VI, conforme equacdes abaixo:

*
Ge=— ¢ (VIL5)

1+Gc*.g
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onde a funcdo de transferéncia do modelo do processo g deve ser fatorada na

forma:

9=9..9_ (VIL6)

O g, deve conter os zeros de tempo morto e zeros positivos. A partir

desses termos fatorados, é gerado o termo G¢:

G'o=—.1 (VIL7)

7

onde f € um filtro passa-baixa de ganho 1. O filtro é implementado como uma

funcéo de transferéncia que deve ser empregada apds o controlador e tem a forma:

1

e (VI1.8)

onde 1. e r sdo parametros de sintonia, tal que:
- 1. sera a constante de tempo em malha fechada;

- r €& um parametro inteiro positivo selecionado de modo que Gc* seja uma fungao
de transferéncia propria. Se for permitida uma acao ideal derivativa, r pode ser
escolhido de modo que a ordem no numerador exceda a ordem do denominador

em 1.

A interpretacdo dessa forma de projeto ja sera apresentada na forma em
que a funcdo de transferéncia do processo da UFCC recai. Os parametros de
sintonia para o modelo obtido pelo método dos minimos quadrados serdo

discutidos a sequir.
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VII.2.1.2.1 IMC aplicada a G com zero negativo

A funcdo de transferéncia do modelo G, recaindo em uma fungdo com

zeros negativos e dois pélos, € disposta da seguinte maneira:

- Kp.(r,s+1)

_ (VII.9)
(r,5+1).(r,5+1)

Aplicando a fatoracdo na funcéo de transferéncia do modelo G de acordo

com a equacéo (VII.6), temos que o termo éf € idéntico a G, ja que o termo {L’

gue deve conter o termo do tempo morto e zeros positivos ndo existe. Assim:

=g (VI1.10)

Substituindo o resultado da Equacéo (VII.10) na Equacéo (VII.7), temos:

G = (r;,5+1).(r,5+1)
Kp.(r,s+1)

(VII.11)

Para o controlador feedback apresentado na Equacéo (VII.5), obtemos:

Ge*.g=f (VI1.12)

Substituindo o resultado da Equacéo (VI1.12) na Equacéo (VII.5):
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G = (r,s+1).(r,5+1) f

Kp.(r,s+1) 1-f

Admitindo filtro de 12 ordem:

Sabendo que a lei de um PID é:

r,s+1+7,.75.8°
7,.

Gepp = KC'[

G para G:

_ (r;5+1).(r,5+1) 1

G. .
Ky (z,5+1) 7.8
Quer-se reescrever na forma:
1
G.=Cpp——
¢ T (g s+1)r,

(VI1.13)

(VI1.14)

(VI1.15)

(VI1.16)

(VII.17)

(VI1.18)

(VI1.19)
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Reescrevendo a Equacdo (VII.19) de uma forma compativel com os

parametros de sintonia de um controlador PID com filtro, temos:

2
G, :{i] 7,7,8" + (1, +7,)s+1 (VI1.20)
S

p

Resultando nos parametros de sintonia:

Cc
K p 0T, =07p

, e LA, =T,

VIl.2.1.2.2 IMC aplicada a G com zero positivo

Foi proposto por Morari e Zafiriou (1987) uma sintonia IMC modificada que

recai em um PID com um filtro para uma malha de controle com zero positivo.

O modelo obtido pelo método dos minimos quadrados tem a seguinte

forma:
g=Kplns) (st (VII.21)
(7,5+1).(r,5+1) 778" +2Lr5+1
A lei do PID proposto com filtro de 1% ordem é:
1 1
G, =Kc|l+zrp5+—| (VI1.22)
7,8S)7r:5+1
Onde os parametros de sintonia fornecidos por Morari e Zafiriou (1987)
sao:
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2.6, :
kc.k=i , 1,=24571 z'd=L e r, =L.
2.0+, 2< 2.0+,
Nota-se que, para esta sintonia, o ganho do controlador K; e a constante

do filtro s sdo os Unicos parametros de sintonia.

VII.3 DESACOPLAMENTO DA MALHA

Algumas malhas se tornam consideravelmente complexas quanto a sua
sintonia. Existem alguns métodos que auxiliam na simplificacdo das mesmas. Um
deles € a utilizacdo de desacopladores, ferramentas que podem ser utilizadas junto
ao controle PID, ou a outros controladores monovariaveis. Alguns dos beneficios

(Seborg et al., 1989) através da elimina¢éo da interagdo sdo descritos abaixo:

- A estabilidade da malha fechada serd determinada pela estabilidade das

malhas individuais;

- Mudancas de set-point em uma variavel controlada nao terdo efeito nas outras

variaveis controladas.

Notando que todas as variaveis de entrada de um processo multivariavel
tipico estdo acopladas com todas as variaveis de saida, era esperada uma
interacdo entre as malhas. No entanto, a malha pode ser de muito dificil sintonia
se as interacdes entre as malhas fechadas causarem perturbagdes inaceitaveis nas
demais. Um desacoplamento das malhas pode ser proposto na tentativa de
eliminar o efeito indesejado das malhas acopladas. O processo de
desacoplamento de uma malha 2x2 esta descrito em Seborg et al. (1989). Neste

trabalho, abordaremos os resultados da insercdo de mais uma variavel a malha.

O desacoplador pode ser implementado dinamicamente ou na sua forma
estatica, que considera apenas o0s ganhos das funcdes de transferéncia envolvidas,
apresentadas nas equacbGes VII.26 a VII.31. O desacoplador estatico é
recomendado quando o processo possui funcdo de transferéncia com resposta
inversa. Ele elimina apenas as interacdes no estado estacionario de todas as
malhas; jA que as interagcbes dinamicas sao toleradas, o objetivo € menos
ambicioso do que o desacoplamento dindmico, mas leva a um projeto bem mais
simples de desacoplamento. Além disso, este desacoplador deve ser apenas

utilizado em interagéo de uma via sobre a malha que possui a resposta inversa.
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Utiliza-se o desacoplador dindmico para eliminar interacdo entre todas as

malhas em qualquer instante de tempo (Ogunnaike e Ray, 1994).

A malha multivaridvel com trés entradas e trés saidas gera perturbactes e
as equacotes VII.23, VII.24 e VII.25 representam o desacoplamento dessas trés

malhas onde o termo de interacdo entre elas deve ser nulo.

m22'(g12 + D12 011 )"’ m33-(913 + DlS'gll) =0 (V”-23)
mll'(g21 + D21922) + m33-(gzs + Dzs-gzz) =0 (V”-24)
mll'(g31 + DSlg33) + mzz-(gsz + Dsz-gas) =0 (V“-25)

Onde mj; é a variavel manipulada, D; é o desacoplador empregado para
anular as interagdes entre as malhas e g; sdo as funcdes de transferéncias do

processo.

Resolvendo o sistema de equacdes lineares acima chegamos as equacoes

dos desacopladores da malha.

D, = Y2 (VI1.26)
Oy

D, =-Ja (VI1.27)
J2

D, =-Ju (VI1.28)
Oy

D, =9 (VI1.29)
gZZ

D, = Ja (VI1.30)
O3
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D, =3 (VI1.31)
O35

Com as equacOes dos desacopladores, basta substituir as funcbes de
transferéncia geradas e implementar na malha conforme ilustra a Figura VI.3
(Ogunnaike e Ray, 1994) .

ydg +

g¢2

yda+

Ec3

Figura VII.3: Estrutura de uma malha 3x3. [Ogunnaike e Ray (1994)]

Para que a Figura VII.3 se aplique ao caso de estudo deste trabalho deve
considerar que a as variaveis manipuladas vi, Ogunnanike e Ray (1994) para este
trabalho foi denominada de m; e os desacopladores denominados de g; por
Ogunnanike e Ray (1994) neste trabalho foram chamados de Dj; para facilitar o

entendimento.
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CAPITULO VIII
AVALIACAO DE DESEMPENHO DO SISTEMA DE CONTROLE

Neste Capitulo sdo avaliados os desempenhos de diferentes sistemas de
controle para a Unidade de Craqueamento Catalitico. Os aspectos avaliados sédo a
sintonia, a estratégia e a utilizacdo de controle PID (controle proporcional-integral-

derivativo).

O procedimento de implementagéo é a etapa final em um teste no projeto
de controle. Nesta etapa, deve-se ter amplo conhecimento conhecendo-se
aspectos importantes relativos a controle, como: varidveis controladas e

manipuladas, estratégias de controle, restricdes do processo, entre outras.

Serdo abordados neste capitulo os resultados dos parametros de controle
para as fungdes de transferéncia escolhidas a partir do estudo de emparelhamento
para o processo da UFCC. Tanto a sintonia do controlador quanto a sintonia dos
parametros do filtro serdo discutidas. ApoOs implementar esses parametros no
simulador serdo discutidas as interagdes entre as malhas sozinhas, interacao duas
a duas e interacdo conjunta. O desacoplamento da malha para uma possivel
diminuicdo da interacdo e menores perturbacdes também sera mostrado em forma

de graéfico.

Como o controle permitido pelo simulador utilizado é um PID simples, ndo
permitia a insercdo de desacopladores ou filtro. Assim, para estes estudos foram
desenvolvidos modelos no SIMULINK baseados nas fungbes de transferéncia

identificadas no Capitulo VI.

VIIl.1 PARAMETROS DE SINTONIA

Para a sintonia das malhas de controle que possuem zeros negativos foi
aplicada a metodologia abordada no item VI1.3.1.2.1. A partir da andlise da Tabela
VI.1 temos que as fungOes de transferéncia que devem ser sintonizadas desta
forma sdo a Gi; e Gy, Na Tabela V.1 sdo apresentados os parametros de

sintonia do controlador PID com filtro para essas duas funcdes de transferéncia.
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Tabela VIII.1: Resultado para sintonia da malha Gy; e Gos.

Funcéo de
~ ) Kc Ti D Tc
Transferéncia
Gu -1175,413 307,198 | 22,423 4371,469
Gy, 121,124 146,048 | 4,194 207,188

Para a sintonia das malhas de controle que possuem zeros positivos foi
aplicada a metodologia abordada no item VI1.3.1.2.2 proposta por Morari e Zafiriou
(1987). A partir da analise da Tabela VI.1 temos que a fun¢édo de transferéncia
gue deve ser sintonizada desta forma é a Gs;. Na Tabela VIII.2 sdo apresentados
os parametros de sintonia do controlador PID com filtro para essa funcéo de

transferéncia.

Tabela VIII.2: Resultado para sintonia das malhas Gas.

Funcéo de
o A Kc T D Tc
Transferéncia
Ga3 0,2 -0,939 359,217 | 20,873 0,497

VIIl.2 DESACOPLADORES PROJETADOS

Os desacopladores ideais dinamicos, que sdo aqueles que possuem
conhecimento exato do modelo foram aplicados as interagdes entre as malhas 11 e
22. para as interagdes com a malha 33 foi implementado o desacoplador estatico
que é utilizado quando o processo possui funcdo de transferéncia com resposta
inversa, ja que o ideal dinamico é fisicamente irrealizavel. Na Tabela VIII.3 séo

mostrados os desacopladores empregados na sintonia das malhas estudadas.

Tabela VIII.3: Desacopladores implementados.

Desacoplador Equacéo

-125763,447.s° - 7982,387.5° -124,118.5 - 0,344
-64,797.5° - 482,864.5% - 3,829.5 - 0,0008507

D1
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5 -89.219.5% - 21,655.52 - 0,236.5 - 0,00006215
2 13193,709.5° + 448,773.5% + 3,569.5 + 0,0082559
5 -2.994.5%-0,100.5% +0,001.5 + 4,837 x10°
" -2.700.5° -0,134.5% - 4,024 10 5-8,5707 10
5 174,370.5% + 41,972.5% +0,378.5 + 0,00064148
z 12793,387s% + 550,161+ 4,067.5 + 0,0082559
0,03793500
Das e ——
~2.11767000
o -0,140396
% -0,0211767

VIII.3 MALHAS DE CONTROLE

As primeiras simulacdes realizadas foram feitas para malhas sem interagéo
umas com as outras, ja que a estabilidade da malha fechada do sistema de
controle como um todo, sera determinada pela estabilidade das malhas individuais.

VIII.3.1 MALHAS INDIVIDUAIS

Para a analise de funcionamento da sintonia nas malhas individuas foi
aplicado um degrau de 0,2 (varidvel desvio) no set-point. As respostas sao

ilustradas.

Observa-se na Figura VIII.1, Figura VIII.2 e Figura VIII.3 que para as
perturbacGes realizadas, as malhas Gy, (controle da diferenca de presséo atraves
da manipulacdo da temperatura da carga) e Gy, (controle da pressdo de sucgéo
através da manipulacdo da vazao de ar). A utilizacdo do filtro de passa-baixa foi
fundamental para as malhas em questdo, pois a simples implementacdo desse
artificio foi suficiente para que as respostas tendessem ao estado estacionario em
tempo satisfatério sem deixar off-set, demonstrando que o controlador PID esta
atuando sobre a variavel controlada de forma eficaz, mesmo para o caso em que

hé resposta inversa.
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DP_r (bar)
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0,00

t(s)

Figura VIIl.1: Resposta ao degrau no set-point de DP_r para malha 11 com implementacao
do filtro

(bar)

P suc

Figura VIII.2: Resposta ao degrau no set-point de P_suc para malha 22 com implementagéo
do filtro



0,25
0,20
015
E 0,10
o 0,05
0,00
-0,05
-0,10
015+ - i e ‘

Figura VIII.3: Resposta ao degrau no set-point de H_ra para malha 33 com implementacéo do filtro

VIII.3.2 MALHAS COM INTERACAO DUAS A DUAS

Antes de realizarmos a simulagdo com as trés malhas interligadas,

partimos para um primeiro estudo de interagdo das malhas acopladas duas a duas.

Foram realizados testes com e sem a utilizacdo de desacopladores.

VIIl.3.2.1 MALHA 11 com 22 SEM DESACOPLADORES

Para a interagdo entre as malhas indicadas no Capitulo VI como malha 11

e malha 22, sem a utilizacdo de um desacoplador obtivemos respostas oscilatérias

tanto para um degrau no set-point da pressédo de succdo quanto no diferencial de

pressdo ilustradas na Figura VII.4, Figura VIII.5, Figura VIII.6 e Figura VIIIL.7.

Apesar de tenderem ao set-point, foi necessario um tempo superior a mil segundos

para gue o mesmo fosse alcangado.

0,030
§ 0020
o
> 0,010
o
0,000 77777 T - T T T T - - - - - = T - - T = -
0 500 1000 1500 2000
t(s)

0,40
0,20

0,00

DPr (bar)

-0,20

-0,40

t(s)

Figura VIIl.4: Resposta ao degrau de 0,02 no

set-point de P_suc para malha 22

Figura VIII.5: Resposta ao degrau de 0,02 no

set-point de P_suc para malha 11
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Psuc (bar)

1000 1500 2000

t(s)

0 500

Figura VIII.6: Resposta ao degrau de 0,02 no
set-point de DP_r para malha 22

000 # - — T e

0 500 1500 2000

Figura VIII.7: Resposta ao degrau de 0,02 no set-
point de DP_r para malha 11

VII.3.2.2 MALHA 11 com 22 coM DESACOPLADORES

Com o intuito de eliminar o efeito indesejado da interacdo, foram realizados

testes utilizando desacopladores dindmicos nas malhas, visando também eliminar a

oscilacdo encontrada. Para a interacdo entre as malhas 11 e 22, a utilizacdo do

desacoplamento dindmico se mostrou suficiente para tornar a resposta menos

oscilatéria e mais rapida, ou seja, foram obtidos melhores resultados ilustrados na

Figura VII1.8, Figura VII1.9, Figura VII1.10 e Figura VIII.11. Apesar de as amplitudes

terem valores absolutos diferentes, as funcdes de transferéncia dessas malhas tém

caracteristicas semelhantes, como zeros negativos.

Por isso, pode-se observar

que o comportamento de ambas as malhas quando submetidas a um degrau no

seu proéprio set-point apresentam curvas com um mesmo perfil.

DPr (bar)

4E09 +-—————- T S ‘
0 500 1500

Figura VIII.8: Resposta ao degrau de 0,02 no

set-point de P_suc para malha 22

Figura VIII.9: Resposta ao degrau de 0,02 no

set-point de P_suc para malha 11
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Psuc (bar)
DPr (bar)

0 500 1000 1500 0 250 500 750 1000 1250 1500
t(s) t(s)

Figura VIII.10: Resposta ao degrau de 0,02 no  Figura VIIl.11: Resposta ao degrau de 0,02 no
set-point de DP_r para malha 22 set-point de DP_r para malha 11

VIII.3.2.3 MALHA 11 comMm 33 coMm DESACOPLADOR

Para a interacdo entre as malhas 11 e 33, € interessante observar que a
malha Gs3 apresenta resposta inversa, o que pode vir a causar perturbacoes
indesejaveis em outras malhas quando interligadas. Para isso, foi utilizado um
desacoplador ideal na interacdo de uma via da malha 33 sobre a malha 11,
eliminando qualquer perturbacéo sobre essa malha cujas respostas aos degraus
nos set-points testados estdo ilustrados na Figura VIII.12, Figura VIII.13, Figura
VIII.14 e Figura VIII.15.

Independente da variavel onde o degrau é aplicado, a estratégia de
controle foi incapaz de anular a resposta inversa que ocorre na malha 33. Porém,
a resposta tende ao estado estacionario, mesmo que em um tempo superior ao
desejavel. O desacoplamento utilizado entre as malhas em questdo pode ser
observado na Figura VIII.15 como sendo perfeito, jA que o degrau no nivel de

catalisador nao foi sentido pela malha 11.

Hra (m)
DPr (bar)

Figura VIII.12: Resposta ao degrau de 0,02 no Figura VIII.13: Resposta ao degrau de 0,02 no
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set-point de DP_r para malha 33 set-point de DP_r para malha 11

0,025
0,020
0,015
0,010
0,005
0000 - f--r-—---r----r----r -,

-0,005 400 600 800 1000
-0,010
-0,015

Hra (m)
DPr (bar)
o

200 400 600 800 1000

t(s) t(s)

Figura VIIl.14: Resposta ao degrau de 0,02 no Figura VIII.15: Resposta ao degrau de 0,02 no

set-point de H_ra para malha 33 set-point de H_ra para malha 11

VIII.3.2.4 MALHA 22 com 33 coM DESACOPLADOR

Utilizando as mesmas estratégias de controle usadas nas malhas
discutidas anteriormente, observamos que néo foi possivel estabilizar a interacao
entre as malhas 22 e 33. Por a malha 33 apresentar resposta inversa, 0s
desacopladores utilizados sdo estéaticos. Com isso, 0 erro estacionario final é nulo.
Contudo, o transiente exibe variacdes bruscas nas condi¢des testadas para o nivel
de catalisador (que pode zerar). Para evitar isto, decidiu-se deixar esta malha
aberta, quando os set-points das outras malhas forem mudados. Além disso, para
que os resultados fossem caracteristicos do processo, foi necessaria a utilizagdo
de um degrau na malha 22 menor do que os que estavam sendo utilizados. Com
um degrau de 0,005 no set-point da pressdo de succdo, a malha de nivel
desacoplada mostrou que o controlador foi capaz de evitar que o limite minimo de
nivel (em variavel desvio seria -22,57) fosse atingido, sem deixar offset ilustrado na
Figura VII1.19. Ja quando o desacoplador nédo é utilizado, foi apresentado um offset
significativo na malha de nivel de catalisador (malha 33) (Figura VIII.17).
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a) SEM DESACOPLADOR:

0,005 -
0,004 -
0,003 -
0,002 -
0,001 -

Psuc (bar)
Hra (m)

Figura VIII.16: Resposta ao degrau de 0,005 no Figura VIII.17: Resposta ao degrau de 0,005 no
set-point de P_suc para malha 22 sem set-point de P_suc para malha 33 sem

desacoplador desacoplador

b) COM DESACOPLADOR:

0,006 1 — - 5,0
0,005 0.0 ‘ :
g 00041 _ 2000 3000
= 0,003 - E 50
= | ©
2 0,002 £ -100

0,001 |

0,000 - 150

0 -20,0

t(s)

Figura VII1.18: Resposta ao degrau de 0,005 no Figura VIII.19: Resposta ao degrau de 0,005 no
set-point de P_suc para malha 22 com set-point de P_suc para malha 33 com

desacoplador desacoplador

VI111.3.3 INTERACAO DAS TRES MALHAS

Na tentativa de acoplar as trés malhas em questdo, conforme mostra a
Figura VII.3, foram implementadas as estratégias que obtiveram melhores
resultados na simulacdo das malhas duas a duas. Assim, deixamos a malha 33 em
aberto, os desacopladores foram dinamicos para a interagdo da malha 33 com as
malhas 11 e 22, e desacopladores estéaticos para a interacdo das malhas 11 e 22

com a 33.

Com um degrau no set-point do diferencial de presséo, podemos verificar
na Figura VIII.20 que ndo houve resposta inversa para o nivel de catalisador, o que
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era observado nos outros casos. No entanto, o estado estacionario s6 é atingido
em um tempo da ordem de dez mil segundos, 0 que tornaria essa estratégia de

controle inviavel para aplicacdo em uma unidade real de FCC.

Foi necessaria uma reducdo do degrau no set-point da presséo de succ¢ao
do compressor para obtencdo de melhores resultados na resposta do nivel do
catalisador. Nesse caso, houve resposta inversa, e 0 estado estacionario foi
atingido em um tempo de aproximadamente dois mil segundos. Apesar de ter sido
atingido mais rapidamente do que quando aplicado um degrau no diferencial de
pressédo, ainda € um tempo inadequado para que o controle seja realizado em uma

unidade real.

Hra (m)

t(s)

-3,00

Hra (m)

-5,00 A

-7,00

t(s)

Figura VIII.21: Resposta ao degrau de 0,002 no set-point de P_suc para malha 33
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A Tabela VIII.4 a seqguir faz uma analise dos resultados obtidos e
representados pelas Figuras VIII.1 a VIII.21.

Tabela VIII.4; Tabela simplificada de resultados

Interagdo | Malha | Degrau | Resposta Caracteristicas
Malha 0,2 no
set-point DP_r - Atinge o estado estacionario em 900 s
11
de DP_r
Malha 0,2 no
Individuais 29 set-point P_suc |- Atinge o estado estacionario em 900 s
de P_suc
Malha | 9:2 1O - Atinge o estado estacionario em 450 s
set-point H_ra )
33 de H ra - Apresenta resposta inversa.
Sem desacopladores:
- Resposta oscilatoria
b - Atinge o estado estacionario em 3000 s
suc
- Com desacopladores:
- Over shoot de 0,005 bar
0,02 no - Atinge estado estacionario em 1000 s
set-point
P suc Sem desacopladores:
- Resposta oscilatoria
Duas a | Malhas P - Atinge o estado estacionario em 3000 s
r
Duas | 1le22 ~ | Com desacopladores:
- Under shoot de 3x107 bar
- Atinge o estado estacionario em 1500 s
Sem desacopladores:
- Resposta oscilatéria
0.02 no - Atinge o estado estacionario em 3000 s
set-point P_suc
de DP r Com desacopladores:

- Resposta oscilatéria
- Atinge o estado estacionario em 1200 s
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Sem desacopladores:

- Resposta oscilatéria

Malhas | ©-02no - Atinge o estado estacionario em 3000 s
set-point DP_r
11e22 ) 4oppP r Com desacopladores:
- Over shoot de 0,004 bar
- Atinge o estado estacionario em 1250 s
Com desacopladores:
0.02n0 | H-2 - o
e 1 - Atinge o estado estacionario em 1500 s
set-point
de DP r P Com desacopladores:
- r
- - Atinge o estado estacionério em 850 s
Malhas q lad _
11 e 33 Com desacopladores:
0.02 no H_ra - Possui resposta inversa de 0,01 m
Duas a set-point - Atinge o estado estacionario em 400 s
Duas deH_ra op Com desacopladores:
r
- - Desacoplamento ideal.
Sem desacopladores:
b - Atinge o estado estacionario em 600s
suc
- Com desacopladores:
- Atinge o estado estacionario em 450s
0.005 no Sem desacopladores:
Malhas ' . . L
22 e 33 set-point - Atinge o estado estacionario em 800s
de P_suc . .
- Possui resposta inversa de 16m
H ra - Deixa off-set de 8m
Com desacopladores:
- Possui resposta inversa de 15m
- Atinge o estado estacionario em 2500s
0.02 no - N&o houve resposta inversa para H_ra
Zet'ggi”t H_ra |. Atinge o estado estacionario em tempo
e r i
Malhas — superior a 10000s
Trés juntas| 11, 22 - Atinge o estado estaciondrio em
e 33 0.002 no aproximadamente 2000s
set-point H_ra - Apresenta resposta inversa para H_ra de 7m
de P_suc

- Over shoot de 1m
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CAPITULO IX

CONCLUSAO E DISCUSSAO DOS RESULTADOS

7

Como é de interesse deste trabalho, os problemas de controle e
perturbacdes realizadas para avaliar os desempenhos dos sistemas de controle
sao reproducdes dos encontrados no processo real, assumindo que o simulador
utilizado seja capaz de gerar dados da planta real. As conclusdes sédo, portanto,

para as condi¢des aplicadas no processo.

IX.1 ANALISE DOS RESULTADOS

Concluimos que, como indicado na literatura, uma Unidade de
Cragueamento Catalitico apresenta alta complexidade no seu controle. De acordo
com o estudo realizado nesse trabalho, a melhor estratégia de controle seria a
interacdo das malhas 11 e 22, com desacoplador, ficando a malha 33 individual,

sem interagdo com as demais, pelas seguintes razdes:

Comportamento ndo-linear (transiente muito rapidos seguido por outro mais

lento) para respostas a vazao de ar foi aproximado por funcdes lineares

- As variaveis Hra e DP_r exibem resposta inversa para degrau na vazdo da

carga
- Ha um elevado grau de acoplamento entre as variaveis;

- Desacopladores dindmicos ideiais foram empregados para as variaveis DP_r e
P_suc. SO foi possivel projetar desacopladores estaticos para as interacdes

envolvendo Hra

A malha Hr_a revelou-se a mais sensivel. Recomenda-se colocé-la em manual

nas mudancas de set-point nas demais variaveis controladas

Dessa forma, um controle descentralizado envolve grande dificuldade,
exigindo o emprego de versdes modificadas do PID (Sintese IMC com filtro) e o

uso de desacopladores ideais dinamicos.

7z

Percebe-se que o emprego de modelos € necesséario para um controle

adequado desta unidade. Atualmente, as refinarias estdo adotando esquemas de
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controle multivariavel baseados em modelo, do tipo preditivos (MPC) que, em
algumas refinarias usam a técnica de Controle por Matriz Dinamica (DMC).
Dispondo de instalacdo de sistemas novos de controle e informagéo (SDCD, Banco
de Dados) é possivel realizar uma rotina de monitoragdo mais simples dos
sistemas de MPC facilitando a sintonia de malhas de controle regulatérios (Pinotti,
2005).

Dessa forma, a partir da experiéncia adquirida neste trabalho, sugere-se os
seguintes trabalhos futuros:

1. Extensdo de investigacdo para problemas do tipo regulador cujo set-point

permaneceria 0 mesmo enquanto variaveis do tipo carga seriam perturbadas;

2. Desenvolvimento de controladores do tipo preditivo baseado em modelo. As
malhas de controle multivariaveis utilizariam multiplas entradas para mdultiplas

saidas.

3. Realizacdo de mais testes no simulador para obter dados mais precisos do
modelo real da UFCC. Além disso, poderiamos estudar outras malhas com
outras varidveis manipuladas e controladas e realizacdo de testes de

instabilidade da planta.
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APENDICE A

Arquivo “Modelo.m” utilizado para o ajuste da curva, baseado em dados
experimentais.

function T = ajuste(x)

global xx
global yy
global numl
global denl
global xestl

% os 4 parametros

kp = x(1);

taul = x(2);
tau2 = x(3);
tau3d = x(4);

% a ¥ de t de segunda ordem com 1 zero
numl=[kp*taul kp];

% denl=conv(denl,denl);
denl=conv([tau2*tau2 1],[tau3*tau3 1]);

% a funcao dos minimos quadrados
xestl=step(numl,denl,xx);
xestl=xestl+yy(1l);
sl=sum((xestl®-yy)."2);

func = s1;
f=func;

Arquivo “Dados.m” utilizado para buscar os dados experimentais obtidos e
comunicar a rotina “Modelo”

clear
format long

global xx
global yy
global numl
global denl
global xestl

% entrada de dados experimentais
load c:\matlabR12\work\Argemiro\*_mat

texpl=dados(:,2);
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xexpl=dados(:,1);

% experimental interpolado
XX = 0:10:1000;
yy = spline(texpl,xexpl,xx);
figure(l)
plot(texpl,xexpl, "0" ,XX,YyYy)

% chute inicial para os 4 parametros
x0=[0.25 14 12 10];
options(2)=1.e-10;o0ptions(3)=1.e-10;
options(14)=5000;

x=fmins("Modelo~" ,xo,options)

% xestl=step(numl,denl,xx);
% xestl=xestl+yy(1l);

figure(2),plot(xx,xestl, "r-",texpl,xexpl, "g-")
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