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RESUMO:

O etileno € um dos principais intermedidrios da indistria petroquimica, sendo que
sua principal rota de obtengéo industrial ¢ através da pirdlise de etano. A reag&o de pirdlise
¢ realizada em um forno que consiste num longo reator tubular colocado no interior de uma
fornatha, sendo que a reago € rapida, altamente endotérmica e a distribuicdo de produtos é
fortemente dependente das condigbes operacionais. O presente trabalho apresenta a
modelagem fenomenologica do forno de pirdlise de etano e uma estratégia para o controle

do mesmo, utilizando o simulador desenvolvido.

A abordagem empregada consiste na resoluc@o dos balancgos transientes de massa,
energia e queda de pressdo no interior do reator tubular em conjunto com o balango
transiente de energia que descreve a transferéncia de calor da fornalha para 0 mesmo. O
conjunto de equagdes diferenciais parciais obtido € resolvido mediante a aplicagdo do
Meétodo das Diferengas Finitas ¢ de Runge-Kutta-Fehlberg em um programa computacional
desenvolvido em linguagem Fortran. A simulacio do modelo proposto permite obter e
analisar a dindmica do forno de pirdlise de etano para diferentes perturbagdes, assim como
os perfis de temperatura, conversdo de etano, presséo e distribui¢éo dos produtos ao longo
do reator tubular. A seletividade do processo para o etileno, varidvel importante para a
economia do mesmo, € analisada para diferentes condi¢Ges operacionais, observando-se a

dependéncia da mesma com a carga térmica fornecida a mistura reacional.

" A estratégia de controle proposta para o forno de pirdlise de etano, consiste em
controlar a temperatura dos produtos efluentes do forno de pirdlise, que na industria é um
importante indicador do seu funcionamento, atuando na vazfo de combustivel na fornalha.
Inicialmente € utilizada uma técnica de controle convencional empregando-se um
controlador PI digital. Em face aos resultados ¢ proposta a aplicagéo da técnica de controle
preditivo por matriz dindmica (“Dynamic Matrix Control” — DMC). A influéncia dos
parimetros de sintonia no desempenho de ambos controladores € analisada, sintonizando-se
os mesmo pelo método da integral do erro absoluto (IAE). Os comportamentos da variavel
controlada e da varidvel manipulada obtidos com os controladores PI e DMC propostos séo
comparados. Observa-se um melhor desempenho do controlador DMC, especialmente

devido ao fato de implementar a¢des de controle menos severas que o controlador PI.

Palavras-chave: pirdlise de etano, modelagem transiente, controle DMC
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ABSTRACT:

Ethylene is one of the main intermidiates of the petrochemical industry, being the
ethane pyrolisis the main industrial route for its obtention. The pyrolisis reaction takes
place in a furnace that consists of a long tubular reactor enclosed inside a combustion
chamber, being fast, highly exothermic and whose products distrubition is strongly
dependent of the opperational conditions. In the present work is developed a
phenomenological modelling of the pyrolisis furnace and a control strategy for it, using the

developed simulator.

The approach employed consists in the resolution of the transient mass, energy and
pressure drop balances inside the tubular reactor along with the transient energy balance
which describes the heat transfer between the combustion chamber and the reactor. The
obtained set of partial differential equations is solved by the apllication of the Finite
Differences Method and Runge-Kutta-Fehlberg using a developed computer program in
Fortran. The simulation of the proposed model allows to obtain and analyse the furnace
dynamic response to different loads, as well as the temperature, ethane conversion, pressure
and products distribution profiles along the tubular reactor. The selectivity of the process to
ethylene, which is an important variable for the process economy, is analized for differents
operational conditions, observing its dependence with the thermal load supplied to the

reactional mixture.

The proposed control strategy for the pyrolisis furnace consists in controlling the
temperature of the effluent stream from the furnace, wich is an importan industrial indicator
of its performance, manipulating the fuel flow to the combustion chamber. Firstly, a
conventional control technique is apllied using a digital PI controller. Then, it is applied the
predictive control technique known as Dynamic Matrix Control (DMC). The influence of
the tunning parameters in the performance of both controllers is analyzed, tunning them
using the integral of the absolute value of the error method (IAE). The behaviours of the
controlled and manipulated variables obtained with the Pl and DMC controllers are
compared. A better performance of the DMC controller can be observed, especially due to

the fact that it applies control actions less severe than the PI controller.

Keywords: ethane pyrolisis, transient modelling, DMC control.
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NOMENCLATURA:

Letras Latinas

A - area de escoamento (m°)

a - coeficiente de resposta ao degrau no modelo de convolugéo
A - matriz dindmica formada pelas U primeiras colunas de A’
A’ - matriz dindmica de controle

C; - concentragdo da espécie 1 (kmoi/m3)

¢p - calor especifico da mistura gasosa (kJ/kmol K)

D; - didmetro da tubulagdio (m)

E - erro entre a trajetoria de referencia e o valor da variavel controlada
e - erro entre o “sef-poinf”’ e a varidvel controlada no tempo k
Ea - energia de ativagdo (k)

f - fator de atrito de Fanning

f - fator de supresséo

F - fluxo molar total (kmol/m?*s)

G - fluxo maéssico total (kg/m®s)

G° - entalpia livre de Gibbs no estado padriio (kJ/kmol)

h - coeficiente de resposta ao impulso no modelo de convolugiio
AH; - entalpia de reagfo dareagdo j (kJ/kmol)

H, - poder calorifico do combustivel

H; - entalpia de reago (kJ/kmol)

I - matriz identidade

J - fungdo objetivo

K - constante de equilibrio

k - constante de reagfio (s™)
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K. — ganho do controlador {(kg/s)/°C)

K, - constante de equilibric em termos das pressdes parciais
K, - ganho estético do processo {°C/(kg/s))

L - comprimento da serpentina (m)

M - massa molecular da mistura gasosa (kg/kmol)

N - horizonte do processo

N - vazio molar total (kmol/s)

P - pressdo total (kPa)

P; - vetor de projegdo

Q - calor transferido pela parede lateral da tubulagsio (kJ/s m®)
r - raio datubulacdo (m)

R - constante universal dos gases ideais (8,314 kJ/ kmol.K)

T - trajetoria de referéncia

1 - taxa de reacio para o reagente i (kmol/m® s)

r; - taxa de reagfio da reagio j (kmol/m’ s)

Sm - somatdrio das agdes de controle previamente implementadas ao sistema
At — tempo de amostragem (5)

T - temperatura absoluta (K)

t - tempo (s)

Ta - intervalo de amostragem

T - temperatura de entrada do ar (K)

Ty - temperatura de saida dos gases de combustéo (K)

u - variavel manipulada

u - velocidade superficial na dire¢8o axial (m/s)

U - honzonte de controle



V - horizonte de predi¢io

Wi - matriz peso para os erros preditos

W, - matriz peso para as agdes de controle calculadas
Xa - converséo do componente A

Y - eficiéncia da fornalha

Y - fragdo molar em fase gasosa

¥ - valor predito da variavel controlada

y - variavel controlada

z - comprimento (m)

Letras gregas

6 - tempo de residéncia (s)

A - variagfo
B4 - tempo morto (s)

densidade da mistura gasosa (kg/m®)

p

T - constante de tempo (s)

1 — constante de tempo integral (s)
o. - constante do filtro

u - viscosidade (kg/m.s)

Wy - vazio de ar (kg/s)

o, - vazio de combustivel (kg/s)
® - vazio de etano (kg/s)
Subscritos

ext - externo

i - do componente i



k - instante de tempo

max - valor maximo

Superescritos
¢ - valor corrigido
d - valor desejado

T - transposta

Abreviaturas

Conv - conversdo

equiv - equivalentes

insat - insaturados

Int - parte inteira de um nlimero
prod séc - produtos secundarios
sat - saturados

Selet - seletividade

vol - volume

Siglas

AE - Abordagem ao Equilibrio

DMC - Controle por Matriz Dinamica (“Dynamic Matrix Control™)
IAE - Integral do valor Absoluto do Erro

Pl — controlador Proporcional Integral

PID - controlador Proporcional Integral Derivativo

RPP - Razio de Press@es Parciais
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Capitulo 1 - Introducio

A pirdlise de etano € a principal rota industrial para a obtenco do etileno. Deste
fato, é que surge a importincia deste processo, dado que o etileno é o principal
intermediario da industria quimica. Sendo utilizado direta ou indiretamente, através dos
seus derivados, na fabricagdo de um grande niimero de derivados orgénicos, empregados

por diversas areas industriais.

O processo de pirdlise do etano consiste no craqueamento térmico do etano na
presenca de vapor de dagua, obtendo-se etileno e outros produtos insaturados cuja
distribuicdo depende das condig¢des operacionais. Este processo possui um elevado grau de
complexidade devido & forte interagdo existente entre as varidveis operacionais,
especialmente a temperatura, e os produtos obtidos, além de ter-se uma grande quantidade
de reacBes existentes. A conversfio e a seletividade do processo sdo fortemente modificadas
variando-se as condi¢des operacionais, especialmente a carga térmica fornecida & mistura
reacional. Estas duas varidveis sfo sumamente importantes para a viabilidade econémica do
processo, devido as mesmas determinarem a quantidade de produto desejado obtido e a
maior ou menor dificuldade para a separacfio do mesmo dos produtos secunddrios nas

etapas de purificagfo posteriores.

Em vista disso, resulta muito importante a aplicagfio de uma técnica de controle
que permita manter as condi¢des operacionais nas condi¢Ges desejadas. Com o avango dos
microcomputadores € a diminuicdo do preco do mesmo, estes tornaram-se ferramentas
importantes no desenvolvimento de controladores. Fato que tem tornado corrente a
aplicacdo de versdes digitais, ou seja, discretas no tempo, de controladores classicos do tipo
PID, assim como a aplicacfio de técnicas mais avangadas como o controle preditivo com

modelo.

Dentro dos controladores preditivos, o algoritmo mais utilizado atualmente na
indastria de processos quimicos € o controle por matriz dindmica (DMC), o qual foi
desenvolvido por CUTLER e RAMAKER (1980) no inicio da década de oitenta dentro da
Shell. O mesmo consiste na aplicagdo do método dos minimos quadrados para minimizar a
distancia entre a trajetéria prevista para a variavel controlada e o seu valor de referéncia. A
predicdo das saidas do sistema ¢ feita utilizando um modelo interno que inclui a dindmica

do processo.



Capitulo 1 —Introducdo

O presente trabalho pretende analisar o comportamento do forno de pirélise de
etano, analisando a influéncia do fluxo de calor fornecido & mistura reacional na conversio
e seletividade do processo, assim como a andlise da dindmica do forno para uma
perturbagdo na vazdo de combustivel na fornalha. Visa-se, também, implementar uma
estratégia de controle que permita controlar a temperatura da mistura reacional efluente do
forno atuando-se na vazio de combustivel na fornalha. Um motivo para se escolher a
temperatura de saida do forno de pirdlise como a varidvel controlada é a mesma ser
considerada a nivel industrial um importante indicador da operagdo do forno (CHAUVEL e
LEFEBVRE, 1986).

Para se conseguir os objetivos propostos no paragrafo antertor desenvolveu-se um
modelo matemdtico transiente do fomo de pirdlise de etano, baseado nos fendémenos
quimicos e fisicos presentes no mesmo. Ao mesmo aplicou-se primeiramente uma
estratégia de controle cléssico do tipo PI digital, e logo aplicou-se uma estratégia de
controle preditivo do tipo DMC. Os desempenho obtido com ambos controladores foram

comparados.
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Capitulp 2 Pirdlise de etano. Andlise da literatura

2.1 - INTRODUCAO

A cada ano s#o necessérias maiores quantidades de hidrocarbonetos para serem
utilizados como matérias-primas das inddstrias produtoras de plasticos, fibras sintéticas,
borrachas sintéticas € outros derivados orgnicos. No entanto, o gas natural assim como os
produtos obtidos do primeiro fracionamento do petrdleo consistem principalmente de
compostos saturados com pouca reatividade. Portanto, as indistrias petroquimicas devem
produzir compostos insaturados cuja reatividade ¢ mais elevada como acetileno, etileno,

propileno e butadieno.

A importincia do etileno pode ser medida pelo sen volume de producfo e o
nimero de derivados orginicos sintetizados a partir dele. Segundo NATH e ALZEIN
(2000) o etileno ¢ o composto orgénico com maior volume de producfio industrial, sendo
esta no final da década dos 90 de aproximadamente 180 bilhGes de lbs/ano. Podemos,
ainda, citar como derivados diretos dele: polietileno, 0xido de etileno, 4lcool etilico,
dibrometo de etileno, cloreto de etileno, etil benzeno, éter dietilico. Ha, também, os
derivados indiretos como: etileno glicol, acido acético, estireno, acetaldeido, cloreto de
vinila, etanolamina, acetato de vinila (ZDONIK, GREEN ¢ HALLEE, 1966 b). Sendo que
nio se deve esquecer que muitos dos compostos citados s@io parte fundamental na producio

de varios outros.

Inicialmente o etileno era produzido industrialmente pela liquefagio e
fracionamento dos gases do forno de coque, por desidratagfo do alcool etilico ou ainda pela
hidrogenacdo parcial do acetileno. Estas rotas de produgdo, segundo CHAUVEL e
LEFEBVRE (1986) foram utilizadas em diversos paises até o fim da segunda guerra
mundial, momento no qual a pirdlise de fragbes de petroleo, como gases leves e naftas,
comeca a ser adotada. Em 1920, a Union Carbide and Carbon Co. construiu uma planta
piloto operando com etano e propano. Mas somente em 1946 foi que a Shell Chemical
construiu o primeiro complexo petroquimico utilizando gases de refinaria como
alimentacfo da pirdlise. Na década seguinte a 1956 a produgfio de etileno se transformou
num negdcio global com um crescimento nesse periodo de 300% nos Estados Unidos e de
1000% na Europa ocidental (ZDONIK, GREEN e HALLEE, 1966 a).

O craqueamento por vapor consiste na pirélise de hidrocarbonetos saturados do

gas natural ou de fragdes do petrdleo, na presenga de vapor. Ele produz principalmente

7



Capitulo 2 ~Pirdlise de etano. Andlise da literaturg

etileno, assim como também propileno e, dependendo da alimentacfio e das condigles
operacionais, outros produtos do grupo do C4 rico em butadieno e dos C5+ incluindo

aromaticos, especialmente benzeno.

2.2 - CONSIDERACOES TERMODINAMICAS E CINETICAS

2.2.1 — Consideracbes termodinidmicas

A Figura 2.1 mostra a variacdo da energia livre de formacfo de hidrocarbonetos
saturados e insaturados. Na mesma podemos observar que os hidrocarbonetos insaturados
sfo estaveis em relagdo aos saturados unicamente a temperaturas relativamente elevadas.
Isto é devido a que a estabilidade do hidrocarboneto insaturado como produto, € tanto mais
favorecida quanto mais negativa for a diferenga AG®yen - AG%. No caso do etileno sendo
produzido a partir do etano, observa-se na figura que sua produgio serd possivel em

temperaturas acima dos 750 °C.

- c
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Fig. 2.1: Estabilidade termodinimica de hidrocarbonetos
(CHAUVEL e LEFEBVRE, 1986).
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A molécula de um hidrocarboneto saturado, devido a sua simplicidade, pode
guando ativada termicamente sofrer unicamente a quebra de uma ligagio C-C ou C-H. As
reagOes quimicas correspondentes as cisbes das ligagbes C-C e C-H sfo mostradas nas
expressbes 2.1 e 2.2 respectivamente. Estas reagdes sfo altamente endotérmicas e resultam

em um aumento no nimero de moléculas.

Cm+nH2 () +2 CmHZm + CnHZn +3 (2. 1)

CpHap+2 — CpHzp + Hp (2.2)

As energias das ligagdes C-C e C-H sdo de 345 ki/mol e 413 kJ/mol
respectivamente, portanto, a pirolise de hidrocarbonetos saturados deve comecar com a

quebra da ligacfio C-C de menor energia.

As caracteristicas apresentadas acima mostram que a pirdlise de hidrocarbonetos

saturados, portanto, € favorecida termodinamicamente a alta temperatura e baixa pressio.

2.2.2 — Consideracbes cinéticas

Em 1930 F. O. Rice estabeleceu que o mecanismo da pirélise de hidrocarbonetos é
dado pela formacdo e conseqiiente reagfio de radicais livres (ZDONIK, GREEN e HALLE,
1967a). A pirdlise do etano fornece a exemplificagdo mais simples do mecanismo por
radical livre. A reacfio comeca pela cisfio da ligagio C-C dando origem a dois radicais
livres metila que atacardo uma nova molécula de etano, iniciando assim a reagfio em cadeia

cujas etapas sdo mostradas a continuagéo.

Iniciagdo CH;-CH; -» CH;~ +CH;™
Propagacio CH;™ + CH;-CH; — CH; +CH3-CH,"~
CH;-CH;™ —» CHy=CH, +H~

H™ + CH;~CH; —» CHs-CH,™ + Hy
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Reaco global 5CHg — 2CHy;+4CHs,+3 Hy
Terminacio H +H - H;

H™ + CH; > CHy

H™ +CHs™ —» CHg

CH;” +CHs™ — GsHy — CH3—CH=CH2

Quando se realiza a alimentagfo com hidrocarbonetos de cadeia carbdnica maior
existem mais possibilidades de quebra de ligacdo. Portanto, a variedade de produtos
formados ¢ maior ¢ a distribuicdio dos mesmos é fortemente dependente das condi¢Ges
operacionais. Os produtos produzidos inicialmente na pirélise, como hidrogénio, metano,
etileno e propileno, podem sofrer novas reagdes de hidrogenagdo ou desidrogenacio
aumentando ainda mais a complexidade do sistema reacional. Reacbes de condensacio
podem ainda gerar ciclenos e aromaticos que mediante policondensa¢do levam a formagfo
de coque. Como a formacgdio de coque € indesejada e a mesma acontece a temperaturas
acima dos 900 °C a 1000 °C, deve se adotar um tempo de residéncia pequeno na realizago
da pirdlise.

A quebra de ligagdo C-C ¢ determinante na taxa de reagio, ZDONIK, GREEN e
HALLEE (1967b) sugerem que a pirdlise pode ser catalisada pela adigéio de radicais livres

vindos de fontes externas.

A reagdo de pirdlise de um hidrocarboneto individual na fase vapor pode ser
considerada como de primeira ordem, e representada pela seguinte equag@io na forma
integrada (ZDONIK, GREEN e HALLEE, 1967a).

1
kt=231lo 2.3
g[l < J 23)

A

A constante da taxa pode ser calculada pela equagfio de Arrhenius,
k= Ade BT (2.4)
que pode ser escrita da seguinte forma

logk=B~(C/T) (2.5)
10
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Estes autores apresentam os valores de B, C e E, para varios hidrocarbonetos

importantes.

Segundo SUNDARAM e FROMENT (1976) mesmo o mecanismo da pirolise
sendo por radicais livres, para efeitos de modelagem e desenho deve-se adotar um dos
chamados esquemas moleculares simplificados. Desta maneira, pode-se obter a distribuigio
dos produtos da pirdlise sem as dificuldades matematicas das equagdes via radicais livres.
Para o caso da pirdlise de etano estes autores propdem, como modelo molecular

simplificado, as equagOes cinéticas a seguir, sendo todas elas consideradas elementares.
CoHg +» CoHs + Hy
CyHg — 2 C3Hg + %2 CHy
C3Hg «» CoH; + CHy
CoH; + CHy — C4Hs

CoHy + CoHg — C3Heg + CHy

Os principais produtos da pirélise sdio hidrogénio, metano e etileno. Em menores

quantidades est@io presentes acetileno, propano, propileno aromaticos e compostos Cs e Cs.

As consideragles termodinimicas e cinéticas analisadas anteriormente impdem

alguns requerimentos nas condi¢Ges de operagéo industrial, como:
- Um consideravel fornecimento de calor;
- Limitag¢8o da presséo parcial do hidrocarboneto no reator;
- Utilizag8io de um tempo de residéncia pequeno;

- Resfriamento efetivo imediatamente ap6s a saida do reator para evitar

modificagles subseqiientes.

11
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2.3 - DESCRICAO DO PROCESSO INDUSTRIAL

Industrialmente, a técnica maijs utilizada na pirdlise consiste em passar uma
mistura de hidrocarbonetos e vapor no interior de tubos colocados numa fornalha. A
teraperatura da mistura reacional € rapidamente elevada até o valor necessirio para
acontecer a pirdlise, permitindo a obtencio dos produtos que na saida do reator sfo
rapidamente resfriados e a continuagfio separados. O coque que se deposita no interior dos

tubos deve ser periodicamente removido por meio de combustio controlada.

PICCIOTTI (1997a) afirma que o craqueamento cormn vapor, apesar dos vérios
novos processos desenvolvidos para a producfo de etileno, continua sendo o modo mais
vantajoso economicamente. Em neste e num outro trabalho (PICCIOTTI, 1997b), este autor
apresenta varias das novas alternativas de produco de etileno, como a dimerizagfo
oxidativa do metano ou a desidrataco do metanol, e aponta algumas tendéncias para o

futuro, como o desenvolvimento de sistemas de pirdlise catalitica.

A unidade industrial completa de craqueamento com vapor consta de duas secGes.
A primeira, a chamada se¢fio quente onde se situa o forno de pirdlise e ¢é realizado o
primeiro condicionamento do efluente do mesmo. A segunda, a chamada secfo fria onde se

realiza a separacio e purificacdo dos produtos.

A Figura 2.2 mostra o diagrama simplificado da secfo quente do processo para
uma alimentagdo com nafta, que € andlogo ac da pirdlise utilizando etano. O
hidrocarboneto ¢ alimentado no formmo pela zona de convecgdo (parte 1) onde € pré-
aquecido e logo misturado com o vapor, que também & pré-aquecido nesta se¢dio. A mistura
passa, entio, através da zona de radiacdio (parte 2) onde a temperatura ¢ elevada
rapidamente atingindo-se assim o valor necessario para que a pirdlise aconteca. Assim que
o efluente deixa o forno o mesmo ¢é rapidamente resfriado para evitar que a reagéo prossiga
além do ponto desejado. Este resfriamento € feito em duas etapas: inicialmente de modo
indireto com agua (parte 3), seguido por um resfriamento direto utilizando o reciclo dos
componentes mais pesados obtidos na pirdlise (parte 4 e 5). A distancia entre a saida do
forno e o resfriamento deve ser pequena para impedir um tempo de residéncia adicional.
Uma coluna (parte 8) faz a primeira separagio dos produtos. Os produtos leves, apds serem

comprimidos (parte 9) so encaminhados para a se¢do fria da unidade industrial.

12
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Fig. 2.2: Unidade de craqueamento com vapor
(CHAUVEL e LEFEBVRE, 1986).

A descrig8o da secdo fria escapa ao escopo desta tese, mas uma anélise detalhada
da mesma pode ser encontrada na literatura em trabalhos como os de ZDONIK, GREEN e
HALLEE (1969b, 1970a, 1970D).

2.3.1 - O forno de pirolise

O forno de pirdlise é projetado para fornecer um rapido aumento da temperatura
da alimentagio, uma elevada temperatura de saida e um tempo de residéncia bem pequeno
(0,1 - 1,0 s). Sendo que o desenho do mesmo € de vital importincia para os resultados que

serdo obtidos no processo.

Inicialmente, os tubos no interior do forno de pirdlise eram colocados nas paredes
do mesmo. A primeira mudanga no desenho, introduzida apés 1950, foi a re-acomodacfo
dos tubos em bancos horizontais no meio do interior do forno, recebendo o calor
proveniente de queimadores situados nas paredes. Apds 1960, com a idéia de reduzir o
tempo de residéﬁcia e aumentar a temperatura de saida dos produtos, os tubos no interior do

forno foram colocados verticalmente; arranjo que resulta em um menor stress mecinico

13
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devido & deformacéo térmica (ZDONIK, GREEN e HALLEE 1969a). A Figura 2.3 mostra

os principais arranjos de tubos utilizados.

tahos honzontals
2,4 oud wbos por
fomo

tubos vertcsais
4 ou B mubos por forno

dpe U tpo W

tubos de pegquens ddmetro
16, 24 ou 32 tubos por forno

tubos duplos
4 ou 8 tubos porforne

Fig. 2.3: Projetos dos tubos de pirdlise
(CHAUVEL e LEFEBVRE, 1986).

A Figura 2.4 mostra dois modelos diferentes de fornos de pirdlise. O diagrama (a)
mostra um forno com os tubos dispostos horizontalmente, enquanto que o diagrama (b)
apresenta um forno de duas celas com os tubos arranjados verticalmente. A vantagem desta
divisdo em duas celas radica no fato de se ter uma diminuigio nas perdas de calor pelo uso
de uma parede comum. As paredes sdo construidas de material refratirio que suporta
temperaturas de até 1700 — 1800 °C. Para se evitar uma chama direta sobre os tubos, o calor
¢ fornecido por queimadores radiantes que aquecem os refratirios utilizando como
combustivel sub-produtos da pirdlise, principalmente o metano. O perfil de temperatura da
mistura reacional no interior dos tubos ¢ ajustado regulando a intensidade de calor

fornecido pelos queimadores.

14
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Fig. 2.4: Dois modelos diferentes de fornos de pirdlise
(CHAUVEL e LEFEBVRE, 1986).

Os tubos do forno de pirdlise de etano sdo fabricados com ligas metalicas de
excelente resisténcia contra oxidagdo ¢ deformacdo em altas temperaturas. VELENYI,
SONG ¢ FAGLEY (1991) afirmam que estas ligas apresentam o problema inerente de

promover a deposicdo de carbono na superficie dos tubos, realizando a comparagdo entre o

comportamento de duas ligas diferentes.

A deposicio de coque diminui a transferéncia de calor para a mistura reacional,
fazendo-se necessario aumentar a temperatura externa do tubo. A Figura 2.5 mostra o perfil
de temperatura no caso de um tubo limpo ¢ de um tubo impregnado com coque, onde pode
se observar claramente a necessidade do aumento de temperatura mencionado. KINNEY e
DELBEL (1954) afirmam que uma vez que a camada de coque se deposita, a mesma
funciona como catalisador para as rea¢des de desidrogenacdo que a formam. SUNDARAM,

15
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VAN DAMME e FROMENT (1981) estudaram a deposi¢do de coque na pirdlise de etano,
apresentando um mecanismo para sua cinética. Estes autores, sugerem como critérios paraa
parada periddica necessaria para a remogéo do coque um aumento excessivo na temperatura

da parede externa dos tubos, ou um aumento excessivo da presséo interna nos mesmos.

TUBO LIMPO TUBO COM COQUE

filrne .
gascso\\ parede do parede do filme
tube temp. do tubo coque / gaseso
tobo comf !
toque
temp.

e e e} (10 TR0
/ limpeo

!
|
!
!
E
1
|
!
l
l
I
I

e .y pap— —— ]

Iinha de referéncia
de temperaturs

Fig. 2.5: Perfis de temperatura em um tubo limpo e em um tubo com
incrustacdes de coque (CHAMBERS e POTTER, 1974).

ZDONIK, GREEN e HALLEE (196%9a) citam alguns itens que devem ser

otimizados no projeto e operagéo de um forno de pirdlise:

- Projetar um namero de tubos em U em cada forno de modo a se obter o
nimero 6timo de fornos para o tamanho da planta;

- Acomodar as variagbes antecipadas na quantidade e composi¢io da
alimentacéo;

- Trabalhar de maneira que permita obter um alto rendimento com um alto grau

de seletividade das olefinas desejadas, mantendo os produtos secundarios em

quantidades minimas;

16
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- Operar da forma mais continua e econdmica possivel, e condi¢gdes de longos

periodos entre duas paradas sucessivas para retirada do coque incrustado;

- Permitir uma flexibilidade suficiente para acomodar possiveis mudanc¢as na

distribuigfo desejada dos produtos;

- Prover o aquecimento com combustiveis disponiveis da propria planta,

tentando maximizar a eficiéncia térmica;

- Realizar um projeto que facilite a operacio e manutencéo da planta.

2.4 — VARIAVEIS OPERACIONAIS

A produgéo de etileno e a distribuicdo dos produtos em um forno de pirélise sdo
muito dependentes das condigbes operacionais do mesmo. As varidveis principais de
operagdo sdo a temperatura, que define o grau de ativacfio do sistema, o tempo de
residéncia, que evita a ocorréncia de reagGes indesejadas posteriores, e a pressdo e a razio

entre vapor e etano, que regulam a pressfo parcial dos hidrocarbonetos.

Além destas varidveis operacionais, um outro fator sumamente importante na
distribui¢do dos produtos obtidos, e até no projeto da planta, é o hidrocarboneto, ou mistura
destes, utilizado na alimentacdo da pirdlise. A variedade de hidrocarbonetos que pode ser
utilizada com este fim varia desde compostos saturados leves como etano, propano ou a
mistura de ambos, até fragdes mais pesadas do petréleo como nafta e gas oil. MURPHY,
CARROL e KLONOWSKI (1997) analisam a distribui¢@o de produtos para a alimentagéo
com alguns hidrocarbonetos especificos. ZDONIK, GREEN e HALLEE (1966¢)
apresentamn os resultados obtidos na pirélise alimentada com os hidrocarbonetos mais
utilizados industrialmente, etano, propano, butano, nafta e gas oil. A Tabela 2.1 apresenta a
distribuig@io dos produtos obtida na pirdlise destes hidrocarbonetos. Na mesma podemos
observar que a alimentagfio com etano puro € uma das mais desejaveis devido a alta
producdo de etileno com quantidades minimas de subprodutos. O uso de algum outro
hidrocarboneto na alimentagéo € desejavel quando se tem interesse econémico em algum
outro produto além do etileno, especialmente o propileno, e o investimento adicional

necessario para realizar as separagdes € vidvel economicamente.

17
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Tabela 2.1: Influéncia da alimentagfio no craqueamento com vapor

Produto Alimentacéo (produto puro)
Rendimento (% massa) | Etano | Propano | Nafta (média) | Gas Oil (vicuo)
Hidrogénio (95% vol) 8.8 2.3 1,5 0,8
Metano 6,3 27,5 17,2 8.8
Etileno 77,8 42,0 33,6 20,5
Propileno 2,8 16,8 15,6 14,0
Butadieno 1.9 3,0 4,5 5,3
Otros C4 0,7 1,3 4,2 6,3
C5 - 200 Gasolina 1,7 6,6 18.7 19,3

Benzeno 0,9 2.5 6,7 3.7

Tolueno 0,1 0,5 3.4 2,9

Aromaticos C8 - - 1,8 1.9

Nzo aromaticos 0,7 3,6 6,8 10,8
Fuel Oil - 0,5 4,7 25,0

(CHAUVEL ¢ LEFEBVRE, 1986)

2.4.1 — Temperatura

A temperatura varia ao longo do tubo num forno de pirdlise de etano conforme
mostra a Figura 2.6. Na mesma, sio mostrados os perfis obtidos para trés temperaturas de
saida diferentes (em °C), e o comprimento do tubo ¢ apresentado de forma indireta pelo
numero de tubos em U. A mudanca na inclinacfio dos perfis aproximadamente a 700°C
indica o inicio das reagdes de craqueamento, sendo que a sec¢fio anterior do tubo € utilizada
para elevar a temperatwa até o minimo valor requerido pelas caracteristicas
termodinimicas e cinéticas do processo. Apos os 700 °C como a reagédo € endotérmica o
aquecimento da mistura reacional € menor €, portanto, o perfil tem uma inclinagio menor.
Na industria, a temperatura de saida do forno € considerada um importante indicador da

operagdo do mesmo, sendo que na pirélise de etano deve se situar entre 800 e 850 °C.
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Fig. 2.6: Perfil de temperatura (CHAUVEL ¢ LEFEBVRE, 1986).

 ZDONIK, GREEN e HALLEE (1968a) afirmam que a temperatura influencia na
distribui¢do dos produtos, no equilibrio termodindmico e na cinética da pir6lise, sendo

fundamental na conversao e rendimentos relativos obtidos no processo.

Apés a etapa inicial de formagfio do radical livre pela quebra da ligagio C-C, a
reagdo em cadeia prossegue pela remocgiio de um hidrogénio de uma molécula de reagente.
Os hidrogénios situados em carbonos primarios, secunddrios ou terciarios possuem
diferentes reatividades. O hidrogénio do carbono primario possui a ligagio C-H mais forte,
e portanto a menor reatividade, e o do carbono terciério a ligacdo mais fraca. A posi¢o do
hidrogénio influi no produto formado. Por exemplo, considerando o propano, atacando-se o
hidrogénio no carbono primaério o radical propila formado libera um radical metila e realiza
uma dupla ligagio com as valéncias livres, formando etileno. No entanto, atacando-se o

hidrogénio no carbono secundério o radical isopropila formado libera mais um hidrogénio e
19
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com as valéncias livres realiza wma dupla ligagéo formando propileno. ZDONIK, GREEN e
HALLEE (1967c) afirmam que a probabilidade de cada tipo de hidrogénio ser atacado ¢é
dada pelo produto entre a reatividade relativa do hidrogénio e o niimero de hidrogénios de
cada tipo presentes. A Tabela 2.2 mostra a influéncia da temperatura na reatividade relativa

de cada tipo de hidrogénio e, portanto, na distribuicdio de produtos.

Tabela 2.2: Influéncia da alimentagfo no craqueamento com vapor

Temperatura (°C) Reatividade relativa
Primario Secunddrio Tercidrio
300 1 3.0 33
600 1 2,0 10
1000 1 1.6 5

(ZDONIK, GREEN e HALLEE, 1967¢)

ZDONIK, GREEN e HALLEE (1968a) avaliam, também a influéncia da
temperatura por meio da sua relagfo com a constante de equilibrio da reacfio considerada,
levando em conta a qualidade de endo ou exotermia da mesma. A constante de equilibrio

varia com a temperatura de acordo com a equacgio de Van’t Hoff

d(lnX) AH,
dt  RT?

- logK = AH, + constante (2.6)
23RT

Pode ser observado na equacio (2.6) que sendo a reagfio endotérmica um aumento
da temperatura aumenta a constante de equilibrio, deslocando o equilibrio no sentido dos
produtos. Por outra parte, se a reagéo € exotérmica um aumento na temperatura diminui a

constante de equilibrio.

A maioria das olefinas obtidas na pirdlise sdo formadas em reagdes altamente
endotérmicas, portanto suas constantes de equilibrioc aumentam rapidamente com um

incremento da temperatura, do tipo
A « B+C  como porexemplo,
C,Hg «» Hy + CyHy

CsHg < CHy + G Hy
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QOutros tipos de reacBes encontradas na pirdlise séo as bimoleculares do tipo
A+B & C+D

Estas ndo tem uma regra no seu comportamento quanto a serem endo ou
exotérmicas, podendo até serem termicamente neutras. A obtengfio de arométicos segue

este tipo de reagfo como, por exeroplo
Csz; + C4H6 > CGHG +2 Hz

Esta reacfio € altamente exotérmica, portanto espera-se que um aumento da
temperatura iniba a formagdio de arométicos. No entanto, a 925 °C sua constante de
equilibrio possui um elevado valor, indicando um deslocamento na dire¢io da obtengdo do
aromatico. Observa-se que esta reagfio também conta com uma elevada taxa de reacio que
explica o favorecimento da formagfo do aromdtico por aspectos cinéticos mais do que

termodinidmicos.

2.4.2 - Tempo de residéncia

O conceito de tempo de residéncia para casos como o do forno de pirdlise de
etano, aonde existe um grande gradiente de temperatura, € dificil de definir. A solugdo €
definir um tempo equivalente, que € o tempo de residéncia necessério para atingir a mesma

conversdo em um forno isotérmico na temperatura de saida.

A conversdo X, relaciona-se com o tempo de residéncia 0 segundo a equacio,

1

In
1-X,

=k @7
sendo k a constante da taxa de reagdo, que na presenca de um gradiente de
temperatura varia de acordo com a lei de Arrhenius.
k= Ao 5T 2-8)
Em estas condigdes,

1

[ 8
In = [kdt= [4e™™™ gt (2.9)
0 0

4
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onde 0 € o tempo de residéncia entre a entrada do forno e a segfio transversal onde

a mistura reacional tem uma temperatura T.

O tempo de residéncia equivalente 8.qu para o forno isotérmico operando na
temperatura final Ty, cuja taxa de reagfio krna temperatura final € dada por & = A e 5l ,
¢ dado pela equagéo

1

In =k .8, . 2.10
I _ XA § 7 eguiv ( )
Conseqiientemente o tempo de residéncia equivalente é expresso por
a8
, [k dr
Ky Oy = [kt > 0,,, =2 @.11)
0 kf

A influéncia de alguns fatores no tempo de residéncia foi analisada por
CHAMBERS e POTTER (1974). Os autores afirmam que o tempo de residéncia é
inversamente proporcional & velocidade madssica, porém o aumento da velocidade méssica
também aumenta a densidade da mistura amortecendo o efeito de diminuigfio do tempo de
residéncia. E estimado que um aumento de 100% na velocidade mdssica causa uma
diminuigdo de 20% no tempo de residéncia, e produz o efeito indesejado da elevagdo
pressdo parcial dos hidrocarbonetos. E apontado, também, que para uma velocidade fixa
numa tubulagdo com diémetro constante uma redugdo no tempo de residéncia ¢ conseguido
diminuindo o comprimento do tubo. Para se manter a conversfo deve-se, neste caso,
aumentar a temperatura, portanto, a diminui¢io no comprimento da tubulagio pode ser
realizada até um limite minimo dado pela méxima temperatura que o tubo suporta.
Diminui¢des maiores no comprimento podem ser realizadas se o didmetro da tubulagdo é
reduzido, o que aumenta a temperatura méxima que a mesma suporta. A Figura 2.7 mostra
como o rendimento do etileno € afetado pela diminuicio do difmetro da tubulagfo
mantendo-se constantes a conversdo, composicdo da alimentagdo, velocidade massica e

pressdo parcial dos hidrocarbonetos.
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31,
Temperatura méxima

— da parede metélica
de um tubo timpo, °F
30— A= 1.700
8 = 1,800
— £ = 1.900
o
7]
g 20
£ :
@ :
® - i
s
= - :
® i
2 -
] C i
g o
= 7 B
=
“3 -
e
o
25 e A
25 ‘ : f ! ! : : i
Z 4 8 ] 10

Diametro interno do tubo, in.
Fig. 2.7: Influéncia do didmetro do tubo na produtividade
de etilenos (CHAMBERS e POTTER, 1974).

Na pirélise de etano ou propano utilizam-se tempos de residéncia variando entre
1,2 - 0,2 s. Para a nafta os tempos de residéncia empregados sfo de 0,3 — 0,2 s. ENNIS
BOYD e ORRISS (1975) estudaram a pirdlise empregando uma tecnologia que utiliza

tempos de residéncia entre 0,2 — 0,08 s.

2.4.3 — Pressfio parcial dos hidrocarbonetos

As reagles de pirdlise que produzem olefinas leves, como o etileno, sdo
favorecidas em condicdes de baixa pressdo, situagiio que desfavorece as reagdes
indesejadas de condensagio. Por este motivo € que o os formos de pirdlise operam com

pressdes de saida perto da pressfio atmosférica.

A pressdo parcial dos hidrocarbonetos € abaixada utilizando-se vapor como

diluente, o que aumenta a seletividade da pirélise. Outros efeitos benéficos da adi¢io de
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vapor sdo: introdugéo de calor na alimentacdo; diminui¢do da quantidade de calor fornecida
por metro de tubulagfio; e auxilia na remogfo parcial dos depésitos de coque pela reagio
C + H0 ¢ CO + Hj, que devido & mesma requerer uma temperatura de 1000 °C tem
somente um papel secundério na limpeza dos tubos. ZDONIK, GREEN e HALLEE
(1968c) afirmam que o vapor tem um poder oxidante sobre o metal da tubulagfo, o que
diminui significativamente o efeito catalitico do ferro e do niquel sobre as reacBes de
formag#o de carbono. O uso do vapor como diluente € feito dentro de certos limites devido
a que o mesmo apresenta também alguns efeitos negativos. A necessidade de aquecer o
vapor até a temperatura de reacdo aumenta o volume processado e, portanto, o valor do
investimento no forno. O processo de separagio dos hidrocarbonetos e o vapor requer
grandes areas de condensagdo, e implica em um elevado consumo de utilidades. A
quantidade de vapor empregada geralmente se expressa como a razdo madssica entre vapor e

reagente, € para a pirélise de etano oscila entre 0,25 e 0,4.

ZDONIK, GREEN e HALLEE (1968b) estudaram a influéncia da pressio parcial
dos hidrocarbonetos na distribui¢io dos produtos, analisando como uma mudanga na
mesma afeta o equilibrio dos vérios tipos de reagfes presentes na pirdlise. Os autores
utilizam o conceito de abordagem ao equilibrio para explicar o comportamento do sistema

para uma mudanca na pressdo.

Define-se, para uma reacdo em fase gasosa, a razio de pressdes parciais (RPP)
como o produto das pressdes parciais dos produtos pelo produto das pressdes parciais dos

reagentes, definindo-se a abordagem ao equilibrio (AE) como,

_RPP
K

AE

(2.12)

P

onde K, € a constante de equilibrio escrita em fungdio das pressSes parciais.
Portanto, para uma reagéio iniciada com reagentes puros o valor de AE € zero e tende a

unidade conforme a reacio tende ao equilibrio.

Para uma reagdo do tipo A <> B + C, como as que produzem olefinas leves, tem-

se que,

(2.13)
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onde P ¢ a presséo total no sistema e Y a fragdo molar dos hidrocarbonetos.

Tem-se, portanto, que

___P(Y,s YC/YA)
__7___

14

AE (2.14)

Conseqiientemente, observa-se que um aumento da pressdo provoca um
incremento momentineo da abordagem ao equilibrio (AE). O equilibrio serd restaurado
deslocando a reagio no sentido dos reagentes. Portanto, a produgéio de olefinas € favorecida

pela utilizagfio de baixas pressdes parciais dos hidrocarbonetos.

As reacgbes de adigBo de olefinas do tipo D + E « F tem o seguinte

comportamento,
RPP = Fr 1 I (2.15)
P,P, PY,VY,
Y. /¥, 1,
gt W /YY) (2.16)

P K

P

Observa-se, entfio, que um aumento da pressfo reduz a abordagem ao equilibrio
(AE), portanto a reagio desloca-se no sentido de favorecer a produgdo do produto F. Como
a adicio de olefinas ¢ indesejada novamente tem-se que a utilizagio de pressGes parciais

dos hidrocarbonetos baixas € favoravel para os resultados obtidos na pirélise.

A Figura 2.8 mostra o efeito da pressdo no rendimento do etileno para vérias

conversdes.
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Fig. 2.8 : Influéncia da press&o no rendimento do etileno
(ZDONIK, GREEN e HALLE, 1968b).

2.5 - CONCLUSAO

A pirdlise de etano é wm processo industrial extremamente relevante dada a
importéncia como intermediarios quimicos dos produtos obtidos na mesma, especialmente
o etileno que tem na pirdlise sua principal rota de obtencio. Portanto, sua importincia
justifica 0 desenvolvimento de ferramentas que melthorem a sua operagdo, como a aplicagéo
de métodos de controle avangado como o controle por matriz dindmica (DMC). Atualmente
encontram-se na literatura diversos trabalhos que estudam a aplicagfio na pirdlise das

técnicas de simulagdo e otimizagdo.

SHAH (1967) realizou a simulacdo do forno de pirdlise estudando a influéncia de
vérias varidveis operacionais no desempenho do mesmo. GOOSSENS, DENTE e RANZI
(1978) desenvolveram um software comercial, SPYRO, que permite a simulagfo e anslise
de diferentes modelos de fornos de pirdlise, ¢ de diferentes tipos de alimentacdio e
condi¢gdes operacionais. JOO, LEE, LEE e PARK (2000) criaram um simulador
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apresentado numa interface grafica que facilita seu uso, CRACKER. O mesmo pode ser
utilizado no treinamento dos operadores, e para determinar a estratégia e condigdo

operacional mais satisfatéria do forno de pirdlise.

NATH e ALZEIN (2000) estudaram a aplicacfo da otimizacio on-line utilizando
modelos de controle preditivo por modelo (MPC) no forno de pirdlise. Segundo os autores
esta tecnologia de otimizag#io on-line tem trazido grandes beneficios econdmicos e de

produtividade para vdarias plantas de pirélise que operam com condicdes bem dindmicas.

No entanto, a maioria dos trabalhos encontrados na literatura sfo referentes a
otimizagio das condi¢bes operacionais e do tempo do ciclo de operacdo empregando
modelos estacionarios. E necessario, portanto, a realizagiio de uma modelagem transiente
que estudar a dindmica do forno de pirdlise, assim como a aplicacio de técnicas de
controle, como o controle por matriz dindmica (DMC), para se manterem as varidveis

operacionais do forno nos valores de referéncia.
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3.1 - INTRODUCAQ

No final dos anos 70 foi introduzida uma nova técnica de controle de processo
chamada de controle preditive com modelo (MPC). O mesmo utiliza um modelo nio
paramétrico para representar 0 processo, motivo pelo qual pode ser chamado de controle
com modelo interno (IMC), e controla o sistema realizando uma otimizac¢io das saidas do

processo para um intervalo finito de tempo no futuro.

O controle por matriz dindmica (DMC) pertence a esta categoria de controlador
preditivo e foi introduzido por CUTLER ¢ RAMAKER (1980) em um trabalho que relata
sua aplicagdo dentro da Shell. O algoritmo consiste na aplicagdo do método dos minimos
quadrados para minimizar a distancia entre a trajetdria prevista da varidvel controlada e o
seu “set point”. A predi¢io das saidas do sistema é feita utilizando-se um modelo de
convolucdo discreto que inclui a dindmica do processo. Isto permite sua aplica¢do nio
somente em sistemas de primeira ou segunda ordem como também em sistemas com
dimensdes mais complexas, como por exemplo, com longo atraso de transporte ou resposta

invertida.

Em 1980, PRETT e GILLETTE (1980) descreveram a aplicagio do controle DMC
multivaridvel em uma unidade de craqueamento catalitico, sendo o algoritmo DMC
modificado para incluir as restricdes das varidveis. CUTLER (1982) indica como o
algoritmo pode ser modificado para ser aplicado em processos que ndo atingem o estado
estaciondrio. MARCHETTI, MELLICHAMP ¢ SEBORG (1983) realizaram a descri¢do
detalhada do algorittno DMC realizando sua aplicagBio para um sistema de simples entrada
e simples saida (SISO), comparando os resultados com os obtidos com o controle clissico
PID.

Atualmente o controle por matriz dindmica DMC € o algoritmo MPC mais
utilizado na inddstria de processos quimicos, com mais de 600 aplicagdes bem sucedidas
(SHRIDHAR ¢ COOPER, 1997). Os trabalhos mais recentes, como os de SHRIDHAR e
COOPER (1997) e DOUGHERTY e COOPER (2003), focam estabelecer diretrizes para

realizar a sintonia dos controladores preditivos, incluindo os controladores DMC.
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3.2 - CONCEITO DE CONTROLE PREDITIVO

Os controladores preditivos utilizam uma representagdo discreta no tempo
(modelo) para predizer o comportamento futuro das saidas do processo (varidveis
controladas) ao longo de um intervalo finito de tempo, chamado horizonte de predigio (V),
e otimizar as mesmas. A lei de controle resulta da otimizacBio de uma fungfio objetivo
definida ao longo do horizonte de predi¢dio. Sendo, normalmente, a soma dos quadrados
dos erros entre a trajetoria predita da varidvel controlada € a trajetoria de referéncia ou “set
point” (método dos minimos quadrados do erro). As variaveis independentes em esta
otimizacfio sdo os valores futuros das entradas do processo (varidveis manipuladas). A

Figura 3.1 mostra a estratégia de controle comum aos controladores preditivos.

y Y
;assadc futuro § objetivo(set-point)
mmmmmmmmmmmmmmmmmmm , o -] o
valores medidos ° valores preditos .
da varidvel de o @ ° da vaniavel de saida: ¥(t+kTa)

saida: y(t-kTa) °

]

. ]
——_"I_ —"“l u{t+kTa)

k-3 [k—z k-1 |k k+#l k+2 k33 k+v tempo (£)

medida N 7
horizonte de predigdo (V)

Fig. 3.1: Estratégia do controle preditivo com modelo
(SHRIDHAR ¢ COOPER, 1997).

No instante de tempo atual k, mediante o modelo do processo pode ser calculada a
trajetdria ao longo do horizonte de predicéo (V) dos valores preditos da variavel controlada
. s> Tes2 o Fesv]) €m cada intervalo de amostragem Ta. Calcula-se, entdo, a
seqiiéncia de valores da varidvel manipulada (u) que otimizam a fungéo objetivo que € dada

pela equagfo abaixo, onde ry+; € a trajetoria de referéncia ou “set point”,

J‘__Zﬁ}ké—f _rk+i)2 (31)

i=l
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Somente a primeira variacio da varidvel manipulada é implementada, e os célculos
sdo repetidos no intervalo de tempo seguinte (k+1) movendo ¢ horizonte um intervalo de

tempo a frente.

Apesar de basearem-se em principios iguais, existem diferencas significativas
entre os controladores preditivos, geralmente relacionadas com o modelo ou fungio

objetivo utilizados.

3.3-MODELO DE CONVOLUCAO

O modelo de convolugio € um modelo ndo paramétrico, portanto, nfo € necessario
supor uma ordem para o mesmo, e tem seus coeficientes determinados da resposta
experimental do processo. Esta flexibilidade permite a modelagem de processos que

apresentam um comportamento dindmico singular.

O algoritmo de controle por matriz dindmica DMC utiliza para predizer o
comportamento da varidvel de saida do processo (ou varidveis) o modelo de resposta ao
degrau. A Figura 3.2 mostra a mudanga no valor da varidvel de saida do processo (varigvel
controlada), em malha aberta, para uma perturbagdo em degrau na varidvel de entrada do

processo (varidvel manipulada).

Yss=a4n
— -1 hg
$hs i
i i
i
y i §
i
1 1
1 i
H !
1 i
i i
i i
_ 1 1
5 1 1
0 Ta 2Ta 3Ta ATa 5Ta

TEMPO

Fig. 3.2: Coeficientes do modelo de convolugéo
(MARCHETTI, MELLICHAMP e SEBORG, 1983).
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Na Figura 3.2, a resposta do processo ¢ dada pelos valores numéricos, discretos
no tempo, dos coeficientes aj, a, ..., an. Os coeficientes a; para i < 0 sfo por defini¢io
iguais a zero. Estes coeficientes guardam informagdes sobre a dinidmica do processo e sdo
tudo 0 que se necessita para se obter uma relacdo entre uma entrada e uma saida do
processo (CUTLER, 1982).

Matematicamente a resposta predita do processo (¥) para uma perturbacfio em

degrau de grandeza Aup no tempo t = 0, € dada por:

~

=y, + a Ay

Yo=Y, +t ay Ay, 3.2)

Yy =Y, t+ ayAu,

Onde y, € o valor da variavel controlada no estado estacionario inicial (t = 0), e
definindo-se y como uma varidvel desvio yo serd igual a zero. N € um numero inteiro
chamado horizonte do processo, e é o numero de coeficientes dindmicos necessarios para
representar a dindmica do processo.O mesmo depende do tempo necessario para o processo
atingir o novo estado estacionario, ou seja, seu valor multiplicado pelo tempo de
amostragem (Ta) € o tempo de resposta do processo. Este tempo deve ser suficiente para
que ndo surjam problemas de truncamento que negligenciem parte da dindmica do
processo. SEBORG (1989) recomenda que o valor de NTa represente 99% do tempo
necessario para se atingir o novo estado estacionario. Valores muito elevados de N
aumentam o esforgo computacional necessario, MAURATH, MELLICHAMP ¢ SEBORG

(1988) sugerem como uma boa estimativa para este horizonte utilizar valores entre 18 ¢ 70.

Considerando-se duas perturbagSes sucessivas na varidvel manipulada (u),
ocorrendo uma no tempo zero e outra no tempo Ta = 1, podemos aplicar o principio de
superposic¢do e expressar a saida predita do processo como,

W=y, + 4 Ay,

V=¥, + a, Au, + a Ay,
V=¥, + a;Au, + a, Ay, (33

~

Yp=Y, + ayAu, + a,, Ay
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Considerando um instante de tempo k ¢ N perturbagfes na varidvel manipulada
(u), a forma generalizada do modelo de convolug@o em resposta ac degrau pode ser escrito

como,

N
Ye =)o T Zai Auy
il

Au, =u, ~ U, (3.4)
k=1,2,3,..,.N

Esta equacdio pode ser expressa em fungfio dos coeficientes de resposta ao impulso

(hy) que sdo determinados pela expressdo,

hiﬁa;-—am i=1,2,3,...,N

Resulta, portanto, que a expressdo da resposta ao impulso é dada por,

N
Ve=Yo + Zhi Upi (3.5)

f=]

3.4 - ALGORITMO DMC

A idéia central no controle preditivo, como o DMC, ¢ o conceito de “horizonte™.
Previamente foi introduzido o horizonte de processo (N), os outros horizontes sfo:

horizonte de predigdo (V) e horizonte de controie (U).

O horizonte de controle (U) é o ntimero de agfes de controle que devem ser
calculadas de modo a afetar a saida predita do processo, minimizando o erro com a
trajetoria de referéncia, durante o horizonte de predigéo (V). O horizonte de predicdo (V) é
a quantidade de instantes de amostragem disponiveis para que o “set point” seja alcangado.
Portanto, quanto menor for o horizonte de predicio mais rapida serd a agfio de controle. O

valor maximo que o horizonte de predi¢fio pode assumir € Ve = N.
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3.4.1 ~ Prediciio simples

Forgando-se o controlador a atingir ¢ valor desejado um passo de tempo & frente,

ou seja, V = 1, tem-se o caso da predi¢do simples.

Aplicando-se o modelo de convolugo no instante de tempo (k=1)Ta,
considerando um sistema de uma variavel manipulada e uma controlada (SISO), tem-se que

o valor predito da varidavel controlada pode ser calculado pela expressao,

N
Vet =Vo  + Zha‘ Uper-i (3.6)

i=l

Subtraindo a equag@io (3.5) da (3.6) obtem-se a forma recursiva do modelo

expresso em termos da variagio na variavel manipulada (Au).

N

) + zf} + hi Au -
Via ; k+l (3.7)

onde, Auy,, =up,., ~U;

Caso o processo apresente um tempo morto igual a M instantes de amostragem,

sendo M inteiro e positivo, tem-se que
hi=0 para 1<i<M 3.8)
h#0 para i=M+1, M+2, ..., N

A equagfio (3.7) permite uma predi¢do um instante de tempo a frente, V = 1, da
varidvel de saida ($i+;) a partir do valor predito no instante anterior (¥). Deste modo, a
predicdo n3o leva em consideragiio erros no modelo ou perturbagdes nfo medidas que

possam acontecer.

Para obter-se uma predi¢io mais precisa, o valor predito da varidvel de saida,
calculado pela equacdo (3.7), deve ser corrigido. Esta correcio € realizada utilizando-se
uma estratégia de retro-alimentag@o baseada no fato de que o valor real (medido) da
variavel controlada no instante atual de amostragem ¢ conhecido (yx). Conhecendo-se a
diferenca entre o valor real e o predito no instante atual (kTa), pode-se corrigir utilizando
esse valor a diferenca para o instante futuro ([k+1]Ta). O valor predito corrigido é

representado por,
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Fiw =Vt (J’k —'j‘}k) (3.9)

Esta expressdo compensa 0s erros do modelo e outras perturbagfes que possam

ocorrer no intervalo de predicdo. Substituindo a equacio (3.9) na (3.7) tem-se,

N
Ve =¥+ th Aty (3.10)
f=1

Para que a agBo de controle no instante atual de amostragem (uy) possa ser

calculada, deve ser especificado o valor desejado para a varidvel controlada no prdximo

instante de amostragem (¥..,). MARCHETTI, MELLICHAMP e SEBORG (1983)
sugerem que isto pode ser realizado selecionando um “set point” desejado (ry) ou utilizando

um valor filtrado,

yin=ay, + (t-a)r (3.11)
onde a é a constante do filtro, 0 <o <1

No caso de se querer uma trajetéria desegjada igual a um “set point” sem filtro

(ve,,= 1), 0 objetivo de se ter o valor corrigido igual ao desejado (¥5,, = yi,,) em um

intervalo de amostragem resulta na le1 de controle que € expressa pela seguinte equagio

E 1d
Ay = -+ - _th Auy;
Ay h i (3.12)

onde, E, =r, —y,

Usualmente esta lei de controle nfio é satisfatdria por estar baseada na condigéo do

valor predito ser igual ao “set point” em apenas um instante de amostragem.

3.4.2 — Predicio mltipla

A principal vantagem do controle preditivo é que incorpora predi¢des para um
nimero de passos de tempo no futuro, permitindo antecipar a tendéncia de comportamento
do processo. O numero de intervalos de tempo, e conseqiientemente o niimero de predigdes,

€ o que ja foi definido como horizonte de predigéo (V).

Um preditor com V passos pode ser representado pela equacéo
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N
Y L= v , + h A P
Py = Peujo Z} U (3.13)
j=1,2,3,...,V V<N

Realizando-se uma correcdo por retro-alimentacfo andloga & dada pela equacio
(3.9),

e =P+ P =Fues) (3.14)

A equagdo (3.14) corrige os V valores preditos da variavel controlada ao longo do

horizonte de predigéo. Para se obter a solugdo, deve-se assumir que

33.: = Vi (3.15)

Substituindo-se a equacfo (3.13) na (3.14) tem-se,

N
Vo) =Vieim + 2B Bu, (3.16)

i=1

MARCHETTI (1981) arrumou a equac¢fo acima em forma de vetor-matriz onde as
mudancas futuras na varidvel manipulada ficam fora do somatdrio, o que resuita em um

arranjo mais interessante do ponto de vista do controle.

Escrevendo-se a equagdo (3.16) no instante (k+1)Ta, tem-se
Vea =Y+ hAu, + b Augy + By Auy, + .0 By Aug, (.17

As acdes de controle Aug.1, Auy., ..., AUy s80 passadas, e podem ser agrupadas

em um somatério na forma,

N
S, = Zhi Aty (3.18)

i=2

Substituindo as equacdes (3.18) e (3.15) na (3.17), obtém-se
Vin =y + by duy + S (3.19)
No instante (k+2)Ta, tem-se

Fiwr =Vewr + M Aty + By Auy + By Auy | + By Au, + L+ By A,y (3.20)

onde as a¢des de controle passadas podem ser agrupadas em,
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¥
S, = Zhs Ary,y g (3.2
i=3

Substituindo-se a equacio (3.21) na (3.20), obtém-se

Ve =Fea + B Auy,, + by Auy + S, (3.22)
Substituindo-se agora a expressdo (3.19) em (3.22), tem-se

o=yt +h)Au, + kB Aug, + S, + 8, (3.23)

Aplicando-se este raciocinio para todo o horizonte de predigdo, define-se a

equacio na forma genérica,

jz§+j =Y, + a; 8u, + a; Auy, o+ oag Auy, PJ,
J
onde, a,=>h (j=123,...7)

i=1

i

J (3.24)

B= 28

F=1

N
Sp= Dk Au,, , (m=1,23..V)

J=mal

Sendo P; elementos do vetor de projecdo que incluem as predig¢des futuras da

variavel controlada, baseadas em mudangas j4 implementadas na variavel manipulada.

Na sua forma vetor-matriz a equagfio (3.24) pode ser escrita como,

[ p¢, a 0 0 - 0 Au, 1 [y +P

Phea a, 4 6 - 0 Auy Yy + B

Via | =8 4 a o O] Aup, [+ Y+ B (3.25)
_37/;:/_ @y Gy Ay, ccoay| | Augy ] Ve By

3.5-LEI DE CONTROLE

O projeto do controlador no controle preditivo com modelo é baseado no

comportamento predito do processo. O objetivo do controlador ¢ calcular as agBes de
controle de modo que as predi¢Ses cotrigidas ( j, ;) se aproximem o méximo possivel da

trajetoria de referéncia, ou seja, dos valores desejados de “set point™ nos V passos de tempo
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futuros. CUTLER e RAMAKER (1980) utilizaram como trajetéria de referéncia para todo

o horizonte de predigfio o valor atual do “set point”, ou seja,
Y, =n  J=L23,..F (3.26)
Fazendo-se a diferenga entre as equagSes (3.26) e (3.25), obtém-se de forma
matricial,
Epy = = dyy My + Eyy (3.27)

onde A'e Au sfo,respectivamente, a matriz triangular VxV e o vetor de a¢des de
controle futuras, com dimensdo Vx1, definidos na equagfo (3.25). Os outros dois vetores

sdo definidos por,

_yfﬂ "j‘}ifﬂ
d ~L
_ Yz = Viaa
E= yf+3 -5;:4»3 (3.28)
_&yl‘:{-V —j;i{;+V“
rEﬂ: _Pt ]
Ek "'Pz
E'={E, - P, onde E, =r, —y, (3.29)
Ey =By

Ambos vetores, E ¢ E', representam os erros preditos. E' é calculado com base

nas agdes de controle passadas e representa o desvio predito da variavel controlada em

relagdo 4 trajetéria desejada. No entanto, o calculo de £’ assume um comportamento em

malha aberta, ou seja, assume que nenhuma perturbacio ou agfio de controle ocorrera no

processo durante o horizonte de predigdo. O célculo do vetor £ faz a mesma suposigio
referente as perturbagdes, porém assume um comportamento em malha fechada, predizendo
0 erro entre a trajetoria desejada e o valor predito com base nas agbes de controle

implementadas a partir do instante atual de tempo até o final do horizonte de predi¢ao.
Se pretende-se um ajuste perfeito entre o valor predito da varidvel controlada e a

trajetoria desejada para todo o horizonte de predigio, portanto E =0, tem-se que
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0=-~AAif + E (3.30)
A solucédo da equacdo (3.30) € dada por,

Aid = (4) E (3.31)
A solugio dada pela equacgio (3.31) para a lei de controle tende a nfo ser

satisfatoria, pois estd baseada na condigo do valor predito ser exatamente igual ao valor

desejado durante todo o horizonte de predicéo.

Para resolver este problema, a estratégia DMC consiste em diminuir
arbitrariamente a dimensfio do vetor Ai de V para U. Desta maneira unicamente sio
calculadas as préximas U (horizonte de controle) agdes de controle, podendo se escrever a

equacio (3.27) como,
Eyy = - Ay Ny, + Ejy (3.32)
onde 4 € a matriz VxU, chamada de matriz dindmica, formada pelas primeiras U
linhas de 4" .

Desta maneira a equagéio (3.32) forma um sistema sobre determinado que ndo
possui solugfio exata. No entanto, € possivel obter os melhores valores para a varidvel
manipulada minimizando um fator de desempenho definido por CUTLER e RAMAKER
(1980) como,

Jlai] = EE (3.33)

A equacfo (3.33) € analoga 2 equacfo (3.1) dada como funcio objetivo do
controlador preditivo. Portanto, sdo calculados os U valores da varidvel manipulada ( Ai)
que minimizam os quadrados dos erros entre a trajetoria predita € desejada da variavel

manipulada ao longo do horizonte de predigio

Estes valores de A#l sdo dados pela equagdo abaixo, que ¢ a solucBio da equagio

(3.33) e corresponde a lei de controle para o controlador DMC.

A = (474 AT B (3.34)
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Uma dificuldade da lei de controle dada pela equacfio (3.34) € que a sua
implementac@o pode resultar em movimentos excessivos na variavel manipulada, entenda-
se grandes valores de cada elemento de A# , ou até em respostas instaveis. Uma alternativa
para solucionar este inconveniente ¢ modificar o fator de desempenho de maneira que se
penalizem os movimentos da varidvel manipulada. O novo fator de desempenho é definido

como,
J[ai] = ETWE + ARTW,Au (3.35)

onde W; e W, sfo matrizes definidas positivas, normalmente matrizes diagonais
com elementos positivos. A nova lei de controle que minimiza o fator de desempenho é

dada por,

Ai = (ATWA + W) AT W, E'

- (3.36)
ou A = K. E’

Onde K. € a matriz pseudoinversa dos ganhos feedback com dimensdes UxV.

A equacgdo (3.36) permite calcular U agbes de controle. Teoricamente, depois de
calculadas as agdes de controle, € possivel esperar U instantes de tempo para recomegar 0s
calculos. Porém, se durante este intervalo de tempo ocorrerem perturba¢des no sistema, ou
houverem erros no modelo, estes nfo seriam levados em consideracio pelo controlador.
Portanto, o procedimento usual € calcular a cada instante de tempo U acdes de controle e
implementar unicamente o primeiro elemento do vetor A, observar yi+; € entdo reiniciar
is calculos. Como somente o valor do escalar Au,, primeiro elemento de Ai, precisa ser
calculado, precisa-se unicamente a primeira linha (K,;) da matriz X.. Entdo, para reduzir o

esforgo computacional, escreve-se a lei de controle como,

u, =u, , + K E' (3.37)

Uma poderosa ferramenta que o confrole DMC fornece € a possibilidade de
acrescentar restricGes nas varidveis manipuladas e controladas na fungédo objetivo, situacio
que se apresenta normalmente em vAarios processos quimicos na indfistria. Qutro poderoso
recurso é a possibilidade de se aplicar o algoritmo DMC a sistemas de controle de miltiplas

entradas e saidas (MIMO). Estas duas opcdes escapam ac escopo deste trabalho e, portanto,

42



Capitulo 3 — Controle preditive por maitriz dindmica

nfo serdo tratados aqui. Encontram-se na literatura alguns trabathos que estudam e mostram
exemplos de controle DMC com multiplas varidveis e com restrigdes, como os de PRETT ¢
GILLETTE (1980); MAURATH, LAUB, SEBORG e MELLICHAMP (1988) e
SHRIDHAR e COOPER (1998). Sendo que neste ltimo trabalho sfo apresentadas regras

para a sintonia deste tipo de controlador.

3.6 - PARAMETROS DO CONTROLADOR (SINTONIA)

No projeto de um controlador preditivo, devem ser determinados varios
parimetros para obter-se a resposta desejada com um esforgo de controle apropriado. Para o
controlador DMC com supressio de movimento desenvolvido anteriormente estes
pardmetros sdo: o tempo de amostragem (Ta), o horizonte do processo (N), o horizonte de
predi¢do (V), o horizonte de controle (U), a matriz peso para os erros preditos (W) e a

matriz peso para as agles de controle calculadas (W2).

A selecdio do tempo de amostragem afeta a escolha dos horizontes, ja que os

mesmos sdo definidos como miltiplos inteiros de Ta.

O horizonte do processo (NTa) deve ser grande o suficiente para reduzir os erros
de truncamento que podem surgir quando for feita a prediciio do processo utilizando o
modelo, e para que o mesmo seja representativo dos dados experimentais. SEBORG (1989)
sugere que NTa seja escolhido de maneira que corresponda ao tempo de estabilizagdo do
processo em malha aberta, que € igual ao tempo necessério para que a resposta ao degrau
em malha aberta alcance 99%. MARCHETTI, MELLICHAMP e SEBORG (1983) sugerem
que N seja escolhido de maneira que o valor de sy seja da ordem do erro da medida na
variavel de saida. Valores de N pequenos sfo desejaveis para se reduzir o esforgo
computacional nos célculos envolvidos no problema de controle. No entanto, uma
diminuicZo de N implica em um aumento de Ta, o que resulta em uma descricio mais
limitada da dindmica do processo e numa menor flexibilidade do controlador. Portanto,
deve-se buscar um compromisso entre estas duas varidveis de maneira que o desempenho
do controlador ndo seja prejudicado. MAURATH, MELLICHAMP e SEBORG (1988)

recomendam valores de N compreendidos entre 18 e 70.

O horizonte de predi¢io (V) é o numero de predi¢des, quantidades de valores da

variavel controlada que serfio preditos, utilizados nos calculos de otimizagio. E, também, a
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dimens3o da primeira linha da matriz X, o vetor K. Aumentar o horizonte de predigio
(V) resulta em uma ag3o de controle mais conservativa, estabilizando a resposta do
processo em malha fechada. Porém, aumentar V aumenta também o nimero de equacles
que devem ser resolvidas pelo método dos minimos quadrados na otimizac8o, aumentando
o esforgo computacional (MAURATH, MELLICHAMP ¢ SEBORG, 1988). SEBORG
(1989) sugere escolher V = N + U, enquanto MAURATH, MELLICHAMP e SEBORG
(1988) sugerem utilizd-lo como parametro de sintonia € SHRIDHAR e COOPER (1997)
sugerem determinar V utilizando dados da dindmica do processo aproximada por um

modelo de primeira ordem com tempo morto.

O horizonte de controle (U) € o nimero de agbes de controle futuras que serdo
calculadas na etapa de otimiza¢do para reduzir os erros preditos. Corresponde, também, &
dimensdo da matriz a ser invertida na implementa¢3o da lei de controle, gerando um
aumento do esforgo computacional quando seu valor aumenta. Aumentar o valor de U pode
resultar em uma performance melhor do sistema de controle, porém resulta em agdes de
controle excessivas e em um controlador menos robusto. SEBORG (1989) sugere que um
bom valor inicial para U resulta do tempo necessério para que a resposta em malha aberta
atinja 60% do seu valor, ou seja, UTa = tge, . MAURATH, MELLICHAMP e SEBORG
(1988) afirmam que para o processo sem restricio e uma Unica entrada e saida obtém-se
resultados excelentes fazendo-se U = 1 e sintonizando-se o valor de V, sendo um bom valor

inicial para V o que corresponde a VTa = tspo, .

As matrizes W; e W sfo as matrizes peso da lei de controle e contém um ntmero
potencialmente grande de pardmetros de sintonia. No entanto, geralmente é suficiente
selecionar Wy =1, o que implica que todos os erros preditos sdo ponderados igualmente, e

W, = f1, onde I € a matriz identidade e fum fator de supresséo.

Valores grandes de f penalizam mais a acdo de controle (Au) reduzindo seu
tamanho, tendo-se um controle menos vigoroso e mais robusto. Quando /= 0 o controlador
€ muito sensivel a mudangas no valor de U. MARCHETTI, MELLICHAMP e SEBORG
(1983) mostram que isto € devide a que quando o valor de U aumenta ou o de Ta diminui o
determinante de 474 tende a zero, a matriz passa a ser mal-condicionada, o que resulta em
uma resposta muito oscilatéria ou instavel, problema que pode ser solucionado fazendo-se
/> 0. MAURATH, MELLICHAMP e SEBORG (1988) sugerem selecionar o valor de f por
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tentativa e erro usando resultados de simulac@o para julgar se a resposta do controlador €
muito lenta ou enérgica. Recomendam, também, inicialmente modificar f em fatores de 10.
SHRIDHAR e COOPER (1997) determinaram uma expressio analitica para o cédlculo de fa
partir da dinmica do processo aproximada por um modelo de primeira ordem com tempo
morto. Estes autores sugerem que o fator de supressdio (f} é o principal pardmetro de

sintonia de um controlador DMC.

3.7 — CONCLUSAO

O controle DMC € uma técnica de controle digital que faz parte das técnicas de
controle preditivo com modelo (MPC). O mesmo ¢ uma poderosa ferramenta para o
controle dos processos quimicos por permitir controlar sistemas que possuem dindmicas
complexas, adicionar restri¢des nas varidveis controladas e manipuladas, e ser aplicado a
sistemas com multiplas entradas e saidas. Atualmente ¢ a técnica de controle MPC mais

utilizada na indsiria.

O algoritmo de controle permite obter uma expressio explicita para o calculo das
agdes de controle resolvendo unicamente um sistema algébrico. O seu funcionamento
depende da sintonia correta de diversos pardmetros. A influéncia direta de cada um destes
nio € facil de ser determinada requerendo, muitas vezes, a simulago do comportamento do

controlador para diferentes sintonias, de modo a obter o melhor desempenho do mesmo.

Encontram-se na literatura diversos estudos dos resultados obtidos e sintonias
utilizadas em controladores DMC aplicados a varios sistemas, sendo alguns deles
industriais ¢ outros de simulagfo tedrica. Os trabalhos mais recentes tentam estabelecer

diretrizes para a sintonia dos controladores DMC tanto no caso SISO como MIMO.
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4.1 - INTRODUCAO

A implementagio de uma estratégia de controle exige o conhecimento do
comportamento dindmico do equipamento que se deseja controlar. Este comportamento
sera determinado através da modelagem matematica dos fendmenos que ocorrem em seu

interior.

Neste capitulo ¢ apresentada a modelagem matemética do forno de pirdlise de
etano. E realizado o equacionamento de dois sistemas dentro do forno: a tubulagdo da
serpentina {que serd chamada de reator) em cujo interior acontecem as reagdes de pirdlise, e
a cdmara de combustfio (que serd chamada de fornalha) que fornece o calor necessério a

reagio. Ambos sistemas deveram ser resolvidos em forma conjunta.

4.2 - MODELO DO REATOR

As reacdes quimicas para a obtencdo do etileno acontecem no interior da
serpentina do forno de pirdlise. Esta serpentina € formada por duas se¢Ses: (1) a secdo de
convecgdio onde a mistura de hidrocarbonetos e vapor d’agua € pré-aquecida e, (2) a se¢do

de radiacdo onde as rea¢Oes quimicas acontecem.

Para descrever o comportamento dindmico do reator (isto €, da serpentina na zona
radiativa), € necessirio que sejam estabelecidas as equagdes que descrevem o

comportamento das varidveis operacionais ao longo do mesmo.

4.2.1 — Balanco de massa transiente

Considerando um reator tubular com fluxo turbulento (PFR), pode-se obter a
equac¢fo de conservacio da massa aplicando-se o balango de massa para a espécie i em um
elemento de volume fixo no espago. O elemento de volume estd representado na Figura

4.1. e deve ser pequeno o suficiente para que as hipdteses assumidas sejam validas.
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Bt

oy B
Wiy e

Fig. 4.1: Elemento de volume do reator tubular.

O balango de massa para a espécie 1 pode ser representado pela seguinte equagfo:

Acumulo de Taxa de entrada Taxa de saida Taxa de consumo
massadeino |=| demassadeino |—| demassadeino |—| deiporreagiono
volume de controle volume de controle volume de controle volume de controle

.1

Desprezando todos os efeitos difusionais as varias contribuigbes ao balango de

massa sio:

»  Taxa de acimulo de massa da espécie i
rr’ Az —*t (4.2)
= Taxa de entrada de i no elemento de volume AV

zriuCy, 4.3)

n Taxa de saida de i do elemento de volume AV

zriuCl,, . (4.4)

»  Taxa de consumo de i por reacio quimica no elemento de volume AV

50



Cuapitulo 4 — Forne de pirolise. Modelagem dindmica

xr? Az (~r,) (4.5)
onde:

tr Az — Volume do elemento de controle (m>)

e —  Area transversal do volume de controle (m?)
Az —  Comprimento do volume de controle (m)

T —  raio da tubulago (m)

Ci —  Concentragfio da espécie i (kmol/m3)

u —  Velocidade superficial na diregfio axial (m/s)
T —  Taxa de reagio para o reagente i (kmol/m’ s)

Substituindo as equacdes (4.2) a (4.5) em (4.1), obtem-se:

ocC,
wrf gz t=ar’uCl,—ar’uCl,  ~nr’ dz(-r) (4.6)

Dividindo a equagiio (4.6) por (n r* Az) e aplicando a definigdio de derivada quando

Az--+0 (elemento de volume infinitesimal), tem-se:

o) () %)

ot
Devido & mudanga de volume associada & reacgfio quimica, € mais conveniente
expressar 0 balango de massa em termos do nimero de moles do que em termos da

concentracio da espécie 1. Portanto, sabendo-se que:

uC, =F, (4.8)
e,
N,
F,=— 4.9
== 4.9)
onde:
Fi ~s  Fluxo molar de i (kmol/m’s)
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N, ~»  Vazdo molar de i (kmol/s)

t

A ~>  Area de escoamento (m?)

pode-se rearrumar a equagio (4.7) da seguinte maneira:

a(NguA) (N /4) ~(r) (4.10)

Considerando u constante num dado &z e Jt, hipotese que € validada
considerando-se elementos de volume e intervalos de tempo pequenos o suficiente, a

equagdo (4.10) pode ser escrita como:

Ao 1 () (4.11)

2
1

Rearranjando os termos da equacéo (4.11), sabendo-se que A = - (onde D, é o

difmetro da tubulac@o) , e considerando as j reacdes existentes (onde oy é o coeficiente
estequiomeétrico do componente i na rea¢éo j, convencionado como positivo para produtos e

negativo para reagentes) obtem-se a equagfo final do balango de massa, apresentada a

seguir:

-é-g-“—u-m—+u.42a,} r; (4.12)
af F=1

O balango de massa na equagdo (4.12) € escrito para uma espécie quimica
devendo-se, portanto, aplicar o balango para todas as espécies quimicas participantes das j
reacdes.

Para o caso da pirolise de etano RAMAN, R. (1985) realizou a simulagio em
regime estacionario utilizando a série de reagGes propostas por FROMENT et al. (1976).
Este mesmo esquema reacional serd utilizado neste modelo transiente. Sendo as principais

reagfes:
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CoHg < CoHy + Ha

CoHg %2 C3Hg + 2 CHy
CsHg <= CoH, + CH,

CyHa + CoHy — CaHe

CoHly + Gt — CsHg + CHy

Como o tempo de residéncia é muito pequeno, as reagbes inversas foram
consideradas despreziveis. A decomposic¢do do C;H; formando carbono, e as reagdes entre
este ¢ o vapor nfo sdo consideradas para preservar a simplicidade. As taxas de reagdo sfo

determinadas utilizando-se a equagfo de Arrhenius.

Observa-se, portanto, que teremos cinco reagdes quimicas j e oito compostos
quimicos i participando das mesmas (a 4gua s6 atua como diluente). O que significa que

devem ser resolvidas oito equagBes diferenciais como a equagdo (4.12).

4,2.2 — Balanco de energia transiente

Os sistermas reacionals apresentam, geralmente, efeitos térmicos associados as
reagOes quiniicas ou a quantidade de calor trocada com o exterior através das paredes do
reator. Isto faz com que haja a necessidade de mais uma equacio que modele
matematicamente o comportamento da temperatura ao longo do reator. Esta expressio

adicional € o balango de energia, podendo ser representado pela seguinte equagéo:

Actmulo de Taxa de entrada Taxa de safda Taxa de energia Taxa de energia
energia nointeriordo [=| deenergiano |-i deenergiano |(+| absorvidano |[+| liberadana

volume de controle volume de controle| | volume de controle| | volume de controle reago quimica
(4.13)

As varias contribuigfes ao balan¢o de energia podem ser expressas como:

= Taxa de acumulo de energia

)
M
—_~ L (4.14)

ot

zri Az

53



Capitule 4 — Forno de pirdlise. Modelagem dinémica

= Taxa de entrada de energia no elemento de volume AV

2
zriupc, T

M

E

" Taxa de saida de energia do elemento de volume AV

n’rzupcpT

M

z+ Az

. Taxa de energia absorvida pelo elemento de volume AV

2wrdz Q

" Taxa de energia liberada ou consumida pelas j reagSes quimicas

3

Tr® dz Z(—AHj)rj

a1
onde:

nrt Az —
nr >
Az —
r —
T —
u —
p -
cp —
M —
Q —>
AH; -
1 —

Volume do elemento de controle (m°)

Area transversal do volume de controle (m")
Comprimento do volume de controle (m)

Raio da tubulag#o (m)

Temperatura dos reagentes (K)

Velocidade superficial na direcdo axial (m/s)
Densidade da mistura gasosa (kg/m3)

Calor especifico da mistura gasosa (kJ/kmol K)
Massa molecular da mistura gasosa (kg/kmol)
Calor transferido pela parede lateral da tubulago (k)/s m?)
Entalpia de reagfio da reagfo j (kJ/kmol)

Taxa de reacdo da reagdo j (kmol/m’ s)

(4.15)

(4.16)

4.17)

(4.18)
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Rigorosamente o calor de reagfo (AH;) varia com a temperatura ao longo do
reator, e € calculado usando dados apropriados de capacidade calorifica. Entretanto, neste
modelo, € usado um valor médio para cada reagfio, considerando uma faixa previsivel de

temperatura no reator.

Substituindo as equagdes (4.14) a (4.18) em (4.13), obtem-se:

pe, T
i & ’ 7 : T 3
M Triupc Triupec
ot - a - p“ . _.+A=+271‘?‘AZQ+75?’2 Az (‘AHJ)FJ‘
M i=i

(4.19)

2
rr Az

M

4

Dividindo a equagfio (4.19) por (t r* Az) e aplicando a definigdo de derivada

quando Az—0 (elemento de volume infinitesimal), tem-se:

a(pcpT) [upcpTJ

M M 20 ¢

A SR +Z(-4Hj)rj (4.20)
Jj=

Sabendo-se que:
up=G (4.21)

que pode ser reescrito como,

up
ZL=F 4.22
M ( )

onde novamente podemos escrever,

N
F= = (4.23)
e,
Ne, =Zij(N,. ¢, (4.24)
onde:
G ~»  Fluxo méssico total (kg/m’s)
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F —  Fluxo molar total (kmol/m?s)

N —s  Vazéio molar total (kmol/s)

A —  Area de escoamento (m?)

pode se rearranjar a equagéo (4.20) da seguinte maneira (sendo r=Dy2):

S, e, )7 S(W,c,)T
i=1 juf

) ——

Fo i R —

u A A

10 ¢
~ - - 5 + 3 (an ), (4.25)

J=1

Considerando u, N e ¢, constantes num dado 0z e &t, hipdtese que novamente é

validada considerando-se elementos de volume e intervalos de tempo pequenos o
suficiente, aequacfo (4.25) ficard:

i(N,- cp,-) i(N, cp,.)

) or = oT 4 0

e e e

5
———= T %D " 3 (a4a,)r, (4.26)

j=1

2
Rearranjando os termos da equagéo (4.26), lembrando que A = =D,

, obtem-se a
equacdo final do balanco de energia que apresenta a seguinte forma:
T D7 g
LA A S, 13 O S 2 < ) @4.27)
% X)) P
oy i = — ¥ n

4.2.3 — Perda de carga no reator

Para realizar a simulagio do reator, necessita-se conjuntamente com os balangos

de massa e energia a equagdio da perda de carga ao longo do reator. FROMENT (1990)
recomenda utilizar na modelagem da perda de carga a seguinte expressio:
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2 2
Z D &

A equacio acima considera a perda de carga devido ao atrito nas porgdes reta da
tubulagdo, sendo que nfo sdo consideradas as perdas devidas as curvas da serpentina, e
também a perda devida a mudangas na velocidade (segundo termo da equaco). Estas
mudancas na velocidade se devem as mudancas devido as variagOes das condigdes

operacionais, assim como a mudanga no numero de moles totais ao longo do reator.

Para uma mistura reacional gasosa a baixa pressfo, onde pode se considerar gés

ideal, tem-se que:

RT
y=L KL (4.29)
M P

portanto, pode-se escrever o termo correspondente a variagfio da velocidade em relagfo 4

posi¢do como:

M dz dz

= (4.30)

du GR| I dT+Td(1/1\7)_GRTdP
MP? dz

Substituindo as equagdes (4.29) e (4.30) em (4.28) obtem-se:

_év__zprZRJT2+pGRT GR Jmi{wd(z/ﬂ")_axrg
" d& D, M'PpP? MP | P |Md dz MP d

”2przR2T2+szR2T£+pGQR2T2d(I/H)mpG"Rszgg

D. M P wMP & MP & | M P &

(4.31)

Multiplicando por P e dividindo por G*RT a equagiio (4.31) e eliminando da

PM :
mesma p, lembrando que p = T’ tem-se apds rearrumar oS termos:

. dWH), 1[2f, 14 @32
MP G°RT)d dz M |D Tdz
Sabendo-se que G = % = —_1\% = —— _ pode-se escrever:
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dyM) 1 av 1 &av,
dz Gid Gixa (%:33)

Substituindo a equagdo (4.33) na equagdo (4.32) e arrumando a expressdo obtida,

tem-se a expressdo final da para a perda de carga no reator:

_{miiﬁs_wi[iﬁ 15{}
dP GA o dz M|D T d
P 7 P

MP oG RT

f

(4.34)

onde:
R — Constante universal dos gases (8.314 kJ/kmol K)

P - Pressdo da mistura gasosa (kPa)

f —  Fator de atrito de Fanning

o —s Constante para adequagéo das unidades (neste caso a = 1.0 x 107)

4.3 - MODELO DA FORNALHA

A pirdlise do etano é uma reagio endotérmica e, portanto, deve ser fornecida
energia para a mesma acontecer.

Para se ter a descricdo completa do comportamento da fornalha é necessario obter
o modelo matematico que descreva o comportamento da cdmara de combustio da fornalha

(que, como dito anteriormente, serd chamada de fornalha) e as trocas de energia da fornatha

para o reator.

4.3.1 — Balan¢o de massa da combustio
A fornalha consiste, em forma simplificada, de uma caixa metélica retangular na
qual é gerado calor a partir da combustiio de certos hidrocarbonetos. Esta combustiio ¢ dada

no interior de uma série de queimadores radiativos que se encontram ao longo de todas as

paredes da cimara.
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Em seu trabalho RAMANA et al. (1988) realizou a simulagfio de uma fornalha de
pirdlise de etano no qual o combustive] utilizado era uma mistura de 95% v-v de metano e
5% v-v de hidrogénio com 15% de excesso de oxigénio. Neste trabalho sera utilizado a

mesma mistura combustivel para a simulacéo da fornalha.

A reagdo de combustio € considerada, por hipotese, uma reagio completa, tendo
como produtos a agua ¢ o didxido de carbono. O ar alimentado serd admitido como tendo
uma composi¢&o molar de 21% de oxigénio e 79% de nitrogénio. As reagdes de combustiio

para o combustivel utilizado sdo as seguintes
H, + %20, — H;O
CHs +20; — CO; +2 HyO

A base de célculo ¢ escolhida em fungfio da conveniéncia de cada situagfo. Para

este caso fot determinada uma base de cilculo de 1 kmol de combustivel seco.

A partir dos dados disponiveis, o calculo estequiométrico, com base no esquema
reacional acima, fornecera o balango de massa do sistema de combustfio e, portanto, uma
relacdo entre a massa de combustivel ¢ de ar alimentados que serd necessiria no

desenvolvimento posterior do modelo. Os resultados obtidos encontram-se na Tabela 4.1.

Tabela 4.1: Resultados balango de massa do sistema de combustio

Componente kmoles Componente kmoles
Ha 0,95 |0, fornecido 2,214
CH, 0,05 [N, fornecido 8,328
O; tedrico 1,925 |CO, produzido 0,95
N» tedrico 7,242  |H>0 produzido 1,95
Ar tebrico 9,167 |07 em excesso 0,289
Ar fornecido 10,542 [N, em excesso 8,328

A tabela acima mostra que para cada kmol de combustivel alimentado é necessario
alimentar 10,542 kmoles de ar. Sabendo-se a composigao do combustivel e do ar e 0s pesos
moleculares de ambos, é imediata a determinac¢fo da razfo entre a vazdo massica de ar e de

combustivel (@¢). Os dados considerados para a realizacéio deste cdlculo estdo referenciados
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no PERRY (1997) e sfio: PMa = 28, 951 kg/kmol, PMy; = 2,016 kg/kmol, e PMcus =
16,032 kg/kmol.

Desta maneira a razdo entre a vazio de combustivel e de ar é:

war = }' 9’907 wcomb (4'35)

4.3.2 — Balango de energia transiente

E necessério saber qual ¢ a dindmica que apresenta o sistema de combusto, ja que
o mesmo calor gerado por este serd absorvido pela mistura reacional no interior do reator

(serpentina).

A simulacfo rigorosa da troca de energia na cdmara da fornalha ¢ um processo
complexo, que ja foi estudado por autores como RAMANA er ol (1988), devido a que o
principal mecanismo de troca é o radiativo o que requer uma descricdo completa da

geometria da fornalha, o arranjo da tubulacéo e os queimadores.

Neste trabalho para preservar a simplicidade, ja que o interesse principal do
mesmo € o controle do equipamento, todas as resisténcias as trocas térmicas serdo
desprezadas, tornando o modelo ideal, e o fluxo de calor da fornalha para a serpentina sera

considerado uniforme ao longo da mesma e, portanto, fungio unicamente do tempo.

Dada estas simplificagdes o fluxo de calor que sera absorvido pelo reator pode ser
considerado como o gerado pelo combustivel menos o que € perdido pela eficiéncia da
fornalha e o que € gasto para aquecer o ar alimentado na combustio. Desta maneira
aplicando-se a primeira lei da termodindmica obtem-se:

Q“WC(I—Y)HC“WWCPW(I;—I;F) _
dr xD_ L

text

0 (4.36)

Substituindo a equagio (4.35) na (4.36) obtem-se a expressfo final do balango de
energia transiente na fornalha que apresenta a seguinte forma:

dE o, (-Y)H -19901a, cp, (T, -T,)
dt nD,, L

Lext

o) (4.37)
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onde:

®. — Vazio de combustivel (kg/s)

Y —  Eficiéncia da fornalha

He — Poder calorifico do combustivel (kJ/kg)

¢pa — Capacidade calorifica do ar (kl/’kg K)

T, — Temperatura de saida dos gases de combustdo (K)
Ty — Temperatura de entrada do ar (K)

Dixx — Didmetro externo da serpentina (m)

L — Comprimento da serpentina na zona radiativa (m)

Q = Calor transferido pela parede lateral da serpentina (kJ/s m?)

4.4 - O PROGRAMA DE SIMULACAO

A modelagem matematica desenvolvida anteriormente forneceu sistemas de
equagbes diferenciais parciais (balangos de massa € energia do reator) e equagdes
diferenciais ordindrias (perda de carga no reator e balango de energia da fornalha). Para
obter-se a solucdo do modelo matemdtico as equagbes diferenciais parciais serfo reduzidas

a ordindrias mediante a aplicagfio de um método de discretizagfo.

O método utilizado neste trabatho serd o Método das Diferencas Finitas. A
utilizag8o deste método € propicia para os balangos de energia e massa transientes no

reator, onde se tem a temperatura e o fluxo molar em fun¢io do tempo e da posigio.

A discretizacio sera aplicada somente na posigio z porque possui o dominio

restrito e definido, enquanto que o tempo t possui um dominio infinito.

Exemplificamos o método mediante o balan¢o de massa no reator, cuja expressio

apos a aplicacfio das Diferencas Finitas para tras é:

dN""’ dNi’z + Ai (4.38)
=—u k74 &. Fr. .
dt dz il
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Sendo que o termo da derivada em relagdo & posicéo é calculado como:

dNr‘.: _ Nr‘,: _Ni,:-l
& Az

(4.39)

Portanto, € necessdrio para a resolug@o do sistema de equagles o conhecimento

dos perfis iniciais de temperatura e composi¢do ao longo de reator.

Uma vez obtido o sistema de equacgdes diferenciais ordinarias unicamente, o

mesmo sera resolvido mediante a aplicac8o do método de Runge-Kutta-Fehlberg.

4.4.1 — Fluxograma do programa

O programa de simulagfio foi escrito em linguagem Fortran, ¢ a listagem do
mesmo se enconira na segio anexa A.1. As equagdes (4.21), e (4.22) séo discretizadas na
posigdo (z) utilizando o meétodo das Diferencas Finitas na subrotina DERIV escrita de
forma genérica. O sistema de equagfes formado pelas expressdes ja discretizadas (4.21),
(4.22), e a expresséo (4.38) ¢ integrado no tempo (t) segundo o procedimento Runge-Kutta-
Fehlberg na subrotina RKF45 (WATTS e SHAMPINE, 2000), que ¢ escrita de modo
genérico podendo ser usada para qualquer sistema de equac¢des diferenciais ordinarias de
primeira ordem. Os integrandos das equagSes diferenciais sfo calculados na subrotina

INTEGR.

Todas as informagGes sobre pesos moleculares dos componentes, pardmetros da
equacdo de Arrhenius para todas as constates das taxas de reagfo, calores de reacdo e os
coeficientes que relacionam a capacidade calorifica e a viscosidade com a temperatura séo
citados por RAMAN (1985) e estdio alocados no subprograma BLOCK DATA DADOS sob
os blocos COMMON apropriados.

A relagdo entre a capacidade calorifica e a temperatura é expressa como uma

fungio polinomial sobre a faixa de ternperatura
€, =a; +bT +¢,T? (4.40)

¢ a relagdo entre a viscosidade e a temperatura € expressa como

s

(4.41)
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A viscosidade da mistura da mistura gasosa € calculada na subrotina VISCMIX,
utilizando a equacdo de Wilke (RAMAN, 1985).

A queda de pressiio € calculada utilizando a expressdo (4.34), onde o fator de
Fanning ¢ calculado na subrotina PRDROP. Esta queda de pressdo ¢ subtraida de pressdo
total no inicio do intervalo para obter a pressfo total no final do intervalo. A densidade da
mistura gasosa em cada ponto € calculada com a pressfo total em cada ponto pela lei dos

gases ideais.

Finalmente, para cada passo de tempo, a converséo do etano e a distribuigio dos
produtos s#o obtidas ao longo do reator. Obtendo-se assim, o comportamento dindmico e os

perfis de temperatura, composigdo e pressdo do forno de pirélise de etano.

Qs dados de entrada utilizados nos calculos incluem as dimensdes do reator,
pressdo na entrada, perfis de temperatura e composi¢éo ao longo do reator para o instante
inicial, vazdo de combustivel inicial na fornalha, vazdo de alimentagdo do reator e razfio de
vapor na alimentagfio. As expressdes das taxas de reagfio e a matriz dos coeficientes

estequiométricos das reacGes, também sdo especificadas.

As Figuras 4.2 e 4.3 a seguir apresentam o diagrama de blocos para o programa de

simulagéio da fornalha de pirélise de etano em regime transiente.
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Fig. 4.2: Diagrama de blocos da simulagfio transiente do forno de pirdlise de etano.
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5.1 - INTRODUCAO

No presente capitulo serfio apresentados os resultados obtidos na simulagio do
forno de pirdlise de etano utilizando o modelo matematico e programa computacional
descritos no capitulo 4. A partir destes resultados € possivel testar 0 modelo desenvolvido e

realizar a analise do comportamento do forno de pirdlise de etano.

5.2 — SISTEMA ESTUDADO

O modelo do processo foi simulado para as mesmas condi¢des operacionais
utilizadas por RAMAN (1985) em seu modelo estacionario. A Tabela 5.1 resume as

condi¢bes utilizadas na simulag#o.

Tabela 5.1: Condi¢Ges operacionais utilizadas na simulac¢éo

Variavel Valor Variavel Valor
Vazio etano (w) 0,63 kg/s Composicao (%o molar) 98,2 CyHg
Razdo vapor/etano 0.4 kg vap/kg et | 1,0 CyHy
Temperatura inicial (T) [953 K 0,8 C;3Hg
Pressio inicial (P) 304 kPa abs Comprimento dotubo 195 m
Fluxo de calor (Q) 70 kW/m? Didmetro interno tubo 0,108 m
Vazio combustivel (o.) |0,088261 kg/s  [Didmetro externo tubo 0,116 m

Para realizar a simulac¢io considerou-se que toda a tubulacfo interna (serpentina)
encontrava-se no instante de tempo inicial carregada com a mistura reacional cuja
composi¢io € mostrada na Tabela 5.1. Neste mesmo instante foi considerado que a fornalha
j& se encontrava em regime estacionério, cuja determina¢@o serd explicada a continuagéo.
Desta maneira, foi obtida a dindmica do forno de pirdlise e os perfis de temperatura,
conversdo, pressio e distribui¢fio de produtos ao longo da tubulagio, desde o estado inicial

até o mesmo atingir o estado estaciondrio.
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5.2.1 — Determinacio do regime estacionirio da fornalha

Como citado anteriormente, considerou-se que a fornalha ja se encontrava no
estado estaciondrio no instante de tempo Inicial. Para que o modelo empregado possa ser
comparado, a fornalha deve fornecer 4 mistura reacional o mesmo fluxo de calor utilizado
por RAMAN (1985) no seu trabalho. Portanto, deve-se determinar qual ¢ a vazdo de
combustivel que, no estado estacionario, fornece um fluxo de calor de 70 KW/m? & mistura

reacional no interior da serpentina. Esta determinagio foi feita resolvendo a equagio (4.37)

. . dE
para o estado estaciondrio, ou seja para = =0.

Na resolugdo desta equacdo os pardmetros da mesma devem ser conhecidos, sendo
empregados neste trabalho os valores apresentados na literatura. A eficiéncia da fornatha
(Y) foi considerada como sendo a fornecida no trabalho de RAMANA, PLEHIERS e
FROMENT (1988) para um forno de pirélise industrial. Estes mesmos autores apresentam
a temperatura de saida dos gases de combustio (Tg) na industria, cujo valor foi o
empregado na resolugfo do modelo. A temperatura de entrada do ar na fornaltha (T,) foi
considerada como sendo 25 "C. A capacidade calorifica do ar (cpa) foi calculada por meio
da expressdo polinomial fornecida por SMITH, VAN NESS, ABBOTT (2000), cuja faixa
de aplicagéio ¢ de 298 a 2000 K. No caso do poder calorifico do combustivel foi empregado
o valor sugerido por PERRY (1997) para o gés natural com um minimo de 86% de metano,
que ¢ similar a0 empregado no forno simulado. CHAUVEL e LEFEBVRE (1986) afirmam
que tubos com espessura entre 7 e 8,5 mm sfo empregados na pirélise, sendo adotado neste

trabalho o valor de 8 mm, o qual se encontra dentro da faixa sugerida pelos autores.

A Tabela 5.2 resume os dados utilizados na determinagdo do estado estacionario

na fornalha.
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Tabela 5.2: Dados empregados na determinagfio do estado estacionério da fornalha

Variavel Valor Varidvel Valor
Eficiéncia fornalha (Y) 3.0% Coeficientes cpy a= 3,355
Temp. saida gases (Tg) 1300 K b=0,575x 107
Temp. entradado ar (T,) 998,15 K c=0
Poder calorifico comb. (H,) 52510 kl/kg d=-0,016x 10°
Comprimento do tubo 95 m Didmetro externo tubo 0,116 m

A vazdo de combustivel necesséria para fornecer 70 kW/m* & mistura reacional

sera o, = 0,088261 kg/s.

5.2.2 — Comportamento do forno de pirélise de etano

Nesta se¢do serd apresentada a dindmica do forno de pirdlise obtida na simulacio
proposta, bem como os perfis desenvolvidos no interior do mesmo no estado estaciondrio

atingido.

A Figura 5.1 mostra a dinimica da temperatura de saida da mistura reacional no
forno de pirélise de etano desde o tempo inicial até o mesmo atingir o estado estaciondrio.
Como a fornalha j4 se encontra no estado estaciondrio no ternpo inicial, a figura representa
a dinimica da serpentina interna. Observa-se que o tempo de estabilizag@o do processo € de
aproximadamente um segundo, o que era esperado dada a alta velocidade de escoamento da

mistura reacional e, portanto, pequeno tempo de residéncia empregado na pirdlise.
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Fig. 5.1: Dindmica do forno de pirdlise de etano

A Figura 5.2 apresenta o perfil de temperatura da mistura reacional no interior do
forno de pirdlise para o estado estacionirio atingido. O mesmo € comparado, com o
objetivo de validar o modelo proposto no trabatho, com o perfil obtido por RAMAN (1985)
na sua simulacdo e com o valor de saida da temperatura numa planta industrial indicado por
FROMENT (1990).

Observa-se que ambos os perfis comparados sdo praticamente coincidentes e que a
temperatura de saida obtida na simulagfio proposta no trabalho € muito préxima com a
obtida num forno industrial, o que valida 0 modelo empregado. Vale salientar ainda que a
curva do perfil de temperatura sofre uma inflexfio, diminuindo o gradiente com que
aumenta a temperatura a partir da mesma. Este comportamento é devido a que na segfo
inicial da serpentina a mistura reacional nfo se encontra ainda na temperatura minima
necessaria para as reagles de pirdlise acontecerem. Na inflex3o € guando se atinge este
valor minimo, ¢ devido & natureza endotérmica das reagfes envolvidas s6 uma pequena
parte do calor fornecido fica disponivel para elevar a temperatura da mistura reacional, o
que resulta num menor aumento da mesma a partir deste ponto. A temperatura no ponto de
inflexdo ¢ de aproximadamente 750 "C, que € a indicada na literatura como sendo a minima

necessaria para acontecer 4 pirdlise do etano para o etileno (ver o item 2.2.1).
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Fig. 5.2: Perfil de temperatura ao longo do forno de pirdlise de etano

Na Figura 5.3 € mostrado o perfil da conversdo do etano ao longo do forno de
pir6lise. O mesmo € comparado com o perfil obtido por RAMAN (1985) observando-se

que ambos sfo coincidentes.
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Fig. 5.3: Conversdo do etano ao longo do forno de pirdlise
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Pode-se observar na Figura 5.3 que a conversfo apresenta um aumento no seu
gradiente na mesma posi¢do em que a temperatura sofre a inflex@o. Mostrando, mais uma
vez, que € a partir deste ponto que as reagdes de pirdlise acontecem na sua plenitude, e que

sem o fornecimento necessario de calor a reacdo pode ser extinta,

Na Figura 5.4 € apresentado o perfil da pressdio total da mistura reacional no
interior do forne de pirdlise. Novamente o mesmo ¢ comparado com o perfil obtido por
RAMAN (1985) na sua simulacfio € com o valor da pressdo total de saida numa planta
industrial segundo FROMENT (1990). Observa-se que a simulacfo proposta prevé a
mesma pressdo de saida que a2 encontrada num forno industrial, resultado que serve como
validac@io do modelo proposto. Vale evidenciar também a importdncia em se considerar o
termo da variacBo da pressio com a variacBo da velocidade. No presente trabalho foi
considerada a variacdo da pressdo devido ao atrito do fluido com as paredes da serpentina
(sem considerar as curvas) e devido a variagdo da velocidade de escoamento ao longo do
reator. No entanto, RAMAN (1985) nfio considerou a variagfo da pressfio com a variagéo
da velocidade no seu trabalho, o que explica a nio coincidéncia entre os dois perfis

mostrados na Figura 5.4.

.. simutada
T literatura

Pressio total (kPa)

120 e
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Fig. 5.4: Pressdo total da mistura reacional ao longo do forno de pirélise
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A Figura 5.5 mostra a distribuic8io dos produtos ao longo do forno de pirdlise de
etano. Observa-se que a quantidade de produtos secundérios aumenta consideravelmente a
medida em que a reagdo ocorre no interior da serpentina. Como a temperatura e a conversio
aumentam também no sentido do escoamento (z), fica comprovada a importéncia de se
utilizar um tempo de residéncia pequeno que limite a conversdo do etano e 0 aumento de
temperatura. Nota-se que o butino, que € o produzido a partir de uma reagfio que consome
etileno (ver item 4.2.1), é o produto secundario que mais aumenta sua producéo ao longo do
tubo, portanto, na direcéio do escoamento além de se ter urmn aumento no consumo do etano
tem-se o consumo do etileno, que € o produto de interesse, para produzir um produto
indesejado. Resulta entfio, que a utilizagdo de um reator mais longo ou de um tempo de
residéncia maior, implicaria em um maior custo € um projeto mais complexo para as etapas
de purificagdo que se seguem, devido ao aumento da concentragfo de produtos secundarios

na mistura reacional que deixa o forno de pirélise.

Fracbes massicas (base seca)
{e09% gsBq) SEDISSEW S80d81Y

z {m)

Fig. 5.5: Distribuic@o dos produtos ao longo do forno de pirélise

Com as condi¢des operacionais mostradas na Tabela 5.1 o forno de pirdlise de
etano teve uma converséo de 64,43 %, e uma seletividade de 79,35 %. Sendo que em este

trabalho a seletividade ¢ definida como a razfo entre a variag8o no niimero de moles de
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etileno e a variagdo no nimero de moles de etano. A producio de etileno resulta ser de
0,3002 kg/s. No anexo B encontram-se tabelados os resultados obtidos para a simula¢fo do

forno de pirdlise de etano.

5.2.3 — Anidlise da seletividade em diferentes condiges operacionais

Dado que a seletividade do processo ¢ um pardmetro de grande importincia na
economia do mesmo e na complexidade das etapas de separacfio posteriores, sera analisada
a influencia da temperatura na mesma. Para isto, foram feitas variacBes na vazio de
combustivel utilizada na simulagiio apresentada anteriormente de maneira a se fornecer &

mistura reacional diversos fluxos de calor.

A Tabela 5.3 apresenta de forma resumida os resultados obtidos para as variacbes

percentuais na vazio de combustivel aplicadas em cada caso.

Tabela 5.3: Seletividade do etileno em varias condi¢des operacionais

o, (kg/s) | Conv. (%) | T(C) Selet. (%) | Oetiteno (Kg/S) | Dprod sec (kg/s)
-20% 51,00 796,13 80,86 0,2432 0,0844
-15% 54,38 802,35 80,44 0,2577 0,0908
-10% 57,75 808,73 80,0-5 0,2720 0,0973

-5% 61,10 815,31 79,68 0,2861 0,1038
0,088261 64,43 822,15 79,35 0,3002 0.1103
5% 67,73 829,30 79,04 0,3141 0,1168
10% 70,99 836,86 78,78 0,3278 0,1232
15% 74,20 844,92 78,52 0,3413 0,1295
20% 77,35 853,63 78,31 0,3546 0,1356
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Analisando a Tabela 5.3 pode-se observar que diminuindo-se a vazio de
combustivel, portanto, diminuindo-se a quantidade de calor fornecida, aumenta-se
levemente a seletividade do processo. Nio obstante, a conversio do etano diminui
consideravelmente e a quantidade de etileno produzido (®esieno na Tabela 5.3) também
diminui consideravelmente. Desta maneira o aumento na seletividade obtido nfo compensa
a diminui¢io na produgo do etileno e na conversio do etano, resultando num produto
efluente do forno de pirdlise com muita matéria prima nfo reagida, o que também diminui a

economia do processo.

Por outro lado, aumentando-se a vazio de combustivel, ou seja, o calor fornecido &
mistura reacional, a seletividade diminui. Neste caso a conversfo do etano aumenta
consideravelmente assim como a quantidade de etileno produzida. Porém, a quantidade de
produtos secunddrios produzida (®prod ssc), cOmo um todo, também aumenta, sendo que este
aumento € malor que o aumento na produgio de etileno o que explica a diminuigio da

seletividade.

Conclui-se entdo que a seletividade ¢ sensivel a mudancas no fluxo de calor
fornecido & mistura reacional. Um aumento do fluxo de calor diminui a seletividade devido
a um aumento da produgdo de produtos indesejados, e uma diminuicgio do fluxo de calor a

aumenta, mas prejudica a produgdo de etileno e converte pouca matéria prima.

Assim, pode-se observar que as condicdes operacionais apresentadas na Tabela 5.1
levam ao resultado com maior beneficio econdmico do ponto de vista da produgio de
etileno. Portanto, a temperatura de saida da mistura reacional no estado estaciondrio obtido
nestas condigdes serd considerada como “set-point” no desenvolvimento da estratégia de

controle proposta no seguinte capitulo deste trabalho.

5.2.4 — Din&mica do forno de pirélise

Na Figura 5.6 € apresentado o comportamento da temperatura de saida da mistura
reacional do forno de pirdlise para trés variagBes em degrau na vazdo de combustivel na
fornalha. Todas as variacbes foram aplicadas no instante de tempo correspondente a 1,1

segundos, sendo que anteriormente o forno de pirdlise se encontrava no estado estaciondrio

77



Capitulo 5 — Simulacdo do forno de pirdlise. Resultados e discussdo

descrito no item 5.2.2. As magnitudes das variagBes implementadas foram de um degrau de
+20% e +10%.
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Fig. 5.6: Comportamento da temperatura de saida do forno de pirolise

para diferentes perturba¢des na vazéo de combustivel

Analisando a Figura 5.6 observa-se que a dindmica do forno para perturbaces na
vazio de combustivel tem a forma caracteristica dos processos que podem ser aproximados
como sendo de primeira ordem com tempo morto, dada a leve inflexfo que se observa no
inicio de cada curva de reag@io obtida para cada perturbacfo implementada. Para variagcSes
da mesma grandeza, porém em dire¢es opostas, a resposta do sistema apresenta
praticamente a mesma amplitude ¢ forma, o que mostra uma linearidade do sistema para as
perturbagdes introduzidas. Nota-se, também, que a resposta para uma perturbagéio de 20%
¢ praticamente o dobro que para uma variagio de 10% na vazio de combustivel, ¢ ambas
apresentam formas muito similares, 0 que ¢ mais um indicativo da linearidade do sistema.
A forma da curva de reagdo do sistema indica também que o processo se auto regula para
variagdes na vazdo de combustivel ja que um novo estado estaciondrio € atingido. Observa-
se que a resiaosta do processo € rapida, j& que 0 mesmo se estabiliza em aproximadamente 5

segundos.
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5.3 - CONCLUSAO

O modelo implementado para o fomo de pirdlise de etano permite obter o
comportamento dindmico do sistema de maneira a poder se implementar uma estratégia de
controle no mesmo. Pode ser observado um comportamento linear da temperatura da
corrente efluente do forno de pirdlise para uma variagdo na vazio de combustivel na

fornalha.

A partir dos resultados do estado estacionario obtidos neste trabalho pode-se
concluir que o modelo proposto permite analisar o comportamento de um forno de pirdlise

de etano, podendo ser estudada a influéncia das varidveis operacionais no seu desempenho.

Os resultados obtidos mostram a influéncia, e conseqiiente importéncia, do calor
fornecido 4 mistura reacional, na composicdo de saida do forno e, portanto, na seletividade

do processo, o que afeta diretamente a economia do mesmo.

Uma vez que a dindmica do forno de pirdlise € rapida, ¢ de grande importincia a
implementagdo de uma estratégia de controle que mantenha as condigdes operacionais,

dado que qualquer perturbacgfo € rapidamente sentida na saida do processo.
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6.1 - INTRODUCAO

Neste capitulo sera apresentada a estratégia de controle proposta para o forno de
pirdlise de etano e os resultados obtidos na mesma. Também sera analisada a influéncia dos
diferentes pardmetros de sintonia no comportamento do controlador, assim como na

resposta em malha fechada do sistema.

Em primeiro lugar serd aplicada uma técnica de controle convencional para
controlar a temperatura de saida da mistura reacional do forno de pirdlise, manipulando a
vazdo de combustivel na fornalha. Em seguida sera desenvolvido um controlador DMC
para realizar a aplicagio da mesma estratégia de controle. Desta maneira em ambas técnicas
o controlador serd com uma tnica entrada e uma Unica saida, ou seja, SISO. Finalmente os

resultados obtidos com ambos controladores serdo comparados.

Um motivo para se escolher a temperatura de saida do forno de pirdlise como a
varidvel controlada € a mesma ser considerada a nivel industrial um importante indicador
da operagdo do forno (CHAUVEL e LEFEBVRE, 1986). A vazio de combustivel ¢ a
variavel manipulada, pois alterando a mesma pode se ajustar a quantidade de calor

fornecida & mistura reacional.

6.2 - CONTROLE CONVENCIONAL

Nesta seg@io serd aplicada ao forno de pirdlise, com o objetivo de manter a
temperatura de saida da mistura reacional em um valor constante pré-determinado (“set-
point™), uma técnica convencional de controle por retro-alimentaco (“feed-back™). A

Figura 6.1 mostra a configuracéo tipica de este tipo de malha de controle.

Para se poder aplicar a técnica de controle, deve ser feita a caracterizagio do
processo. Uma vez conhecido o mesmo, serd escolhida qual a methor configuragfo do tipo
PID, proporcional integral derivativo, a ser utilizada no controlador. Apés selecionar o tipo

de controlador empregado, sera realizada a sintonia dos seus pardmetros.

O comportamento do forno de pirdlise de etano em malha fechada com o
controlador desenvolvido serd analisado para variacSes no “sef-point” da temperatura de

saida, caso servo, e para a aplicagio de algumas perturbagdes, caso regulador.
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Perturbaglio
set-poitt T | e » Gef » Gp variavel
* " " controlada
i Ge - Controlador
“— Gm |« Gef - Elemento final
Gp - Processo
Gm - Medidor

Fig. 6.1: Malha de controle por retro-alimentacéo.

6.2.1 — Caracterizacio do processo

Utilizando o modelo dindmico cujos resultados foram apresentados no capitulo
anterior, pode-se realizar a caracterizagfo da resposta do processo para uma perturbac¢fio.
Esta caracterizacio consiste em identificar os pardmetros que descrevem o comportamento

do sisterna tanto qualitativamente como quantitativamente.

O método empregado ¢ o desenvolvido por Cohen e Coon chamado Método da
Curva de Reag8o do processo. Estes autores observaram que, para a maioria dos processos
quimicos, a resposta do processo em malha aberta a uma variaco em degrau de amplitude
M na varidvel manipulada, tem uma forma sigmoidal (STEPHANOPOULOS, 1984). Esta
curva pode ser aproximada adequadamente por um modelo de primeira ordem com tempo

morto, cuja fungéo de transferéncia no dominio de Laplace ¢ dada por,

8y 5
K,e

=T

6.1)

onde: K, — ganho estético
T ~ constante de tempo
04 — tempo morto

sdo os pardmetros que devem ser determinados para caracterizar o processo.
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A curva de reagdo € obtida abrindo-se a malha de controle desconectando o
controlador do elemento final de controle e aplicando uma variagdio de magnitude M na
varidvel manipulada. Se nfio se considera a dindmica do elemento final de controle e do
instrumento de medida a fun¢fio de transferéncia em malha aberta serd igual & funcio de

transferéncia do processo descrita pela equaco 6.1

No presente trabalho a magnitude M da perturbagio, em valor percentual,
introduzida na variavel manipulada, a vazdo de combustivel, é de +20%. A Figura 6.2
mostra o comportamento no tempo da variavel manipulada, a temperatura da corrente

efluente do forno de pirdlise, para a perturbagfio aplicada.
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Fig. 6.2: Curva de reagdo em malha aberta do forno de pir6lise de etano.

A determinagiio dos pardmetros pode ser feita tanto graficamente quanto
analiticamente. Dada a dificuldade de se determinar exatamente os pontos necessarios e ao
maior erro que o meétodo grafico possui, optou-se pela determinacfo analitica de K, , € 84

segundo o procedimento que € explicado por SEBORG (1989).

O ganho estatico do processo € determinado calculando a razfio entre a mudanga
no valor da temperatura no estado estacionario final e inicial, e o valor da mudanca em

degrau aplicada, ou seja,
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AT nsradg estaciondrio final T, estado estacionario inicial
K = = (62)
w

¢ gstady estaciondrio final wc estado estacionario inicidl

A constante de tempo (t) € 0 tempo morto (84 ) sdo determinados pelo método de
Sundarensan e Krishnaswamy. Os autores propSem que se estimem da curva de reagfo os
tempos t; e t; correspondentes a 35,3% e 85,3% da resposta do processo. Desta maneira o

tempo morto e a constante de tempo podem ser calculados pelas seguintes equagdes,

9d = 153 tl . 0529t2

6.3
r =067, -1,) (63)

Os resultados obtidos para a determinacdo dos pardmetros da fungdo de
transferéncia utilizando a curva de reacfo mostrada na Figura 6.2 encontram-se na Tabela

6.1 a continuago.

Tabela 6.1: Valores obtidos dos par@metros de caracterizacio do processo.

Ganho estitico (K;) | Constante de tempo (1) Tempo morto (0g)

1783.35 °C/(kg/s) 1,041 s 0244 s

Observa-se que a constante de tempo do processo € pequena, ou seja, que a

resposta do mesmo € rapida, o que era esperado da analise da dindmica do mesmo realizada

anteriormente.

6.2.2 — Determinaciio e sintonia do controlador classico

Uma vez determinados os pardmetros que descrevem o comportamento dindmico
do processo, deve se realizar a escolha da configuragfo do tipo PID a ser empregada no

controlador classico, € a sintonia do mesmo.

SMITH (1985) recomenda que quando a razfio entre o tempo morto (84) € a
constante de tempo () nd3o supera o valor de 0,25 deve-se utilizar um controlador PL

Analisando os resultados apresentados na Tabela 6.1 observa-se que no sistema em estudo a
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razdo entre (84) e (1) € de 0,234 e, portanto, um controlador do tipo PI sera utilizado na

malha de controle.

A lei de controle para o controlador do tipo PI digital, a ser implementado por

computador, na sua forma de velocidade ¢ a seguinte,

Ar
Aup =y, —u,, = K, |:(e,( “ek-1) + ?ek]

H

(6.4)

€ = Vo, Wk
onde: K.— ganho do controlador
71 — constante de tempo integral
At — tempo de amostragem
e — erro entre o “sef-point” e a varidvel controlada no tempo k

ux — saida do controlador no tempo k, valor da variavel manipulada

A equagdo (6.4) foi implementada para o modelo dindmico do forno de pirélise de
etano utilizando uma subrotina em linguagem FORTRAN. Esta subrotina foi charnada de

DIGPI e a listagem da mesma encontra-se no anexo A.

E necessério para poder implementar o controlador que seja feita a sintonia do
INesmo_para 0 processo, ou seja que seus pardmetros (K; € 1) sejam ajustados. O método
utilizado neste trabalho é o de Cohen-Coon, onde os valores dos pardmetros sdo calculados

de acordo com as equagdes abaixo,

K, = ._,}.... z 09+ f_{_ (6.5)
K, 6, 127
ed[so + 3(-6-'-"-}]
T
7, (6.6)
9 + 20 [93}
T

Substituindo-s¢ os valores dos parimetros de caracterizacio do processo
apresentados na Tabela 6.1, obtém-se a sintonia do controlador. O resultado obtido

encontra-se na Tabela 6.2 a seguir
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Tabela 6.2: Resultado da sintonia por Cohen-Coon do controlador PI.

Ganho do controlador (K.) |Constante de tempo integral (7y)

2,20x10° (kg/sy °C 0,547 s

A Figura 6.3 mostra o comportamento em malha fechada da varidvel controlada, a
temperatura da corrente efluente do forno de pirélise, para uma mudanca no seu “sef-point”
da mesma (caso servo). O controlador PI empregado utiliza a sintonia proposta na Tabela
6.2 e um tempo de amostragem de 0,1 segundo. O “sef-point” da varidvel controlada foi

mudado de 822,15 °C para 842,15 °C no instante de tempo igual a 0,6 segundos.
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Fig. 6.3: Comportamento da varidvel controlada, para o controlador PI, dada

uma mudanga no “sef-point’.

Analisando a Figura 6.3, nota-se que a mesma apresenta o formato tipico da
resposta obtida com um controlador sintonizado pelo método de Cohen-Coon, podendo se
observar a razio de decaimento de um quarto e o comportamento oscilatério com uma
sobre elevagio inicial importante. As oscilagdes mostram que o processo que em malha

aberta apresentava uma dindmica de primeira ordem com tempo morto, apresenta agora em
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malha fechada, pela introdugdo do controlador, um comportamento dindmico de segunda

ordem. O tempo de estabilizacdo da resposta € de aproximadamente 5 segundos.

A Figura 6.4 mostra as acdes de controle, ou seja, 0 comportamento em malha
fechada da variavel manipulada, implementadas pelo controlador PI para obter a resposta
descrita pela Figura 6.2. Podemos observar que a primeira agfio de controle € brusca
mudando a vazdo de combustive]l em quase 60% seu valor o que resulta prejudicial para o

elemento final de controle.
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Fig. 6.4: Comportamento da variavel manipulada, para o controlador PI, dada

uma mudanga no “set-point”.

A continuago foram feitas variagGes, sendo que s6 algumas delas foram
selecionadas, nos parametros do controlador com o objetivo de analisar a influéneia dos
mesmos no seu desempenho, e de obter uma melhor sintonia. O controlador sintonizado por
Cohen-Coon foi tomado como caso base e serd chamado de controlador A, sendo a

variaco do “set-point” fol introduzida aos 0,6 segundos.

A Tabela 6.3 mostra os diferentes conjuntos de pardmetros que foram utilizados,
assim como o valor da integral do erro absoluto (JAE), que € a somatdria dos valores
absolutos de todos os erros entre a varidvel controlada e 0 “set-point”. O valor do IAE foi o

indice de desempenho utilizado para determinar qual € a sintonia mais adequada.
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Tabela 6.3: Diferentes sintonias do controlador PI.

Controlador | K. (kg/s)/ °C Tty (s) IAE
A 2,20x 107 0,547 128,58
B 2,70x 10° 0,547 133,84
C 1,70 x 107 0,547 127,14
D 2,20% 107 0,747 109,18
E 2,20x 107 0,347 192,19
F 1,70x 10 0,747 109,78

A Figura 6.5 mostra 0 comportamento da varidvel controlada para os exemplos A,
B e C, nos quais foram modificados os valores do ganho do controlador deixando o valor

da constante de tempo integral constante.
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Fig. 6.5: Influéncia do ganho do controlador (K.) no comportamento da variavel
controlada, para o controlador PI, dada uma mudanga no “set-point”.
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Analisando-se a figura 6.5, observa-se que aumentando K. a curva atinge por
primeira vez o “set-point” mais rapidamente, porém apresenta uma maior sobre elevacio e
é introduzida uma mator oscilagdo na resposta, o que segundo SEBORG (1989) € o
comportamento geral esperado para este tipo de controlador. Nota-se, também, que o
aumento do ganho do controlador aumenta o tempo de estabilizac8o da resposta devido 2
maior oscilagdo introduzida. Antes de decidir qual conjunto de parimetros apresenta a

melhor resposta devemos analisar também o comportamento da varidvel manipulada.

A Figura 6.6 apresenta as a¢les de controle implementadas pelo controlador PI
nos trés casos em estudo. Na mesma, pode-se observar que o aumento do ganho do
controlador implica em agbes de controle mais severas. As mudangas bruscas na variavel
controlada sfo prejudiciais para o elemento final de controle, como ja foi citado

anteriormente, e a possibilidade do limite fisico da véalvula ser atingido aumenta.
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Fig. 6.6: Influéncia do ganho do controlador (K.) no comportamento da variavel

manipulada, para o controlador PI, dada uma mudang¢a no “set-point™.

Na Figura 6.7 ¢ mostrado o comportamento da varidvel controlada para os
exemplos A, D e E, nos quais foram modificados os valores da constante de tempo integral

do controlador deixando o valor do ganho do controlador constante.
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Analisando a Figura 6.7 observa-se que quando o 11 do controlador diminui a
resposta do processo se torna mais oscilatéria e a sobre elevagio aumenta. Segundo
STEPHANOPOULOQOS (1984) este € o comportamento esperado neste tipo de controlador.
Observa-se, também, que o tempo de estabilizacdo da resposta é diminuido quando se

aumenta, a constante de tempo integral do controlador.
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Fig. 6.7: Influéncia do tempo integral {(7;) no comportamento da varidvel

controlada, para o controlador PI, dada uma mudanca no “set-point”.

A Figura 6.8 apresenta as agles de controle implementadas pelo controlador PI
nos trés casos em estudo. Observa-se, na mesma, que o aumento da constante de tempo
integral resulta em a¢Ges de controle mais suaves. Isto resulta em um melhor desempenho

do controlador, pois preserva o elemento final de controle.

A andlise das Figuras 6.5 ¢ 6.6 permite concluir que o controlador C com um
ganho K. = 1,7 x 107 foi o que apresentou melhor desempenho entre 0s comparados. Por
outra parte, a andlise das Figuras 6.7 ¢ 6.8 determina que, entre os comparados, o
desempenho melhor é o do controlador D com tempo integral 7 = 0,747. Devido a estas
conclusdes, decidiu-se realizar uma comparagio entro os exemplos C, D e F, sendo este
Gltimo um novo controlador sintonizado com os valores K, = 1,7 x 107% e 1 = 0,747 que

resultaram ser os melhores em cada comparagéo.
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Fig. 6.8: Influéncia do tempo integral (t;) no comportamento da variavel

manipulada, para o controlador PI, dada uma mudanga no “set-point™.

A Figura 6.9 mostra o comportamento da variavel controlada para os exemplos C,

D e F, com o objetivo de definir qual € a sintonia mais adequada para ¢ controlador PL
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Fig. 6.9: Comportamento da variavel manipulada, para trés sintonias do

controlador PI empregadas, dada uma mudanga no “set-point”.
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Observa-se na Figura 6.9 que o controlador F apresenta a resposta com menor
sobre elevagio, menor oscilagdo e que se estabiliza mais rapidamente. Resta agora observar

o comportamento da varidvel manipulada, que € apresentado na Figura 6.10.

C- (K. = 1,70x107% «, = 0,547}
D - (K, =2,20x10% < = 0,747}
F-(K,= 1,70x10%, « = 0,747}

Vazéo de combustivel (kg/s)

D,{}& T d T T 1 T T b T T T ¥ T
0 1 2 3 4 5 ] 7 8 8 10
Tempo {s)

Fig. 6.10: Comportamento da varidvel controlada, para trés sintonias do

controlador PI empregadas, dada uma mudanca ne “set-poins”.

Analisando a Figura 6.10 resulta, novamente, que o controlador F apresenta a

resposta com varia¢Ges menos severas da varidvel manipulada.

Pode-se, portanto, concluir da andlise de ambas figuras (6.9 e 6.10) que o
controlador PI com o melhor desempenho € o sintonizado com os valores utilizados no
exemplo F. Analisando os valores da IAE apresentados na Tabela 6.3 observa-se que o
controlador que apresenta o menor valor € 0 D, porém a diferenca entre este valor € o do
exemplo F é desprezivel. Portanto, utilizando a IAE como indice de desempenho pode se
afirmar que os dois melhores controladores sfo sintonizados segundo os valores do
exemplo D e F. Da comparagiio conjunta da IAE e das Figuras 6.9 e 6.10 conclui-se, entéo,

que a sintonia do exemplo F € a que resulta em um melhor desempenho do controlador P1.

A continuagfo serd aplicado ao forno de pirdlise de etano o controle preditivo por

matriz dindmica, DMC.
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6.3 - CONTROLE POR MATRIZ DINAMICA (DMC)

O controlador DMC foi desenvolvide em linguagem FORTRAN numa subrotina
chamada CONTROL que se encontra no anexo A.

Para realizar a implementagio do controlador por matriz dindmica ao processo &
necessério obter o modelo de convolugio que serd vtilizado pelo mesmo. Apds superar esta
etapa deve ser realizada a sintonia do controlador definindo os parimetros do mesmo,
sendo estes o horizonte do processo, o horizonte de predicdo, o horizonte de controle e o

fator de supresséo.

O comportamento do forno de pirdlise de etano em malha fechada com o
controlador desenvolvido sera analisado para variages no “set-point” da temperatura de

saida, caso servo, e para a aplicacdo de algumas perturbacies, caso regulador.

6.3.1 — Obtencio do modelo de convolugio

As agdes de controle no controlador DMC séo calculadas utilizando wm modelo de
convolugBio discreto. Os coeficientes do modelo sfo obtidos introduzindo-se uma
perturbacdo em degrau na variavel controlada ¢ observando-se o comportamento em malha

aberta da variavel controlada.

No presente trabalho foi introduzida uma perturbagdo de 20% na vazdo de
combustivel para se obterem os coeficientes de resposta ao degrau e impulso. Para se ter os
coeficientes normalizados, ou seja, para se ter a resposta a um degrau unitario, dividiram-se
os valores da variavel controlada obtidos pelo valor da mudanga aplicada na varidvel
manipulada. O horizonte do processo (N), ou seja, o nimero de termos do modelo de
convolucdo, deve ser o suficientemente grande para ndo acontecerem e€rros de truncamento
quando for realizada a predigdo. Isto significa que o processo deve estar o mais préximo
possivel do novo estado estaciondrio. SEBORG (1989) recomenda que se utilize um
horizonte de processo tal que seu produto com o tempo de amostragem corresponda a 99%
do tempo de resposta do processo em malha aberta. Aplicando esta recomendagio com um
tempo de amostragem de 0,1 segundo obteve-se um horizonte do processo N = 50. Os

coeficientes de resposta ao degrau e impulso obtidos, para a temperatura da corrente
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efluente do forno de pirélise dada uma variacfo na vazio de combustivel, encontram-se

tabelados no anexo B.

6.3.2 — Sintonia do controlader DMC

Uma vez determinado o modelo de convolugéo a ser utilizado, deve-se realizar a
sintonia dos demais pardmetros do controlador para o forno de pirdlise. Inicialmente foi
sintonizado um controlador de acordo com as diretivas sugeridas por DOUGHERTY ¢
COOPER (2003). Nesta sintonia foi considerado que as matrizes peso eram definidas como

sendo W) =Ie W, =fI, onde I é a matriz identidade e f'o fator de supressdo.

Estes autores realizam a sintonia do controlador considerando que o processc pode
ser aproximado por um modelo de primeira ordem com tempo morto, sendo utilizado o
determinado no item 6.2.1 deste trabalho. O primeiro passo consiste em determinar o tempo
de amostragem (At) a ser empregado pelo controlador, sendo que o mesmo deve satisfazer

as condi¢des abaixo,
At £ 017 e Ar <0586, (6.7

Substituindo os valores de © e 64 obtém-se que o tempo de amostragem do
controlador deve ser como maximo At = 0,1 s, conforme o valor utilizado para determinar o

horizonte do processo.

A continuaggo deve se determinar o valor do horizonte de predicfo (V). Os autores

indicam que o mesmo seja calculado utilizando a equagfo a seguir,

V=1Int (&4- kJ
At

8
kmlm‘(i-i-l)
At

Observa-se na equagdo (6.8) que o valor do horizonte deve ser a parte inteira do

(6.8)

nfimero calculado utilizando a expressfio sugerida. Substituindo os valores de 7, 85 € At
obtém-se um valor do horizonte de predicdo igual a 55. Os autores sugerem que O mesmo
seja no maximo igual ao horizonte do processo e, portanto, optou-se por adotar como

horizonte de predigo V = 50 que € o valor determinado para o horizonte do processo.
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O horizonte de controle (U) é determinado, segundo os autores, utilizando a

expressdo a continuagio,

U =Int ('E;T’ k] (6.9)

Observa-se que novamente o valor do horizonte deve ser a parte inteira do numero
calculado. Substituindo os valores de t, At e k obtém-se, considerando a parte inteira do

resultado, um valor do horizonte de controle igual a 13.

Resta determinar o valor do fator de supressdo, sendo que o mesmo € calculado

utilizando a seguinte equacio,

U 1357 U-1
fz}—(—)—{&+2—~—é—}]<§ (6.10)

A Tabela 6.4 resume a sintonia do controlador DMC seguindo o procedimento
sugerido por DOUGHERTY e COOPER (2003).

Tabela 6.4: Resultados da sintonia do controlador DMC segundo Dougherty e Cooper.

At N A U f

0,1s 50 50 13 1,34 x 108

A Figura 6.11 mostra o comportamento em malha fechada da variavel controlada
para o caso servo, mudanca no seu “set-point”, utilizando o controlador DMC com a
sintonia proposta na Tabela 6.4. O “set-point” da varidvel controlada foi mudado de

822,15°C para 842,15 °C no instante de tempo igual a 0,6 segundos.

Pode-se observar na Figura 6.11 que a varidvel controlada apresenta um
comportamento oscilatério com sobre elevagdo. O tempo de estabilizag@o da resposta ¢ de
aproximadamente 18 segundos. Novamente pode ser observado que a dinimica em malha
fechada tem um comportamento que pode ser aproximado por um modelo de segunda

ordem, ou s¢ja, a introdugéo do controlador aumentou a ordem do sistema.
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Temperatina ("C)

855

850 -

845

840 ~

835 ~

830

825 -

Sei-point

e

8290

1

Tempo (s)

G T
8 10 12

i
14

i6

T

18

20

Fig. 6.11: Comportamento da varidvel controlada, para o controlador DMC,

dada uma mudanca no “set-point”.

A Figura 6.12 mostra as a¢des de controle implementadas pelo controlador DMC

para obter o comportamento da variavel controlada descrito pela Figura 6.11.
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Fig. 6.12: Comportamento da varidvel manipulada, para o controlador DMC,

dada uma mudanca no “set-point”.
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Observa-se na Figura 6.12 que a curva da variavel manipulada segue o formato da
curva da varidve!l controlada, e que as agdes de controle implementadas sfo suaves. Sendo
que este ultimo fato € considerado positivo, pois preserva o elemento final de controle.A
suavidade da resposta € devido & utilizac3o do fator de supressio {f)que limita as mudangas

no valor da variavel manipulada que sio aplicadas pelo controlador.

Novamente, foram feitas véarias variagbes, sendo que sO algumas delas foram
selecionadas, nos pardmetros do controlador com o objetivo de analisar a influéncia dos
mesmos no seu desempenho, e de obter uma melhor sintonia. O controlador sintonizado
seguindo o procedimento descrito DOUGHERTY ¢ COOPER (2003) foi tomado como

caso base e sera chamado de controlador DMC A.

A Tabela 6.5 mostra os diferentes conjuntos de pardmetros que foram utilizados,
assim como o valor da integral do erro absoluto (IAE) que, novamente, sera considerado
como indice de desempenho para determinar qual € a sintonia mais adequada. Em todas as
simulagdes realizadas o tempo de amostragem considerado foi de 0,1 segundo, o valor do

horizonte do processo foi sempre N = 50 e a mudanga no “set-point” foi aos 0,6 segundos.

Tabela 6.5: Diferentes sintonias do controlador DMC.

Controlador v U ¥i IAE
DMC A 50 13 1,34 x 108 466,66
DMC B 60 13 1,34 x 10° 452,34
DMC C 40 13 1.34x 108 463,24
DMCD 50 18 1,34 x 10° 472,19
DMCE 50 8 1,34x 108 479,32
DMCF 50 13 7,37 x 108 461,32
DMC G 50 13 1,34x 107 | 149544
DMCH 60 13 737 x 108 471,46
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A Figura 6.13 mostra o comportamento da varidvel controlada para os exemplos
DMC A, DMC B e DMC C, nos guais modificou-se o valor do horizonte de predicéio V,

deixando os outros pardmetros de sintonia constantes,

855
850
845
,ES 1 = e
:5 840 —
B 1
m H
5 8334
=S T setPoint
g ; DMCA-V =50
= 830+ OMC B -V = 50

DMC C -V = 40

825

820 R R I S e T Tt
0 2 4 6 8 10 12 14 18 18 20
Tempo {(5)

Fig. 6.13: Influéncia do horizonte de predicéo (V) no comportamento da variavel

controlada, para o controlador DMC, dada uma mudanga no “set-point”.

Analisando a Figura 6.13, observa-se que a diminui¢io de (V) nfo resultou em
modificacbes consideraveis no comportamento da variavel controlada. O aumento do
horizonte de predi¢do (V) resulta numa resposta que ¢ inicialmente mais lenta, ou seja, que
demora mais para atingir o primeiro maximo, porém é menos oscilatoria e estabiliza mais
rapidamente. Este comportamento estd de acordo com as conclusSes de MAURATH,
MELLICHAMP e SEBORG (1988) que afirmam que um aumento de V tem um efeito

estabilizador na matha de controle.

A figura 6.14 mostra as agdes de controle implementadas pelos controladores para

se obter a resposta do sistema descrita pela Figura 6.13.
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Na Figura 6.14 observa-se que as mudancas na varidvel manipulada
implementadas pelos controladores DMC sédo suaves. O controlador com V= 60 ¢ o que

implementa agdes de controle mais suaves, entre os comparados.

0,110

0,105 4

G,100 -

0,085 -
PDMC A -V =30
E ;‘ DMCB-V =60

PMC C -V =40
O,GQG—j

T S VP .
0 2 4 6 8 10 12 14 18 18 20
Tempo (s)

Vazdo de combustivel (kg/s)

Fig. 6.14: Influéncia do horizonte de predi¢@o (V) no comportamento da variavel

manipulada, para o controlador DMC, dada uma mudanga no “set-point”.

A figura 6.15 mostra a influéncia do horizonte de controle (U) no comportamento
do controlador DMC. Na mesma sfo apresentados os exemplos DMC A, DMC D e

DMC E nos quais o valor de U foi alterado deixando os demais parfmetros constantes.

A anélise da Figura 6.15 mostra que wm aumento do valor do horizonte de controle
ndo muda significativamente o comportamento da varidvel controlada. Como um
incremento de U aumenta o esforco computacional envolvido, por ser este a dimenséo da
matriz que deve ser invertida, nfo é recomendavel que seja feito devido a nfio apresentar
nenhuma melhora na resposta do processo em malha fechada que o justifique. Pode se
observar, também, que a diminuicdo do horizonte de controle aumenta a oscilagdo da

resposta e a sua sobre elevagdo.
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Fig. 6.15: Influéncia do horizonte de controle (U) no comportamento da varidvel

controlada, para o controlador DMC, dada uma mudanga no “set-point”.

Na Figura 6.16 ¢ mostrado o comportamento da varidvel manipulada para as

modificagBes no horizonte de controle exemplificadas.
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Fig. 6.16 Influéncia do horizonte de controle (U) no comportamento da variavel

manipulada, para o controlador DMC, dada uma mudanga no “set-point”.
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Observa-se na Figura 6.16 que, novamente, em todos 0s casos as agdes de controle
sdo suaves, sendo que as implementadas pelo controlador DMC E sfio um pouco mais

bruscas, porém nio a ponto de serem prejudiciais ao elemento final de controle.

Na figura 6.17 s8io apresentados os exemplos DMC A, DMC F e DMC G, nos
quais foi modificado o valor do fator de supressdo (f) deixando os demais pardmetros do
controlador constante. Desta maneira, pode-se analisar a influéncia de fno desempenho do

controlador.

Temperatura {"C)

........... SeiPoint
DMC A -7 =1,34x10°
DMC F.-f =7,37x10°
DMC G -f = 1,34x10"

: : S
8 10 12 14 16 18 20
Tempo (s}

Fig. 6.17: Influéncia do fator de supressdo (f) no comportamento da varidvel

controlada, para o controlador DMC, dada uma mudanga no “set-point”.

Observa-se na Figura 6.17 que a resposta do processo em malha fechada € muito
sensivel a mudancas no fator de supresséo (f), sendo que podem ser criadas instabilidades
no comportamento da varidvel controlada com pequenas mudangas no seu valor. A
diminui¢io do valor do fator de supressio gera uma resposta do processo que € muito
oscilatéria, a qual no tempo de amostragem nfo consegue atingir o novo “set-point”. Foi
observado, porém nfio se encontra aqui graficado, que diminui¢Ses maiores no f resultam
numa resposta instavel, ou seja, a variavel controlada sofre oscilagdes com uma amplitude
cada vez maior perdendo-se completamente o controle do processo. O aumento do fator de
supressdo no exemplo DMC F faz com que a resposta do processo seja mais conservadora,
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a mesma atinge 0 “sei-point” por primeira vez em um tempo maior, porém, a curva tem um
comportamento menos oscilatorio e se estabiliza em um tempo menor. Constatou-se que
aumentos maiores no valor do fator de supressfio podem tornar o controlador muito lento, o
que resulta numa resposta conservadora em excesso demais na qual a curva da varidvel

controlada acaba ficando assintética ao valor do “ser-point .

A Figura 6.18 mostra as a¢des de controle implementadas pelo controlador nos
exemplos DMC A, DMC F e DMC G. Na mesma pode-se notar que o aumento do fator de
supresséo resulta em acdes de controle menores, comportamento que € esperado dado que

este € o objetivo da utilizagdo do fator de supresséio no algoritmo DMC.
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Fig. 6.18: Influéncia do fator de supressio () no comportamento da varidvel

manipulada, para o controlador DMC, dada uma mudanga no *set-point”.

A andlise da influéncia do horizonte de predigdo (V) no desempenho do
controlador indica que o exemplo DMC B, no qual V = 60, apresenta um melhor
desempenho. Por outra parte, a analise da influéncia do horizonte de controle (U), nos leva
a concluir que nfio haveria necessidade de alterar o valor de U = 13 j4 que este foi o que
mostrou um melhor desempenho. Finalmente ¢ exemplo DMC F, onde f= 7,37 x 10%, foi o
que apresentou o melhor desempenho na andlise da influéncia do fator de supresséo (f ).
Estas conclusGes fizeram com que fosse necessario analisar a possibilidade de obtermos um
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controlador com um melhor desempenho empregando-se a sintonia do exemplo DMC H: V
=60,U=13¢ f=737x 10%, Portanto, realizou-se a comparagio entre os exemplos DMC
B, DMC F e DMC H que séio os que t&ém os melhores desempenhos.

A Figura 6.19 apresenta o comportamento da varidvel controlada para os exemplos
DMC B, DMC F e DMC H com a intengfo de determinar qual é a melhor sintonia para o
controlador DMC.
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Fig. 6.19: Comportamento da varidvel manipulada, para trés sintonias do

controlador DMC empregadas, dada uma mudanca no “set-point”.

Observa-se na Figura 6.19 que os controladores DMC F e DMC H apresentam um
comportamento similar e superior ao do controlador DMC B. O controlador DMC H
apresenta a resposta com a menor sobre elevagfo, porém o controlador DMC F estabiliza a

sua resposta em menos tempo, sendo que a diferenca entre os dois comportamentos €
pequena.

A Figura 6.20 mostra o comportamento da varidvel controlada para os exemplos
em questio. Na mesma pode-se observar que as mudangas na varidvel manipulada

implementadas pelos controladores DMC F e DMC H séo similares e de menor magnitude
do que as implementadas pelo controlador DMC B.
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Fig. 6.20: Comportamento da variavel manipulada, para trés sintonias do

controlador DMC empregadas, dada uma mudanga no “sef-point™.

A analise destas duas figuras (6.19 e 6.20) leva a concluir que os valores
empregados nos exemplos DMC H e DMC F resultam em desempenhos similares e que
ambos podem ser utilizados na sintonia do controlador DMC. Para definir um conjunto de
pardmetros de sintonia sdo analisados os valores da IAE apresentados na Tabela 6.5. Na
mesma observa-se que o controlador com menor IAE € o do exemplo DMC B, e 0 que
apresenta o segundo menor valor € o controlador do exemplo DMC F. Portanto, a analise
do valor da IAE leva a concluir que o desempenho do controlador DMC F € superior ao do
controlador DMC H, porém o de melhor desempenho seria, segundo este critério, o
controlador DMC B. A analise conjunta da IAE e das Figuras 6.19 e 6.20 mostra que o
maior valor de IAE para o controlador DMC F em relagdo ao do controlador DMC B é
devido ao primeiro ser inicialmente mais lento, ou seja, demorar mais para atingir o
maximo. No entanto a resposta do controlador DMC F € superior ac do controlador DMC
B, pois apresenta uma menor oscilacdo, menor sobre elevagiio e estabiliza mais
rapidamente. Sendo que a diferenca no valor da IAE de ambos controladores nfio ¢
significativa, conclui-se que o os valores do exemplo DMC F constituem o conjunto de

pardmetros de sintonia que resultam em um melhor desempenho do controlador DMC.
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A seguir sera realizada a comparagéo entre o controlador PI € o controlador DMC
que apresentam a melhor sintonia para uma mudanga no “sef-point” (caso servo) e para

uma perturbacfo (caso regulatorio).

6.4 - COMPARACAO ENTRE OS CONTROLADORES DMC E PI

Nesta secio sera realizada a analise comparativa do desempenho do controlador
DMC e do controlador PI para uma mudanca no “sef-point”, caso servo, e quando o

sistema recebe uma perturbagfo, caso regulatdrio.

A Figura 6.21 mostra o comportamento da varidvel controlada para uma variagéo
no “set-point”, introduzida aos 0,6 segundos, nos controladores DMC e PI que
apresentaram a melhor sintonia anteriormente. Na mesma pode ser observado que o
controlador PI possui uma sobre elevagio um pouco maior do que o DMC, porém o mesmo
atinge 0 “sef-point” mais rapidamente. Ambos controladores apresentam uma resposta com
uma leve oscilagéo. Ainda nfo se pode afirmar que o controlador PI possui um desempenho
superior a0 DMC, pois o comportamento que € imposto a varidvel manipulada € um ponto

importante de ser observado.
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Fig. 6.21: Comparagio do comportamento da varidvel controlada, para os
controladores DMC e PI, dada uma mudanca no “set-point”.
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A Figura 6.22 apresenta a comparagio entre os comportamentos da varidvel

manipulada para os controladores DMC e PI.
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Fig. 6.22: Comparacio do comportamento da varidvel manipulada, para os

controladores DMC e PI, dada uma mudanca no “set-point™.

Observa-se na Figura 6.22 que o controlador PI realiza acGes de controle bruscas,
principalmente ao inicio do seu acionar, enquanto que as acOes implementadas pelo
controlador DMC sfo suaves. Nota-se também que a primeira mudanga na variavel
controlada implementada pelo controlador PI quase duplica a vazfio de combustivel no
forno. Isto permite concluir que para mudangas maiores de “sef-point” o limite fisico do
elemento final de controle pode ser ultrapassado, € que a valvula de controle n&o funcionaré
adequadamente nem serd preservada utilizando-se o controlador PI. Portanto, apesar do
controlador DMC ser mais lento, o desempenho do mesmo é superior ao do controlador PI

para mudancas no “set-point”.

Um outro ponto a ser observado € o comportamento da malha de controle apds
acontecer uma perturbagfio no sistema. A Figura 6.23 mostra a resposta do sistema, em

malha fechada, para uma perturbacio na vazio da mistura reacional de —10%.
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Fig. 6.23: Comparacio do comportamento da varidvel controlada, para os controladores

DMC e Pl, dada uma perturbagio na vazio da mistura reacional de —10%.

Na Figura 6.23 observa-se que o controlador DMC novamente possui uma
resposta mais lenta que a do controlador PI. Analisa-se a continua¢io o comportamento

imposto & varidvel manipulada por ambos controladores, o qual € mostrado a Figura 6.24
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Fig. 6.24: Comparacgfo do comportamento da varidvel manipulada, para os controladores
DMC e PI, dada uma perturbagdo na vazio da mistura reacional de ~10%.
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A analise da Figura 6.24 volta a resultar na conclus@o de que as agdes de controle
aplicadas pelo controlador PI sfio severas e que o elemento final de controle em este caso
pode ndo atuar corretamente € ter seu limite fisico ultrapassado. O controlador DMC, que
realiza mudangas suaves na varidvel manipulada, tem apesar de ser mais lento um

comportamento superior para wma perturbacfo na vaziio dos reagentes.

6.5 - CONCLUSAQ

Neste capitulo foram apresentadas duas estratégias para controlar a temperatura da
corrente efluente do forno de pirdlise de etano mediante mudangas na vazo de combustivel
no mesmo. Inicialmente foi desenvolvido um controlador classico por retro-alimentacfo do
tipo PI, e a continuacéo foi aplicada uma técnica de controle preditivo, controle por matriz
dindmica (DMC).

O controlador Pi foi inicialmente sintonizado pelo método de Cohen-Coon. Foram
aplicadas variagdes no valor dos pardmetros do controlador com o objetivo de analisar a
influéncia dos mesmos no desempenho deste, assim como de obter a melhor sintonia do
mesmo. Observou-se que o aumento do ganho do controlador aumenta a oscilagdo da
resposta, e que a diminuigdo da constante de tempo integral resulta numa diminui¢do da
oscilagdo da mesma. Conclui-se que o método de Cohen-Coon fornece uma boa
aproximacfo inicial dos pardmetros do controlador, porém o desempenho do mesmo pode
ser melhorado pelo ajuste destes. A sintonia final do controlador PI foi determinada
analisando o comportamento do mesmo em conjunto com o valor da IAE obtida em cada

€aso0.

Inicialmente utilizou-se o procedimento proposto por DOUGHERTY ¢ COOPER
(2003) para realizar a sintonia do controlador DMC. Realizaram-se modifica¢fes nos
pardmetros do controlador com o objetivo de melhorar a sua sintonia e de analisar a
influéncia dos mesmos no desempenho obtido. O aumento do horizonte de predigdo (V)
resultou em uma resposta mais estavel com uma menor oscilagdo. Mudangas no horizonte
de controle (U) nfo modificaram significativamente o comportamento do sistema. A
resposta obtida foi fortemente influenciada pelo fator de supressio (f ), sendo que uma
diminui¢do do mesmo pode chegar a resultar em um comportamento instivel do sistema e

um aumento muite importante torna a resposta muito vagarosa. A analise da IAE obtida em
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cada caso, em conjunto com o comportamento do controlador DMC foi 0 método utilizado

para determinar a melhor sintonia do mesmo.

O desempenho do controlador DMC foi comparado ao do controlador PIL. A
resposta da varidvel controlada no caso do controlador DMC resultou ser mais lenta que no
controlador P1. Porém, as agdes de confrole implementadas pelo controlador PI sfo severas,
podendo ultrapassar o limite fisico do elemento final de controle e nfo preservando o
mesmo, enquanto que as aplicadas pelo controlador DMC foram sempre suaves. Por este
motivo, conclui-se que, independentemente de se obter uma resposta mais lenta com o

controlador DMC, o desempenho do mesmo resultou ser superior ao do controlador PI.
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7.1 - CONCLUSOES

A modelagem baseada nos fendmenos fisicos e quimicos presentes proposta neste
trabalho permitiu obter o comportamento do forno de pirdlise de etano, podendo ser
analisados os perfis de temperatura, conversio, pressdo e distribuigdo de produtos ao longo
do reator. Inicialmente realizou-se a simulaggo partindo-se o forno de pirdlise com a sua
fornalha ja em regime estaciondrio e a serpentina interna cheia com a mistura reacional nas
condig¢des iniciais. Desta maneira foi obtida a dindmica da serpentina interna a que resultou
ser rapida, com um tempo de resposta de aproximadamente um segundo, o que era esperado
devido a alta velocidade de escoamento e pequeno tempo de residéncia empregados na
pirélise do etano. A pressdo e temperatura de saida obtidas no estado estacionario atingido,
no qual obteve-se uma conversido do 64,43% com uma seletividade do etileno de 79,35%,
sio as mesmas as encontradas num forno de pirdlise industrial citado por FROMENT
{1990). Com o intuito de se analisar a influéncia da carga térmica fornecida & mistura na
conversdo e seletividade e determinar a melhor condigfio operacional foram aplicadas
variagdes na vazdo de combustivel na fornalha. Pode-se concluir que ambas variaveis séo
muito sensiveis 4 carga térmica fornecida 4 mistura reacional, e que o aumento da mesma
aumenta a conversdo, porém também aumenta a producfio de produtos secundarios
resultando numa queda na seletividade do etileno o que acaba ndo resultando em beneficio
econdmico algum, pois dificultara e encarecera as etapas de separagfio posteriores. Este
comportamento ¢ devido as vérias reagSes competitivas que se encontram presentes na
pirolise as quais tem suas constantes cinéticas alteradas de maneira diferente pelas
mudancas na temperatura alterando assim a distribuicdo de produtos. As perturbagGes
mostraram também uma dindmica do forno de pirélise, em malha aberta, rapida com um
tempo de resposta de aproximadamente 5 segundos, sendo que a mesma apresentou uma
forma sigmoidal o que resulta em que pode ser aproximada por um modelo de primeira
ordem com tempo morto. Conclui-se que a pirdlise de etano € um processo industrial com
um elevado grau de complexidade, devido a na mesma existir uma forte interagfio entre as
varidveis operacionais, especialmente a temperatura, ¢ os produtos obtidos, além de ter-se

uma grande quantidade de reagdes existentes.
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O problema de controle proposto neste trabalho foi o de controlar a temperatura da
corrente reacional efluente do forno de pirdlise atuando na vazfio de combustivel na
fornalha, o que configura um problema com uma entrada e uma saida (SISO).
Primeiramente foi proposta a utilizacfio de um controlador PI digital, que foi inicialmente
sintonizado utilizando-se o método de Cohen-Coon. O mesmo apresentou wma resposta
rapida, porém as mudangas aplicadas na varidvel manipulada sdc muito severas nio
preservande o elemento final de controle e podendo ultrapassar o limite fisico do mesmo.
Com o intuito de se analisar a influéncia dos par@metros de sintonia e realizar um ajuste da
mesma os valores do ganho do controlador e constante de tempo integral foram
modificados. Pode-se concluir que um aumento do ganho do controlador resulta em uma
resposta mais oscilatéria, ou seja, desestabiliza a resposta do sistema, comportamento que
também foi observado quando foi diminuida a constante de tempo integral. Das variagdes
aplicadas concluiu-se, também, que a sintonia encontrada por Cohen-Coon resulta em uma
boa estimativa inicial dos pardmetros, porém o desempenho do controlador PI pode ser
melthorado variando os mesmos. Em segundo lugar, foi proposto empregar um controlador
preditivo por matriz dindmica DMC para resolver o problema de controle supracitado. A
sintonia inicial do controlador foi realizada segundo o procedimento sugerido por
DOUGHERTY e COOPER (2003). O controlador DMC apresentou uma resposta mais
lenta que o controlador PI, porém aplica a¢des de controle suaves em todo momento
preservando o elemento final de controle. Novamente mudaram-se os pardmetros do
controlador com o intuito de se analisar a influéncia dos mesmos no seu desempenho, assim
como de tentar se obter uma melhor sintonia. Pode-se observar que o aumento do horizonte
de prediggo (V) teve um efeito estabilizador na resposta do sistema tornando-a menos
oscilatéria. O horizonte de controle (U) ndo apresentou um efeito importante na resposta do
sistema, devido ao fato de ser empregado em todos os casos o fator de supress&o que limita
as a¢des de controle. Conclui-se que nfo € recomendavel aumentar 0 mesmo, pois aumenta-
se o esforco computacional sem se obter beneficios no desempenho do controlador. O fator
de supressdo (f') apresentou a maior influéncia no desempenho do controlador, sendo que
uma diminui¢iio do mesmo aumenta a oscilagfio da resposta podendo resultar em uma
oscilagdo com amplitude crescente que implica pa perda de controle do processo. O
aumento do (f'), se em excesso, acarreta em uma resposta muito conservadora que resulta
assintOtica ao “set-point” desejado. Esta forte influéncia do fator de supressdo na resposta

do sistema ¢ esperada devido ao fato do mesmeo ser utilizado para alierar a magnitude das
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mudancas que podem ser implementadas pelo controlador. Novamente a sintonia
inicialmente proposta resultou em uma boa aproximagfo inicial dos valores dos pardmetros,
porém ajustes posteriores dos mesmos resultaram em um melbor desempenho do
controlador DMC.

A comparacio entre o desempenho do controlador PI e DMC permite concluir que
o controlador DMC resulta mais apropriado para a implementacio da estratégia de controle
proposta. N#o obstante a resposta do controlador P foi mais rapida que a do controlador
DMC, este ultimo aplica a¢Bes de controle suaves e que além de preservar o elemento final
de controle permitem concluir que o limite fisico do mesmo nfio serd ultrapassado,
comportamento que o controlador PI ndo apresenta comprometendo assim sua utilizaco no
forno de pirdlise de etano. Pode-se concluir, também, que a sintonia do controlador DMC
requer o conhecimento da influéncia dos seus pardmetros no desempenho do mesmo, ¢ que
a utilizago de um simulador permite analisar cada um destes independentemente, e obter
um controlador que na hora da implementac3o na planta industrial requerera ajustes muito

menores, 0 que ird resultar em uma grande economia para a empresa.

7.2 - SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A modelagem proposta permitiu obter e analisar o comportamento dinidmico do
forno de pirdlise de etano, porém acredita-se que possa resultar interessante analisar o
comportamento do forno caso sejam consideradas no modelo as resisténcias a troca de calor
entre a fornalha e a serpentina interna. O controlador DMC apresentou-se 1til para se
preservar a temperatura de saida do forno de pir6lise da mistura reacional. No entanto,
acredita-se que maiores beneficios podem chegar a ser alcangados utilizando-se 0 mesmo
como controlador secunddrio numa matha de controle em cascata que otimize o ciclo de
operagio do forno de pirdlise. Portanto, sugere-se que seja considerado um modelo que
leve em consideragfo a deposicéo de coque no interior da serpentina, podendo ser obtido
assim o tempo de operagéio da unidade entre duas paradas para limpeza dos tubos. Para o
controlador primario da malha em cascata, acredita-se que uma boa escolha € empregar um
controlador do tipo LDMC, controle por matriz dindmica com programagéo linear, no qual

restricdes das varidveis envolvidas sfio adicionadas explicitamente mediante o emprego de
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uma funcfo objetivo, que no caso seria a maximizacfio da produgdo de etileno. O
controlador DMC permite sua utilizacdo em estratégias de controle com miltiplas entradas
e multiplas saidas (MIMO), portanto, pode resultar interessante analisar se um controle da
temperatura em varios pontos da serpentina, empregando-se um modelo com um perfil de
fluxo de calor na fornalha e com alimentagdes de combustivel independentes, resultard em

um desempenho superior do forno de pirdlise.
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A.1 - SIMULACAO DO FORNO DE PIROLISE

1% % % % H® % K * Kk * Kk * Kk F* F Kk Kk k K Kk % K

! PROGRAMA PARA SIMULACAO DA DINAMICA DE UM
! REATCR DE PIROLISE DE ETANO

!

c N ~ NUMERQ DE COMPONENTES

1C M - NUMERC DE REACOES

1c I - NUMERC DE INTERVALCS DE TEMPO

1c J ~ NUMERC DE INTERVALOS DE DISTANCIA (DIF. FINITAS)

'C  CC(N,I,J) - CONCENTRACAO, [Kmol/m" 3]

{C  VEL - VELOCIDADE LINEAR, [m/s]

'C  DELTAZ - INTERVAL DE DISCRETIZACAO, DIFERENCAS FINITAS, [m]
{C  LL - COMPRIMENTC DO REATOR

iC  ALFA(N,M) - COEFICIENTES ESTEQUIOMETRICOS

!C  TAXA(M) - TAXA DE REACAQ

IC  KK(M) - CONSTANTE CINETICA

!C  AA(M) - CONSTANTE DE ARRHENIUS [m~3/kmol.s]
IC  EE(M} -~ ENERGIA DE ATIVACAC [kJ/kmol]

l¢ PT(I,J) - TEMPERATURA [K]

l¢  PP(I,J) - PRESSRO, [kPa)

IC FF - FATOR DE ATRITO

IC GG - FLUXO MASSICO

tC  WW - VAZAC MASSICA [kg/s]

{C  RATIO - KG DE VAPOR/KG DE REAGENTE ALIMENTADOC
t¢ DT - DIAMETRO DO TUBC (m]

tC  RHOM - DENSIDADE DA MISTURA [kg/m"3]

tC  RGAS - CTE UNIVERSAL DOS GASES [kJ/kmol.K]

'C MMM - MASSA MOLECULAR DA MISTURA [kg/kmol]
1C MM(N) - MASSA MOLECULAR DE CADA COMPONENTE

1C XX({N,I,J) - FRACAO MOLAR

IC  XXS(N,I,J) - FRACAC MOLAR EM BASE SECA

IC  YY(N,I,J) - FRACAO MASSICA

IC CPM - CAPACIDADE CALORIFICA DA MISTURA

IC  CPA(N), CPB(N), CPC(N) - CONSTANTES DE CAPACIDADE CALORIFICA
1C  DELHR(M) - ENTALPIA DE REACAC

e

IC**********************
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PROGRAM REATOR

IMPLICIT NONE

INTEGER N,M,I,NJ,NI, cont

INCLUDE 'param.ing'
REAL RGAS, YY1 (MAXTY,MAXJ),YY2 {MAXTI, MAXJ),YY3(MAXT,6 MAXJ),

YY4 (MBRXI,MARXJ), VY5 (MAXT, MAXJ) , YY6 (MAXT, MAX.T) ,

YYT (MAXI,MAXJ), YY8 (MAXT, MAXJ) , YSUM, V{10*MAXJ), SUN,
TT (MAXI, MAXJ}, PP {MAXT, MRXJ), CONVER (MAXI, MAXJ) ,

XXS (8, MAXTI, MAXJ) , YYS (8, MAXT, MAXJ} , NNI {9, MAXI,MAXT},
NNTOT (MBXI, MAXJ) , NNTOTS (MAXI, MAXJ) ,OQ (MAXI,MAXJ)

DEFINICAC DOS BLOCOS COMUNS CONTENDC DADOS
EXTERNAL DADCS, PRDROP, VISCMIX, XTMIX, INTEGR

INCLUDE 'masmol.inc'

INCLUDE 'dimen.inc'

INCLUDE 'alim.inc!

INCLUDE ’esteq.inc'

INCLUDE 'prop.inc!

INCLUDE 'anter.inc'

DATA RGAS /8.3143/

DEFINICAO DAS VARIAVEIS NECESSARIAS PARA UTILIZAR RKF45
REAL WORK(60000),T0, T, RELERR, ABSERR

INTEGER IWORK(5), IFLAG

IFLAG = 1

RELERR = 1.0e-5

ABSERR

1.0e-5

LEITURA DA MATRIZ DOS COEFICIENTES ESTEQUIOMETRICOCS

OPEN (1¢,FILE="alfa.dat', STATUS="UNKNOWN")

DG N =1, 8

READ (10,*) (ALFA(N,M), M =1, 5)
ENDDO
CLCSE (10)

CCNDICCES INICIAIS DE TEMPC PORTANTO I =1

T =
1 =

0
I+ 1

LEITURA DA TEMPERATURA NO TEMPC 1 E TODAS AS POSICOES
OPEN {20, FILE="tenmperat.dat’', STATUS="UNKNCWN')
READ {20,*) {(TT{I,NJ), NJ = 1, MAXJ;

|2 TN "o N - S B+ 4]
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IC
'C

iC
1c
1c
1c

11

CLOSE (20}

LEITURA DAS FRACOES MOLARES DE CADAR COMPONENTE NO TEMPO 1 E TODAS

AS POSICOES EM {BASE SECA, PORTANTC £ COMPONENTES)
OPEN ({30, FILE="Alimentacac.dat’, STATUS="URKNOWN')
DO N =1, 8

READ (30,%*) {(X¥S(N,I,NJ), NJ = 1, MAXJ)
ENDDO
CLOSE (30}

CONVERSAC DAS FRACOES MOLARES EM FRACOES MASSICAS (BASE SECA)
{PARA TODAS AS POSICOES)

DO NJ =1, MAXJ
YSUOM ¢
DO N=1, 8

YSUM = YSUM + XXS({N,I,NJ)*MM(N)

ENDDRO
DO N =1, 8
YY¥S(N, I, NJ) = (XXS(N,I,NJ)*MM{N;)} / YSUM
ENDDO
ENDDO

GUARDANDO A PRIMEIRA LINHA DOS ARQUIVOS DE SAIDA DA COMPOSICAQ
9 ARQUIVQOS (1 PRA CADA COMPONENTE, COM MATRICES I*J)

HIDROGENIO (1)

N =1

DO 11 NJ = 1,MAXJ
YY1(I,NJ) = YYS(N,I,NJ)
METANO (2)

N = 2

DO 12 NJ = 1,MBXJ
YY2(I,NJ) = YYSIN,I,NJ)
ACETILENO (3)

N =3

DO 13 NJ = 1,MAXJ
YY3(I,NJ) = YYS(N,I,NJ)
ETILENO (4)

N = 4

DO 14 NJ = 1,MAXJ



14 YY4{I,NJ} = YYS(N,I,NJ)
1C ETANC (5)
N =5
DO 15 NJ = 1,MAXJ
15 YY5{I,NJ) = YYS{N, I,NI)
1C PROPENO (&)
N = &
DO 16 NJ = 1,MAXJ
16 YY6(I,NJ) = YYS({N,I,NJ)}
ic PROPANC ({7}
N =7
DO 17 NJ = 1,MARXJ
17 YY7({I,NJ} = YYS(N,I,NJ}
ic BUTINO (8}
N =238
DO 18 NJ = 1,MRXJ
i8 YY8(I,NJ} = YYS(N,I,NJ)

iC CALCULO DO TAMANHC DE INTERVALO DELTAZ (DEPENDE NUMERC DE INTERV.)
DELTAZ = LL / REAL (MAXJ-1)
iC  CALCULC DOS MOLES INICIAIS DOS COMPONENTES NA ALIMENTACAO {I = 0)
1c (INCLUINDO A AGUAR, PARA TODAS AS PCSICOES)
DG MNJ = 1, MAXJ
pO N =1, 8
NNI (N, I,NJ)= WW*YYS(N,I,NJ)/MM(N}

ENDDC
NNI(9,I,NJ) = WW*RATIO / MM(9)}
ENDDC
iIc CALCULO DOS MOLES TOTAIS NO PRIMEIRD TEMPO EM TODAS AS PCSICOES

DO NJ =1, MAXJ
NNTOT (I,NJ) = O

DC N =1, 9
NNTOT (I,NJ) = NNTOT(I,NJ} + NNI(N,I,NJ)
ENDDO
ENDDO
CONT = 0
te FLUXO DE CALOR INICIAL NA FORNALHA

DO NJ = 1, MAXJ

132



Ic

QQ(I,NJ) = 70.
ENDDO

PRESAC NA ENTRADA DO REATOR (POSICAO 1) (EXPRESSA EM kPa)

! 100 PP{I,1}=304

1C
'c
c

ic
e
ic

CALCULC DO FLUXO MASSICC (TOTAL} (£ CTE. EM TODAS AS POSICOES)
GG = 4*WW* (L+RATIO; /{3.14*DT**2)

VAZAO DE COMBUSTIVEL NA FORNALHA (KG/3)
WWC = 0.088261

CALCULO DOS VETORES V (I} PARA INICIALIZAR RUNGE-KUTTA
V{(I) DE I = 1, 8 SAC 0S5 VALORES DE NNI(N,I,J} E
V{(9) E O VALOR DE TT({I,J)
DO NJ = 1, MRIEJ

V{NJ) = NNI(i,I,NJ)

V{NJ+MAXJ) = NNI{2,I,NJ)

V{NJ+2*MAXT) NNI{3,I,NJ)

V{NJ+3*MAXJ) = NNI{4,I,NJ)

V{NJ+4*MAXJT)} = NNI(5,I,NJ)

V{(NJ+5*MAXJT} = NNI({6,I,NJ)

V{NJ+6*MAXJT) = NNI(7,I,NJ}

V(NJ+7*MAXJ) = NNI(B,I,NJ}

V{NJ+8*MAXJT) = TT(I,NJ}

V(NJ+9*MAXJT) = OQ(I,NJ}
ENDDC

1l

DEFININDO AS VARIAVEIS QUE PASSO POR COMMON A LA SUBRCTINA INTEGR
DO NZ = 1, MAXJ

WATER({NJ)} = NNI{9,I,NJ)
ENDDO

DEFININDO O INTERVALC DE TEMPO EM QUE ESTOU INTEGRANDO COM RKF45
T0 = (REAL({I} - 1.3;/10
T = REAL(I}/10

CHAMANDO A SUBROTINA RUNGE~XKUTTA FEHLBERG PARA RESOLUCAO DO PERFIL
DC REATOR INNTEIRO, OBTENDO-SE O PERFIL INTEIRO DO REATOR DOS MOLS
E TEMPERATURAZ NUM INTERVALO DE TEMPO ACIMA
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1C
1C

ic
Ic

Ic
1C

CALL RKF45 (INTEGR,10*MAXJ,V,T0,T,RELERR, ABSERR, IFLAG, &
& WORK, IWORK )

CONT = CONT+1

write(*,*) CONT,iflag

if (iflag.ne.2) then

pause

iflag = 2

endif

VOLTA DE RUNGE KUTTA OS MOLES E TEMPERATURA NUM TEMPQ I=TEMPC+1
PARA TODAS AS POSICOES

DO NJ = 1, MAXJ

NNI{1l, (I+1),NJ} V(NJ)
NNI (2, (I+1),NJ) = V{NJ+MAXJ)
NNI (3, (I+1),NJ} = V(NJ+2*MAXJ}
NNI (4, (I+1),NJ) = V{NI+3*MAXJ}
NNI(5, (I+1},NJ) = V(NJ+4*MAKJT)
NNI (6, (I+1),NJ) = V(NJ+5*MAXJ)
NNI (7, (I+1},NJ} = V{NJ+6*MAXJ)
NNI(8, (I+1),NJ}) = V(NJ+7T*MAXJ)
TT{(I+1},NJ) V (NJ+8*MAXJ)
QO ((I+1},N0) V (NJ+9*MAX.T)
A AGUA SE MANTEM SEMPRE IGUALL A0 LONGC DO TEMPO
NNI (9, (I+1),NJ)= NNI{(9,I,NJ)
_ENDDC
VOLTA TAMBEM DE RUNGE XUTTA A PRESSAO NUM TEMPO I=TEMPO
PARA TODAS AS POSICOES
DO NJ = 1, MAXJ
PP(I,NJ) = PRESS(NJ)
ENDDO

it

i

CALCULO DA CONVERSAO DO ETANC NO TEMPO I=TEMPC

DC NJ = 1, MAXJ
CONVER (I,NJ} = 100*(NNI(5,I,1)~- NNI(5,I,NJ)} / NNI{:,I,1)
ENDDC

CALCULO DAS FRACCES MOLARES EM BASE SECA NUM TEMPO I=TEMPO+1
E PARA TODO O PERFIL
DO NJ = 1, MAXJ
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NNTOTS( {I+1},NJ) = ©
DO 46 N= 1, 8
49 NNTOTS{(I+1),NJ}
DO 50 N= 1, B
50 ARG (N, (I+1), M)
ENDDO

NNTOTS{{I+1),NJ)y + NNI(N, {(I+1},6NJ}

NNTI (N, (I+1),NRJ) / HNTOTS({(I+1),NJ)

ic CONVERSAC DAS FRACCES MOLARES EM FRACOES MASSICAS DEPENDE DE 1,4
Ic {BASE SECA} PARA CADA COMPCNENTE PARA TODAS AS POSICCES
iC E O TEMPC I = TEMPO+]1
DO NJ = 1, MAXJ
YSUM o
DO N =1, B
YSUM = YSUM + XXS{N, {I+1),NJ)*MM(N)

i

ENDDO
DON =1, 8
YYS (N, (I+1),NJ) = (XXS(N, {I+1},NJ)*MM{N)} / YSUM
ENDDO
ENDDO

'C CALCULC DO NOVO NUMERO DE MOLS TOTAIS NO TEMPC I = TEMPO+1
tC E PARA TODAS AS POSICOES {(INCLUINDO A AGUA)
DO NJ = 1, MAXJ
NNTOT ( (I+1),NJ) = O
DO 60 N =1, 9
60 NNTOT ( (I+1),NJ} = NNTOT((I+1),NJ} + NNI(N, (I+1),NJ)
ENDDO

'C  PERFIL DE CADA COMFONENTE UM PASSC DE TEMPO A FRENTE
IC  EM FRACAO MASSICA EM BASE SECA
N =1
DO NJ = 1,MAXJ
YYL{(I+1),NJ}
ENDDO
N =2
DO NJ = 1,MAXJ
YY2 ({I+1),NJ)
ENDDO
N =3

tt

YYS (N, (I+1),NJ)

YYS (N, (I+1),NJ)
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iC

e
iC

DO NI = 1,MAXS

YY3({I+1)},NJ} = YYS(N, {I+1},Nd)
ENDDC
N = 4
DO NJ = 1,MAXJ

YY4{{I+1),NJ) = ¥YYS(N, (I+1},NJ)
ENDDOC
N=25
DC NJ = 1,MAXJ

YYS5{{I+1),NJ) = YYS(N, (I+1),NT}
ENDDO
N =6
DO NJ = 1,MRXJ

YY6({I+1),NJ} = ¥YYS(N, (£+1},NJd)
ENDDC
N =7
DO NJ = 1,MAXJ

YY7{{I+1),NJ} = YYS(N, (I+1), NI}
ENDDO
N = B
DO NJ = 1,MAXJ

YYg{{I+1),NJ) = YYS(N, (I+1},N]
ENDDO

LOOP PARA INICIAR NOVAMENTE A INTEGRACAC UM PASSC DE TEMPO A FRENTE
PARA O PERFIL INTEIRO DO REATOR (I = TEMPO+1)
IF (I.NE. (MAXI-1)} THEN

I=1I+1
GOTO 1C0
ELSE

CALCULETI 100 TEMPOS DIFERENTES (PORQUE PARA CADA I CALCULO I+l)
TEMPO = TEMPO + H
I =1+ 1

CALCULO DA PRESSAO E CONVERSAQC NO TEMPC I = MAXI
DC NJ = 1, MAXJ
PP{I,NJ} = PRESS{(NJ)
ENDDO
CALCULO DA CONVERSAQ DO ETANC
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DG NJ = 1, MAXJ
CONVER (I,NJ) = 100*(NNI{(5,I,1)- NBNI(5,I,MNJ}) / NNI(5,I,%1}
ENDDO
IC  ARQUIVC DE SAIDA DO PERFIL AC LONGO DO REATOR PARA C TEMPO FINAL DE
! CONVERSAD, TEMPRRATURA E PRESSAO
OPEN (B0, FILE='perfis.dat', STATUS="'UNEKNOWN")
WRITE (80,501}

WRITE (80,502} ((REAL(NJ)-1)*DELTAZ, CONVER(I,RJ),TT(I,NJ), &
& PP{I,NJ}, NJ=1,MAXJ)
501 FCORMAT (/20X, "PERFIS DE CONVERSAO, TEMPERATURA E PRESSAQ'// &
& T10,'Z,m ',T23, *CONVERSAO, %', T41,'T, K ', T5%,'P, kPa'/)

502 FORMAT (4F15.2)

CLOSE{80)
'C ARQUIVC DE SAIDAR DO PERFIL DOS PRODUTCS AOC LONGO DO REATOR PARA O
TEMPO FINAL

QPEN (90, FILE="perfprod.dat’, STATUS="'UNKNOWN")

WRITE (20,5023)

WRITE (90, 504) ((REAL{NJ)-1}*DELTAZ, YY1 (I, NJ},¥YYZ2(I,NJ)}, &
& YY3{I,NJ),YY4 (I, NJ),YYS({I,NT},YY6(I,NJ}, &
& YYT7{I,NJ),¥YY¥Y8(I,NJ), NJI=1,MAXJ)
503 FORMAT { /20X, 'COMPOSICAC DE PRODUTOS (KG/KG)'// &
& T9,'Z,m',T23, 82,735, 'CH4’,T45, "C2H2"',T59, "C2H4 ", &
& T72,'C2H6',T8S, 'C3H6', T9E, "C3HB', T111, 'C4He' /)

504 FORMAT (9F13.4;

CLGSE (90)
IC ARQUIVO DE SAIDA DA DINAMICA DA TEMPERATURA DE SAIDA DO REATOR

QOPEN{100,FILE="dintemp.dat’, STATUS="'UNKNOWN')

WRITE (100,505)
WRITE{10GC,506) {(REAL{NI)~-1)/10,TT (NI, MAXJ), NI=1,6MAXI!}

505 FORMAT (/20X, 'DINAMICA DA TEMPERATURA DE SAIDA DO REATOR'// &
& T10, *TEMPO, s',T23, 'TEMPERATURA, XK' /)
5086 FORMAT (2F15.2)
CLOSE{100)
ENDIF
END
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BLOCK DATA DADOS

d R %k ok ok Kk R ok £ Kk %k Kk £ Kk %k K * * * %

BLOCO DE DADOS CONTENDO
DADCS CONSTANTES NO TEMPO E POSICAC
F ok K &k ok ¥ F x kK k % ok F ok Kk * K * &
IMPLICIT NONE
INCLUDE 'masmol.inc’
INCLUDE ‘'arrhen.inc'
INCLUDE '"treal.inc'
INCLUDE 'wvisc.ing?
INCLUDE ‘'ceondut.inc’
INCLUDE 'dimen.inc’

INCLUDE 'alim.inc'

DATA MM /2.016, 16.032, 26.016, 28.032, 30.048, 42.048,
44.064, S54.048, 18.0/
DATA BA /4.652E13, 3.850ELl, 9.810E8, 1.026E12, 7.083E13/
DATA EE /2.7302E5,2.7319E5,1.545885,1.7275E5,2.5301E5/
DATA DELHR /1.44530E5, -7.285E3, 1.33310E5, -9.8140E4, 2.1810E4/
DATA CPA /27.143,19.251,26.821,3.806,5.409,3.71,-4.225,12.548,
32,243/
DATA CPR /.00927,.05213,.07578,.15659, .17811, .23454, .30626,
.27436,.00192/
DATA CPC /~1.381E-5,1.197E-5,-5,007E-5,-8.349E-5,-6.938E-5,
~11.602E-5,-15.864E-5,-15.449E-5, 1.056E-5/
DATA VISCA /4.23E-5, 6.16E-5, 6.335-5, 5.9E-5, 5.82E-3, 5.26E-5,
5.27E-5, 6.23E-5, 1.005E-4/
DATA VISCB /-729.3, -755.1, -820.9, -754.7, -792.2, -802.2,
-788.7, -924.5, -1022.5/
DATA KTA /8.099E-3, -1.86%E-3, 4.999E-3, -1.760E-2, -3.174E-2,
-7.584E-3, 1.858E-3, -2.844E-2, 7.341E-3/
DATA KTB /6.689E-4, 8.7278~5, -2.573E-5, 1.200E-4, 2.201E-4,
6.101E~5, -4.698E-6, 1.255E-4, -1.013E-5/
DATA KTC /-4.158E-7, 1.179E-7, 3.507E-7, 3.335E~8, -1.923E-7,
9.966E~8, 2.177E-7, 7.286E-8, 1.801E-7/
DATA KTD /1.562E-10, ~3.614E-11, -2.765E-10, -1.366E-11,
1.664E-10, -3.840E-11, -8.409E-11, -5.108E-11, ~9.100E~-11/
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DATA DT /0.108/, LL /95/
DATA WwW /0.63/, RATIO /0.4/
END

SUBRCQUTINE INTEGR({TIME,V,DVDT)

Bk K Ak kK ok ok ok kR ok Ak ok ok % R E % &
SUBROTINA PARA © CALCULO DOS INTEGRANDOS
DO SISTEMAS DE EQUACOES DIFERENCIAIS
A SER INTEGRADOS POR RUNGE-KUTTA (9 EQUACCES)

A ok ok ok ok ko ok oF ok ok ok kxR kR O & A

IMPLICIT NONE

INTEGER N, M,NJ

INCLUDE ‘param.inc’

REAL KK{5,MBXJ},TAXA(5,MAXJ), a (max}),b{maxi),cimaxi},
CPM(MAXJ}, CPI(9,MAXJ),MOLTOT,RE,FF,KIMIX,
RGAS,VISCM, VISC(9),VISCMIX,XXVISC(9), PRDROP, DELP,
V{10*MAXJ), SUM(MAXJ} , SUMMOL, TERM (MAXJ) , KTM, &
NNIT{S,MAXT}, TTT (MAXJ},VEL (MAXJ), RHOM {MAXJ) ,KTI (9},
NNITL (MAXJ), NNIT2 (MAXJ),NNIT3{MAXJ),NNIT4 (MAXJ),
NNITS (MAXJ) , NNIT6 {MAXJ) ,NNIT7 (MAXJ) ,NNITS (MAXJ),
DN1DX (MAXJ) , DN2DX {MAXJ) , DN3DX (MAXJ) , DNADX (MAXJ),
DNSDX {MAXJ) , DN6DX {MAXJ) , DN7DX (MAXJ) , DN8DX (MAXJ) ,
DTTTDX (MAXJ}, DVDT {10*MAXJ) , DVIDT (MBXJ) , DV2DT (MAXJ) ,
DV3DT {MAXJ) , DV4ADT (MAX.J) , DVEDT (MAXJ) , DVEDT (MAXJ),
DV7DT {MAXJ) , DVBDT (MAXJ}, DVODT (MAXJ) , DV10DT (MAXJ),

QQQ {MAXJ)}, PERDA, HCOMB, WWAR, MMAR, TAR, TG, CPAR, DET, VOLTOT

DEFINICAO DOS BLOCOS CCMUNS CONTENDC DADCS
EXTERNAL DADOS, PRDROP, VISCMIX, KTMIX
INCLUDE ‘arrhen.inc’

INCLUDE 'trcal.inc’

INCLUDE 'dimen.inc’

INCLURE ‘'esteqg.inct

INCLUDE 'preop.inc'

INCLUDE 'anter.inc'

INCLUDE ‘masmol.inc’

INCLUDE 'visc.inc’

INCLUDE 'condut.ing’

DATA RGAS /8.3143/
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ABRINDG NCOVAMENTE © VETOR V(10*MAXJ) EM UM VETCR DE CADA
COMPONENTE DE DIMENSOES MAXJT
DO NJ = 1, MAXJ
NNIT(1,NJ) = VI{NJ)
NNIT{2,NJ) = V(NS+MAXJ)
NNIT{3,NJ} = V{NJ+2*MAXJT]
NNIT(4,NJ) = V(NJ+3*MAXJ}
NNIT{E,NJ} = V{NJ+4*+*MAXT]
NNIT(6,NJ) = V{NI+5*MAXJ)
NNIT(7,NJ) = V{NJ+6*MAXJT}
KNIT(8,NJ) = V{(NJ+7*MAXJ)
TTT{NI} V(NJ+8*MAXJ)
QOO INT) VNI +9*MAXT)
A AGUA E TRAZIDA POR BLOCO COMMON POR SER CONSTANTE NO TEMPO
NNIT({9,NJ) = WATER(NI)
ENDDO

CALCULCO DAS DERIVADAS ESPACIALS POR DIFERENCAS FINITAS

DO NJ = 1, MAXJ
NNITI (NJ) NNIT (1, NJ}
NNITZ (NJ) NNIT(2,8J}
NNIT3(NJ} = NNIT(3,NJ)
NNIT4 (NJ) = NNIT(4,NJ)
NNITS(NJ) = NNIT(5,NJ)
NNITG(NJ) = NNIT(6,NJ)
NNIT7 (NJ} = NNIT(7,NJ)
NNITS(NJ) = NNIT(8,NJ)

ENDDO

CALL DERIV(NNITI1,DN1DX,DELTAZ,MAXJ,1.,1)
CALL DERIV({NNITZ,DNZ2DX,DELTAZ,MAXJ,1.,1}
CALL DERIV(NNITS3,DN3DX, DELTAZ,MANJ,1.,1)
CALL DERIV{NNIT4,DN4D¥,DELTAZ MAXJ,1.,1)
CALL DERIV(NNITS,DN5DX, DELTAZ,MAXJI,1.,1;
CALL DERIV(NNITE&,DN6DX,DELTAZ,MAXJ,1.,1)
CALL DERIV(NNIT7,DN7DX, DELTAZ,MAXJ,1.,1)
CALL DERIV(NNITS,DNS8DX,DELTAZ,MAXJ,1.,1)
CALL DERIV{TTT,DTTTDX,DELTAZ,MAXJ,1.,1)

CALCULC DA MASSA MOLECULAR DA MISTURA (PARA TODA PCOSICAC)
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DO NJ = 1, MAXJ
MOLTOT = O
DO N =1, 9
MOLTOT = MOLTOT + NNIT(N,NJ)
ENDDC
MMM (NJ) = O
DON =1, 9
MMM (NJ) = MMM (NJ) + NNIT(N,NJ)*MM(N)/MOLTCT
ENDDO
ENDDO

1c CALCULC DA CAPACIDADE CARALORIFICA DA MISTURA
DO NJ = 1, MAXJ

CPM{NJ) =90
Do 40 N =1, 9
40 CPI(N,NJ) = CPA(N)+CPB(N}*TTT(NJ)+CPC(N)*TTT (NJ)**2
DG 60 n =1, S
60 CPM (NJ)= CPM(NJ)+NNIT (N, NJ}*CPI (N,NJ}
ENDDO

tC BLOCC PARA O CALCULO DOS PERFIS DE PRESSAO, DENSIDADE E VELOCIDADE
ic PARA TODAS AS POSICOES
PRESS (1) = 304
DO NJ = 1, MAXJ
1C CALCULO DA DENSIDADE DA MISTURA
MOLTOT = 0
DO N=1, &
MOLTOT = MOLTOT + NNIT{N,NJ)
ENDDO
VOLTOT = MOLTOT*RGAS*TTT (NJ) /PRESS (NJ)
RHOM (NJ} = GG*3.14*DT**2/ (VOLTOT*4)
iC CALCULO DA VELOCIDARE DE ESCOAMENTO
VEL (NJ} = 4*VOLTOT/ (3.14*DT**2)
ic CALCULO DA VISCOSIDADE DOS COMPONENTES

DO N =1, @
VISC(N) = VISCA(N) * EXP(VISCB(N)}/TTT(NJ})
ENDDO
1c CALCULO DA VISCOSIDADE DA MISTURAR GASOSA
MOLTOT = 0O
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DO N =1, 9

MOLTOT = MOLTOT + NNIT(N,NJ)
ENDDO
DON=1, 9

¥XVISC(N) = NNIT(N,NJ)/MOLTOT
ENDDO
VISCM = VISCMIX(VISC,MM,XXVISC,9)

'C CRLCULO DA PERDA DE CARGA NO INTERVALO DELTAZ DE TUBO
1C £ CALCULO DA PRESSAC NA POSICAQ = POSIC + %1 NO TEMPO = I
FF = PRDROP{DT,VEL({NJ),RHOM{NJ),VISCM, 1.E~4, DELTAZ, FF, RE)

DELP = ({{(4/(GG*3.14*DT**2))* (DN1DX(NJ)+DNZDX (NJ)+DN3DX (NJ} + &
& DN4DX (NJ) +DNSDX (NJ) +DNGDX {NJ) +DN7DX (NJ ) +DNSDX (NJY) ) + &
& ({1/MMM(NJ}})* ({2*FF/DT)+ ({1/TTT{NJ) ) *DPTTDX (NI} ) i1)Y / &
& ((1/{MMM(NT)*PRESS(NJ) )} - &
& (1000*PRESS (NJ) / {GG**2*RGAS*TTT(NJ) }))) * DELTAZ

IF {(NJ.NE.MAXJ) THEN

PRESS (NJ+1) = PRESS(NJ; + DELP

ENDIF

ENDDO

1c CALCULO DAS CONSTANTES CINETICAS
DO NJ = 1, MAXJ
Do 20 M=1,5
20 KK{M,NJ) = AA(M)*EXP(-EE(M)/(RGAS*TTIT(NJ}))
ENDDO
DO NJ = 1, MARXJ

SUMMOL = G
DO 30 N =1, 8
30 SUMMOL = SUMMOL + NNIT(N,NJ)

TERM(NJ) = PRESS(NJ)/(RGAS*TTT (NJ)*SUMMOL)
ENDDO

Ic CALCULO DAS TAXAS DE REACRQ DE CADA REACAC
DO NgJ =1, MARXJ

TAXA(I,NJ} = RKK{1,NJ)*NNIT(5,NJ)*TERM(NJ)
TAXA(Z,NJ) = KK({2,NJ}*NNIT(5,NJ)*TERM({NJ)
TRXB (3, NJ} = KK{3,NJ)*NNIT(6,NJ) *TERM(NJ)
TAXA{4,NT) = KK(4,NJ)*NNIT(3,NJ)*NNIT{4,NJ)*TERM{NJ) **2
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TRXA(5,NJ}) = KK(5,NJ)*NNIT{4,NJ)*NNIT(5, NJ}*TERM{NJ)*+2
ENDDC

ic CALCULC DOS INTEGRANDOS DAS EQUACOES DE BALANCC DE MASSA
iC {A& AGUA NAQO PARTICIFA DA RECAQC, ENTAO SAC 8 COMPCNENTES)
iC 1 - HIDROGENIO
e A ENTRADA DO REATOR SE MANTEM CONSTANTE (PCSICAO 1)
DVIDT (1) =0
DO WJ =2, MAAJ
SUM{NJT) = O
DO 70 M=1, 5

70 SUM({NJ) = SUM(NJ) + BLFA{1,M)*TAXA(M,NJ}
DVIDT{NJ} = - VEL(NJ) * DNIDX(NJI) +
& (3.14*DT**2%vel (nj}/4}*SUM{NJI)
ENDDC
1C 2 - METANO

e L ENTRADA DO REATOR SE MANTEM CONSTANTE {PCSICAOD 1)
pvV2ZDT (1) =0
DO NJ =2, MAXJ
SoM{NJ) = 0
DO 80 M=1, 3

80 SUM(NJ} = SUM(NJ) + ALFA(2,M)*TAXA(M,NJ)
DV2DT (¥J) = - VEL(NJ) * DN2DX(NJ) +
& (3.14*DT**2%vel (nj) /4) *SUM(NJ)
ENDDO

c 3 - ACETILENO
¥ A ENTRADAR DO REATOR SE MANTEM CONSTANTE (POSICAC 1)

DV3DT (1)=0
DO NJ =2, MAXJ
SUM(NJ) = 0
DO 90 M=1, 5
90 SUM{NJ) = SUM{NJ} + ALFA(3,M)*TEXA(M,NJ)
DV3DT(NJ) = - VEL{NJ) * DN3DX(NJ) +
& (3.14*DT**2*vel{ni)/4) *SUM(NJ)
ENDDO
Ic 4 - ETENOC
e A ENTRADA DO REATOR SE MANTEM CONSTANTE (POSICAO 1)
DV4DT (1)=0

DO NJ =2, MAXJ

143



SUM(NJ) = C
DC 100 M=1, 5

100 SUM(NJ) = SUM(NJ) + ALFA(4,M)*TAXA(M,NJ)
DVADT (NJ} = - VEL{NJ) * DN4DX{(NJ) + &
& (3.14*DT**2*vel {nj}/4) *SUM(NJ)
ENDDO

Ic 5 - ETANO
le L ENTRADA DO REATOR SE MANTEM CONSTANTE (POSICAO 1)
DVSDT {1) =0
DO NJ =2, MAXJ
SUM(NJ) = O
DC 110 M=1, 5

ii¢ SUM(NJ) = SUM{NJ)} + ALFA(%,M)*TEXA{M,NJ}
DVEDT (NJ} = - VEL{NJ} * DNSDX({NJ) + &
& (3.34*DT**2*vel (nj) /4 *SUM(NJ)
ENDDC

Ic & - PROPENO
fc A ENTRADA DO REATOR SE MANTEM CONSTANTE (POSICAC 1)
DVeDT (1}=0
DO NJ =2, MAXJ
SUM(NJ) = 0
DO 12C M=1, 5

120 SUM(NJ} = SUM(NJ} + ALFA{6,M)*TAXA(M,NJ)
DVEDT (NJ) = - VEL(NJ) * DMNEDX{NJ) 4+ &
& (3.14*DT**2*yvel (nj)/4}*SUM{NJ)
ENDDO

c 7 - PROPANO
‘e A ENTRADA DO REATOR SE MANTEM CONSTANTE (POSICAO 1)
DV7DT (1)=0
DO NJ =2, MAXJ
SUM(NJ) = 0
DO 130 M=1, 5

130 SUM(NJ) = SUM(NJ) + BLFA(7,M)*TAXA(M,NJ)
DVIDT (NJ} = - VEL(NJ) * DNTDX(NJ} + &
& {3.34*DT**2*vel (nj)/ 4} *SUM{NT)
ENDDO

Ic 8 - BUTINO

le A ENTRADA DC REATOR SE MANTEM CONSTANTE (POSICAC 1)
pVEDT (1) =C
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140

DG NJ =2, MAXJ
SUM(NJ) = 0
DO 140 M=1, 5

SUM(NJ)

SUM{NJ) + ALFA(8,M)*TAXA(M,NJ)
DVBDT (NJ) = - VEL(NJ} * DNEDX{NJ) + &
{3.14*DT**2%vel (nj)/4) *SUM(NJT)
ENDDO

CALCULC DO INTEGRANDOS DO BALANCO DE ENERGIA
CALCULC O BALANGO DE ENERGIA NA FORNALHA
PERDA DE CALOR DA FORNALHA
PERDA = 0.03
PODER CALCRIFICO DO COMBUSTIVEL (KJ/KG)
HCOMB = 52510
VAZRO DE AR {KG/S)
WWAR = 19.307*WKWC
MASSAE MOLAR DO AR (KG/KMOL)
MMAR = 28.951
TEMPERARTURA INICIAL E FINAL DO AR (K)
TAR = 298.15
T¢ = 1300.15
CF DO BR ({KJ/KG K)
CPAR = §.314*{3.355 + 0.575E-3*TG ~ 0.016E5*TG**(-2}) / MMAR
DIAMETRO EXTERNQO DO TUBO (M)
PET = DT + 0.008
BALANCO DE ENERGIA NA FORNALHA
DO NJ = 1, MAXJ
DVIODT(NJ) = ({{({WWC*(1-PERDA)*HCOMB} - (WWAR*CPAR* {TG-TAR)}}/
(DET*3.14*LL)) - QQQ(NJ)
ENDDO

EC************

ic

e

150

BALANCC ENERGIA NO REATOR
A ENTRADA DO REATOR SE MANTEM CONSTANTE (POSICAC 1)
DVODT {1)=0
DO NJ = 2, MAXJ
SUM(NJ) = 0
DO 150 M =1, 5
SUM(NJ) = SUM(NJ} + (-DELHR{M))*TAXA(M,NJ)

&
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'c
iIC
'C
IC
Ic
iC
ic
ic
Ic

A(NT) = - VEL(nj)*DTTTDX (NJ)
B(NJ) = (VEL(NJ)*3.14*DT*CQQ{NJ)/CPM(NJ))
C(NJ) = (VEL{NJ)*3.14*DT**2+*SUM(NJ)}/ (4*CEM(NJI})

DVODT (NJ}= A(NJ)+B(NJ)+C(NJ)
ENDDO
DO NJ = 1, MAXJ
DVDT (NJ) = DV1DT(NJ)
DVDT (NJ+MAXJ) = DV2DT (NJ)
DVDT (NJ+2*MAXJ} = DV3DT (NJ)
DVDT (NJ+3*MAXJ) = DV4DT (NJ)
DVDT (NJ+4*MAXJ) = DVS5DT (NJ}

DVDT (NJ+5*MRXJ) = DVGDT (NJ)
DVDT (NJ+6*MAXJ) = BV7DT(NJ)
DVDT (NJ+7*MAX3I) = DVEDT (NJ)

DVDT (NJ+8*MRXJ} = DVIDT (NJ}
DVDT {NJ+5*MAXJ) = DVIODT(NJ)
ENDDO
RETURN
END

REAL FUNCTION VISCMIX (VISC,MWT,Y,NC)

* ok kK F ok ok ok ok ok ok ok ok ok kK &k K ok % Kk %k K Kk ok k K K & * & *
FUNCAO PARA C CALCULC DA VISCOSIDADE DE UMA MISTURA GASOSA
USANDO A EQUACAO DE WILKE
USING WILKE'S EQUATION
NC - NUMERO DE COMPCNENTES
MWT - VETOR DAS MASSAS MOLARES
¥ - VETRC DE FRACOES MOLARES
VISMIX ~ VISCOSIDADE DA MISTURA GASCSA

* ok Kk ok ok ko ok R K K Kk % Kk ok K ok Kk ko ok ok Kk ok ok Kk ok * ok Kk Kk % * *

IMPLICIT NONE

INTEGER NC,NI,NJ

REAL VISC(NC),MWT(NC),Y(NC}, PHI, SUM, TOTAL

TOTAL = O
Do NI= 1,NC
SUM = 0

DO NJ= 1,WC
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1o o«
'c
'c
'c
e
Ic
1C
1C
!C
1c
1C
IC

Ico*

10

BHI = (L+SQRT(VISC(NI)/VISC{NJI))* (MWT(NJ)/MWT (NI))**0.25)

*%2 / SORT{8.* {1+MWT (NI} /MWT (NJ)})
SUM= SUM+Y (NJ)*PHI
ENDDO
TOTAL
ENDDO
VISCMIX

TOTAL + VISC{RI)*Y(NI)/8UM

TOTAL

RETURN
END

REAL FUNCTION PRDROP (D, U,RHO,VISCO,EPS,L, FF, RE)
Bk R kK Kk kR % % R ok ok kK ok ok ok k% Ak ok x
FUNCAC PARA O CALCULO DA PERDA DE CARGA DE UM FLUIDO
NEWTONIANC NUMA TUBULACAO
PRDROP - PERDA DE CARGA, [Pal
U - VELOCIDADE DE ESCOAMENTO, [m/s]
RHO - DENSIDADE, [kg/m"3]
D - DIAMETRO INTERNC DO TUBC, [m]
L - COMPRIMENTO DO TUBO, [m]
EPS - RUGOSIDADE DO TUBC, [m]
RE - NUMERO DE REYNOLDS
FF - FATOR DE FRICCAO DE FANNING
VISC - VISCOSIDADE DO FLUIDO, [kg/(m.s)]
d ok ok ok ok Kk ok ok K ok Kk ok K Kk Kk K K ok ok K
IMPLICIT NONE
REAL RE,D,U,RHO,VISCO, FF,EPS,RF,T1, T2, TERM
RE = D*U*RHO/VISCO
IF (RE .GT. 2100.) GO TO 10

FF = 16./RE

GO TO 30

RF = EPS/D

IF ( RE .GT. 4000C.) GO TC 20
71 = RE/3.7

72 = 5.02/RE

TERM = LOGLlO(T1-T2*LOG10 (T1+13./RE))
FF = 1./(4.*LOG10O(T1)+T2*TERM) **2
GO TG 30

147



20 FF = 1./(3.6*LOGIO{(RE/(0.135% (RE*RF+6.5}}))) **2
30 PRDROP = FF 12, *FE*RHO*U**2*1/D

RETURN

END

SUBROUTINE DERIV (Y, DY, DX, N, V, ITYPE)}

!C*-}r-k';l—'3\'-.k-****************&********

1c SUBRQTINA FARA A APLICACAC DO METODO DAS DIFERENCAS FINITAS

!C**********************

REAL Y (1000), DY{1000),DX
INTEGER ITYPE

! FORWARD FINITE DIFFERENCE

IF {ITYPE .EQ. 1) THEN
IF (V .GT. 0.} THEN

RY (1) = (Y{2) = ¥Y(1}) / X
DO I =42, N
DY(I) = {Y{I) - ¥(I-1)) / DK
END DO
ELSE

bc I =1, N -1
DY{I} = (Y(I+1} - ¥(I)) / DX
END DO
DY(N) = {Y(N) - Y(N-1}} / DX
END IF
END IF

! CENTRAL FINITE DIFFERENCE

IF (ITYPE .EQ. Z2) THEN

CONSTL = (0.5/DX

DY{1l) = CONST1 * (-3. * ¥Y(1) + &. * Y (2} - Y(3})

DG I = 2, N-1

DY({I) = CONST1 * (-¥{(I-1) + Y(I+1l}}

END DO

DY (N} = CONST1 * (Y(N-2} - 4. * Y(N~1) + 3. * Y(N})
END IF
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4TH ORDER, FIVE POINT, CENTERED DIFFERENCE
IF {(ITYPE .EQ. 3) THEN

CONSTI = 0.041666667 / DX

DY {1} = QONSTL * (-50.%Y (1) + 96.%Y {2} =~ T72.*¥{3) + 32.%*Y {4} =
& 8. Y (5}

DY {2} = CONSTL * (~6.%Y (L} = Z20.*Y{2) + 36.*Y¥ (3} - 12.*Y (4} +

DY (I} = CONSTI * (2.*¥{I-2) - 16.*Y(I-1) + 1lo.*¥Y(I+1} -
& 2.%Y(I+2})
END DC
DY (N-1) = CONST1l * {-2.*Y{N~4) + 12.*Y(N-3) - 36.*Y(N-2) +
& 20, *Y{N-1} + 6.*Y(N))

DY (N} = CONST1 * {6.*Y(N-4) - 32.*Y(N-3) + 72.*Y(N-2) -
& 96, *Y (N-1) + 50.*Y(N})
END IF

FIVE POINT, BIASED UPWIND DIFFERENCE
IF (ITYPE .EQ. 4) THEN
CONST1 = 0.041666667 / DX
IF {V .GT. 0.0; THEN
DY (1) CONSTL * (~50.*Y (1} + 96.*Y(2) - 72.*Y(3) + 32.*Y(4)
& - 6.*Y(5))
DY (2} CONSTL * (-6.*Y (1} - 20.*Y (2} + 36.*¥ (3} - 12.*Y(4)
& + Z2.*Y(5))
DY (3) CONSTL * (2.*Y({1l) ~ 16.*Y{(2) + 16.*Y(4) ~ 2.*Y¥(5))
DO I = 4, N-1
DY (I) = CONSTL * (-2.*Y(I-3) + 12.%¥{I-2) - 36.*Y(I-1) +

It

#

& Z0.%Y(I) + 6.*Y(I+1))
END DO
DY (N} = CONST1 * (6.*Y(N-4) - 32.*Y(N-3) + T2.*Y¥{N-Z) -
& 96.*Y{N~-1) + 50.*Y(N))
ELSE

DY (1} = CONSTL * {~50.*Y (1) + 96.%Y{2) - 72.*Y{3) + 32.%Y(4)
& - 6.*Y(5})
DO I = 2, N-3




DY{I) = CONST1 * (~&8.*Y({I~1}) = 20.*Y{(I} + 36.*Y{I+1)

& L2.%Y(I+2) + 2.%Y{I+3)})

END DO

DY (N~2) = CONSTI * {(2.*Y{(N~-4) - 16.*Y(N-3) + 16.*Y(N-1)
& 2,*Y(N))

DY (N-1) = CONSTL * (-2.*Y(N-4) + 12.*Y(N-3) - 36.*Y(N-2)
& 20.*Y(N-1) + 6.%Y(N))

DY (N} = CONSTI * (8.*Y{N-4) - 32.*Y{N-3) + 72.*Y{N-2) =~
& 6. *Y(N~1) + B0.*Y(N)}

END IF

END IF
RETURN
END

A.2 - SUBROTINA DO CONTROLADOR P1

|C**********************

IC  PROGRaEMA PARA CALCULO DE UM CONTROLADOR

1c
1C
1C
1C
ic
‘e
c
e
1c
1c
1C

PI DIGITAL (SUBROTINA)

SETP - SET-POINT DA VARIAVEL CONTROLADA

YYK - VARIAVEL CONTROLADA

DELTAU - VARIACAC DA VARIAVEL MANIPULADA
CALCULADA PELA LEI DE CONTRCLE

UK - VARIAVEL MANIPULADA

NT - INSTANTE DE TEMPO EM QUE ME ENCONTRO

TAUI - HEORIZONTE DE CONTROLE

KKC -~ GANHO DC CONTROLAROR

TA - TEMPO DE AMOSTRAGEM

[C**********************

SUBROUTINE DIGPI (ERRO,NT,DELTAU, UK, TA)
IMPLICIT HNONE

INTEGER NT

INCLUDE 'pid.inc®

INCLUDE 'param.inc'

REAL ERRO(MAXI),SETP,DELTRU(MBXI),UK(MAXI),TA

+
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)

CALCULO DA PROXIMA ACAOD DE CONTROLE UK(NT)
DELTAU(NT} = KKC*{(ERRO(NT)-ERRO(NT-1)) + (TA/TAUI}*ERRO(NT))
UK(NT)} = UK(NT-1) + DELTAU(NT)
RETURN
END

A.3 - SUBROTINA DO CONTROLADOR DMC

SUBROUTINE CONTROL (3ETP, YYK,NT,DELTAU, UK}

IC**********************

IC
Ic
1C
'c
'C
1c
'c
1c
1c
1c
1c
'C

PROGRAMA PARA CALCULC DE UM CONTROLADOR DMC

"DYNAMIC MATRIX CONTROL" (SUBROTINA)

SETP - SET-PCINT DA VARIAVEL CONTRCLADA

YY® - VARIAVEL CONTROLADA

DELTAU - VARIACAO DA VARIAVEL MANIPULADA
CALCULADA PELA LEI DE CONTROLE

UK - VARIAVEL MANIPULADA

NT ~ INSTANTE DE TEMPC EM QUE ME ENCONTRO

UU -~ HORIZONTE DE CONTROLE

VV ~ HORIZONTE DE PREDICAO

NN - HORIZONTE DE PROCESSO

1C***‘k******************

1C

IMPLICIT NONE
INTEGER NI, NJ,NT
INCLUDE ‘'dmc.inc'
INCLUDE 'param.inc'

REAL AALIN(VV,VV},RA(VV,UU),WW1 (VV,VV),WW2 (0U,TU),EELIN(VV, 1), &
& DELTAU (MAXT) ,AATR{UU,VV), TERMI {UU, UU}, TERMAT (UU, VV}, &
& AATWWL (UU, VV) ,ATWIA{UU,UY), INVTER(UU, UU) , COEFHI (NN) , &

& COEFAIL (NN}, SOMA, KXC (UU, VV) , 8SM(VV}, PPJ(VV) , UK(MAXI}, 3ETP, YYK

LEITURA DOS COEFICIENTES DE RESPOSTA AO IMPULSC hi (PARA C HORIZONTE

DO PROCESSO N}

OPEN (10, FILE='coefh.dat', STATUS="UNKNOWN'}
READ(1C,*} (COEFHI(NI), NI = 1, NN)

151

[T RRRTIPRN——GG—



CLGSE (10)

'C CALCULO DOS COEFICIENTES DE RESPOSTA AC DEGRAU al = somatorio(hi)
(PARA TODD O N)

DO NI = 1, NN
COEFAI (NI} = O
SOMA = 0
DO W3 = 1,81
SOMA = S0MA + COEFHI (NJ)
ENDDO
COEFRI (NI} = SOMA
ENDDO
tC DEFINICAC DAS MATRICES PESC W1 E W2
'C CONSIDERANDO UM FATOR DE SUPRESAQ FF =
DO NI = 1, VvV
PO NJ = 1, VV
IF (NI.EQ.NJ) THEN
WW1(NI,NJ} 1
ELSE
WW1{NI,NJ} = 0
ENDIF
IFr (NI.LE.UU.AND.NJ.LE.UU) THEN
WW2 (NI,NJ) = FF * WW1({NI,NJ)
ENDIF

[

ENDDO
ENDDC

1c MONTAGEM DA MATRIZ DINAMICA AT v¥v (AALIN)
DO NI = 1, WV
0O NJ = 1, VV
IF (NJ.GT.NI) THEN
AALIN(NI,NJ} =0
ELSE
AARLIN(NI,NJ} = COEFAI (NI-{NJ-1})
ENDIF
ENDDO
ENDDO
Ic TRUNCANDO A MATRIZ DINAMICA PARA AS U PRIMEIRAS COLUNAS (MATRIZ AA)
DO NI = 1, VV
DO NJ = 1, UU
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BR{NI,NJ) = BALIN (NI,NJ}
ENDDO
ENDDO
'C  CALCULO DE AA TRANSPOSTA
CALL TRENSP(AA,VV,UU, AATR)
'¢  MULTIPLICANDO RATR * WW1
CALL MULTMATR (RATR, UU,VV,WWl,VV, VV, BATWW1)
1¢ MULTIPLICANDG {BATR * WWl) * AR
CALL MULTMATR (RATWW1,UU,VV,RA, VV, UU, ATA1A)
! SOMANDO BAT*WWL*AR + WW2
CALL SOMBMATR (ATW1A,UU,UU,WW2, UT, UU, INVTER)
! CALCULANDO A INVERSA (BATR*WWL*AA + WW2) ~{-1)
CALL INVERT (INVTER, TERM1, UU)
! CALCULO DE (RATR*WWL1*ARA + WW2)~{-1} * BATR
CALL MULTMATR (TERM1,UU, UU, RATR, UU, VV, TERMAT)
! CRALCULC DE KKC = {BATR*WWI1*AA + WW2)~(-1) * RATR * WWl
CALL MULTMATR (TERMAT, UU, VV,WW1,VV, VV,KKC)

1C CALCULC DO VETOR Pj = somatorio Sm
'c CALCULC DO VETOR Sm
DO NI = 1, VV
SSM(NI) = 0
SOMA = 0
DO NJ = NI+l, NN
SOMA = SOMA + (CCOEFHI (NJ)*DELTAU( (NT+NI-NJ))})
ENDDC
ENDDO
tc CALCULO DO VETOR Pi
DO NI = 1, VV
PPJ(NI) = 0
SCMA = 0
DO NJ = 1,NI
SOMA = SOMA + SSM(NJ)
ENDDO
PPJ(NI) = SOMA
ENDDO

te DETERMINACAC DO VETOR E' (EELIN}
DG NI =1, VV
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EELIN(NI,1)= SETP - YYK - PPJ(NI}
ENDDO

Ic CALCULC DA PROXIMA ACAO DE CONTROLE U(NT) = U(NT-1} + (KKC1l * EELIN}
1c CNDE KKC1 E A PRIMEIRA LINHA DA MATRIZ KKC

soMA = O

DO NJ = 1, VV

SCMA = SOMA + KEC{L,NJ)*EELIN{(NJ, 1)

ENDDO

UK (NT) UK{NT-1) + S0MA

DO NI = 1, (UU-1)

DELTAU({UU-(NI~-1}))) = DELTAU{(UU-NI})
ENDDO

DELTAU (NT) = UK{NT}-UK{NT-1)
RETURN
END

SUBROUTINE TRANSP(MAT,NL,NC,MATTR)

b & * * * * * * * * * * * * * * * * * *

Ic SUBROTINA PARA O CALCULO DE UMA MATRIZ TRANSPOSTA

'C

1c MAT - MATRIZ QUE QUERO TRANSPOR
IC NL - NUMERC DE LINHAS DE MAT

e NC - NUMERO DE COLUNAS DE MAT
1C MATTR ~ MATRIZ TRANSPOSTA DE MAT

?C‘k * * +* = ® * * * * 3 ¥ * * * * * * *

IMPLICIT NONE
INTEGER NC,NL,NI,NJ
REAL MAT {NL,NC),MATTR {NC,NL)

DO 10 NI = 1, NL
DC 10 NJ = 1, NC
10 MATTR(NJ,NI) = MAT(NI,NJ)
RETURN
END
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SUBROQUTINE MULTMATR (MATA,LA,CA,MATB,LB,CB,MATC)
IO %k kxR kR ok ok %k k% kR % k%
1c SUBROTINA PARA CALCULC DO PRODUTO DE UMA
1C MATRIZ A n*m COM UMA MATRIZ B m*p
‘c SENDO C n*p = A*B
iIc CA - NUMEROC DE COLUNAS DA MATRIZ A
IC LA -~ NUMERO DE LINHAS DA MATRIZ A
tC CB - NUMERC DE COLUNAS DA MATRIZ B
tC LB - NUMERC DE LINHAS DA MATRIZ B
I MATA (LA, CA) - MATRIZ A
Ic MATB (LB,CB) -~ MATRIZ B
1c MATC (LA,CB}Y - MATRIZ C = A*B
IC
ol A T T R N A
IMPLICIT NONE
INTEGER 1A,CA,LB,CB,NI,NJ,K
REAL MATA{LA,CA),MATB{LB,CB),MATC(LA,CB),SOMA

Ir (CA.NE.LB) THEN
WRITE(*, ' (A45,/)"') 'Nac e possivel multiplicar as matrices’
ELSE
bC NI = 1, LA
DO NJ = 1, CB
SOMA = O
DO K =1, LB
SOMA = SOMA + MATA(NI,K)*MATB(K,NJ)
MATC (NI, NJ) = SOMA
ENDDG
ENDDO
ENDDC
ENDIF
RETURN
END

SUBROUTINE SOMAMATR (MATA,LA,CA,MATB,LB,CB,MATC)

!c* * * * o+ H * * * & * * * * * * * * *

e SUBROTINA PARA CALCULC DA SOMA DE UMA
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'C

ic
Ic
1C
Ic

MATRIZ A n*m COM UMA MATRIZ B n*m
SENDO C n*m = A+B

CA - NUMEROC
LA — NUMERO
CB - NUMEROC
LB — NUMERC
MATA{LA, CA)
MATE (LB, CB)

DE COLUNAS DA MATRIZ A
DE LINHAS DA MATRIZ A
DE CCOLUNAS DA MATRIZ B
DE LIKHAS DA MATRIZ B
~ MATRIZ A
- MATRIZ B

MATC (LA,CB) - MATRIZ C = A*B

IMPLICIT NONE
INTEGER LA,CA,LRB,CB,NI,NJ
REAL MATA(LA,CA),MATB(LE,CB},MATC{LA, CB}

IF {(CA.NE.CR.AND.LA.NE.LE) THEN
WRITE(*,'(R45,/}') 'Nao e possivel somar as matrices!'
ELSE
DO NI = 1, LA
DO NJ = 1, CA
MATC (NI,NJ) = MATA(NI,NJ)+MATE({NI,NJ)
ENDDO
ENDDO
ENDIF
RETURN
END

SUBROQUTINE INVERT( &, AINV, N )
* * * “* * = * * * * * * * * & * +* *
SUBRUTINA PARA INVERTER UMA MATRIZ POR ELIMINACAO DE GAUSS

ATNV=INVERSE (R) A(N,N} RINV (N, N)

NOTA: TAMANHO MAXTMO 64 X 64 -~ RE-DIMENSIONAR PARA MATRICES MAIORES

MATRIX D E EXTENDIDA.
* kK« *x x kK ok * k Kk % *k K & K Kx K
REAL A(N,Nj,AINV(N,N)
REAL D(N, (2*N})
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1C  INICIALIZAR 2 REDUCAC DA MATRIZ
N2 = 2*N
DO 1 I = 1,N
DO 2 J = 1,N
B{I,J} = A(I,d)
D{I,B+J) = 0.
2 CONTINUR
D{I, N+Iy = 1,
1 CONTINUE

!C FAZER A REDUCAC
DC 2 I =1,N
ALPHA = D{I,I)
IF(ALPHA .EQ. 0.) GO TO 300
DO 4 J = 1,N2
D{1,J) = D{I,J)/ALPHA
4 CONTINUE
DO 53 K= 1,N
IF{(X~I;.EQ.0) GO TC 5
BETA = DK, I)
DC 6 JF = 1,N2
D{K,J} = D{K,J} - BETA*D(I,J)}

6 CONTINUE
5 CONTINUE
3 _CONTINUE

!C COPIAR RESULTADO NA MATRIZ DE SAIDA
DO 7 I = 1,N
DO 8 J=1,N
AINV(I,J) = D(I,J+N)

8 CONTINUE
7 CONTINUE
RETURN

300 PRINT *,*'*** ERROR: MATRIZ SINGULAR ***!'
STOP
RETURN
END
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Anexo B

Resultados de simulacdes
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B.1 - SIMULACAO DO FORNO DE PIROLISE

Tabela B.1 — Perfis desenvolvidos no forno de pirdlise de etano para o estado

estacionario atingido.

z{m} Conversao (%} T {K) T{°C) P {kPa)
0 0,00 95315 | 680,00 | 304,00
1.9 0,25 965,06 | 691,01 302,00
38 0,60 §75.87 | 702,72 | 300,13
5.7 1,07 985,46 | 712,31 298,15
7.6 1,68 99377 | 72062 | 295,13
g5 743 1000.83 | 727,68 | 294,07
114 3.32 1006,753 | 733,58 | 291,98
13,3 433 1011.61 | 738,46 | 289,85
15,2 5,44 1015.64 | 742,48 | 287,69
7.4 6,64 1018,98 | 74583 | 28550 |
19 7.91 1021,76 | 748,61 28327
20,9 9,24 1024,13 | 750,88 | 281,00
22.8 10,61 1026,18 | 753,08 | 278,69
24,7 12,01 1028,00 | 754,85 | 276,34
26,6 13,43 1029,64 | 756,43 | 273,94
28,5 14,87 1031,16 | 758,01 271,51
30,4 16,32 1032,59 | 759,44 | 269,03
32,3 17,78 1033,96 | 760,81 266,50
34,2 19,24 1035,30 | 762,15 | 263,92
36,1 20,71 1036,62 | 763.47 | 261,30
38 22,18 1037,93 | 764,78 258,62
39,8 23,65 1039,25 | 766,10 | 255,89
418 25,12 1040,57 | 767,42 | 253,10
43,7 26,59 1041,81 | 768,76 | 250,25
4586 28.05 1043,27 | 770,12 | 247,35
47.5 28,52 1044,66 | 771,51 244 38
494 30,98 1046,07 | 772,92 | 24134
51.3 32 44 1047,50 | 774,35 238,23
532 33,90 1048,97 | 775,82 235,05
551 35,35 1050,47 | 777,32 | 231,80
57 36,80 1052,01 | 778,86 | 22846
58,9 38,25 1053,68 | 780,43 225,04
60,8 39,70 1055,19 | 782,04 | 221,53
62,7 4114 105683 | 783,68 217,92
64.6 42 57 1058,53 | 785,38 | 214,22
66,5 4400 1060,26 | 787,11 210,40
63,4 45 43 1062,05 | 788,00 | 206,47
70,3 46,85 1063,88 | 790,73 | 202,41
72.2 48796 1065,77 | 792,62 198,22
741 49,67 1067,72 | 794,57 193,88
76 51,07 1066,74 | 796,59 189,38
77.9 52 46 1071,82 | 798,67 184,70
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79,8 53,84 1073,98 800,83 179,84
817 55,21 1076,22 803,07 174,75
83,6 56,58 1078,55 805,40 160,42
85,5 57,83 1080,99 807,84 163,82
87,4 59,26 1083,54 810,38 157,89
89.3 60,58 1086,22 813,07 151,589
91,2 61,89 1089,05 815,90 144,84
93,1 63,17 1092,08 818,91 137,54

95 64,43 1095,30 822,15 129,53

Tabela B.2 — Distribui¢dio de produtos no estado estacionario atingido, fragdes massicas

em base seca.

2 (m) Hz CH4 CzH3 {:284 CgHE C3Hs 03H3 C4H5
0 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0093 | 0,9795 | 0,0112 | 0,0000 | 0.0000
2 6,0002 | 0,0005 | 0,0008 | 0,0115 | 09771 | 0,0099 | 0,0000 | 0,0000
y 0,0004 | 0,0011 | 0,0016 | 0,0146 | 0,9737 | 0,0086 | 0,0000 | 0,0000
6 0,0007 | 0,0016 | 0,0024 | 0,0187 | 0,9690 | 0,0073 | 0,0001 | 0,0001
8 0,0011 | 0,0022 | 0,0032 | 0,0240 | 0,9631 | 0,0081 | 0,0001 | 0,0003
10 0,0016 | 0,0027 | 0,0038 | 0,0304 | 0.9557 | 0,0051 | 0,0001 | 0,0005
11 0,0021 | 0,0033 | 0,0043 | 0,0379 | 0,470 | 0,0042 | 0,0002 | 0,0000
13 0,0028 | 0,0038 | 0,0047 | 0,0463 { 09372 | 0,0036 | 0,0002 | 0,0014
15 0,0035 | 0,0044 | 06,0049 | 0,0654 | 0,9262 | 0,0031 | 0,0003 | 0,0021
17 0,0042 | 0,0049 | 0,0050 | 0,0651 | 0,9145 | 0,0028 | 0,0004 | 0,0030
E) 0,0050 | 0,0055 | 0,0051 | 0,0752 | 0,6020 | 0,0027 | 0,0004 | 0,0040

21 0,0069 | 0,0062 | 0,0050 | 0,0856 | 0,8890 | 0,0026 | 0,0005 | 0,0052
23 0,0067 | 0,0069 | 0,0049 | 0,0962 | 0.8756 | 0,0026 | 0,0008 | 0,0065
25 0,0076 | 0,0076 | 0,0048 | 0,1069 | 0,8619 | 0,0027 | 0,0007 | 0,0078
27 §,0084 | 0,0084 | 0,0047 | 0,1177 | 0,8480 | 0,0028 | 0,0007 | 0,0003
29 0,0083 | 0,0082 | 0,0046 | 0,1285 | 0,8339 | 0,0029 | 0,0008 | 0,0108
30 0,0102 | 0,0100 | 0,0044 | 0,133 | 0,8197 | 0,0031 | 0,0000 | 0,0124
32 0,0111 | G,0110 | 0,0043 | 0,1560 | 0,8054 | 0,0032 | 0,0010 | 0,140
34 0,0120 | 0,0119 | 0,0042 | 0,1607 | 0,7911 | 0,0034 | 0,0011 | 06,0156
36 0,0129 | 0,0129 | 0,0041 | 01713 | 06,7767 | 0,0035 | 0,0011 | 0,0174
38 06,0138 | 0,0138 | 00041 | 0,1819 | 0,7623 | 0,0037 | 0,0012 | 0,0991
40 0,0147 | 0,0150 | 0,0040 | 0,1924 | 0,7479 | 0,0038 | 0,0013 | 0,0208
47 0.0156 | 0,0161 | 0,0040 | 0,2028 | 0,7335 | 0,0040 | 0,0014 | 0,0227 |
44 0.0165 | 0,0172 | 0,0039 | 02132 | 0,7191 | 0,0041 | 0,0015 | 0,0246
46 0,0173 | 0,0184 | 0,0039 | 0,2235 | 0,/047 | 0,0042 | 0,0015 | 0,0264
48 80,0182 | 0,0195 | 0,0039 | 02337 | 0,6904 | 0,0043 | 0,0016 | 0,0284
49 0,0187 | 0,0207 | 0,0038 | 0,2438 | 0,6761 | 0,0044 | 0,0017 | 0,0303
51 0,0200 | 0,0219 | 0,0038 | 0,2540 | 0,6618 | 0,0045 | 0,0018 | 0,0323
£3 0,0209 | 0,0232 | 0,0638 | 0,2640 | 0,6475 | 0,0046 | 0,0018 | 0,0343
55 0,0217 | 0,0244 | 0,0038 | 0,2740 | 06332 | 0,0046 | 0,6019 | 0.0363
57 0,0226 | 0,0256 | 0,0038 | 0,2840 | 0,6190 | 0,0047 | 0,0020 | 0,0383
59 06,0235 | 0,0269 | 0,0038 | 0,2939 | 0,6048 | 0,0047 | 0,0021 | 0,0404
B1 0,0243 | 0,0281 | 0,0037 | 0,3037 | 0,5807 | 0,0047 | 0,0022 | 0,0425
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63 0,0252 | 0,0294 | 0,0037 | 0,3136 | 0,5766 | 00048 | 0,0022 ; 0,0446
65 00260 | 00308 | 00037 | 0,3234 | 0,6625 | 0,0048 | 0,0023 | 0,0468
67 0,0269 | 0,0319 | 0,0037 | 0,3331 | 0,5485 | 0,0048 | 0,0024 | 0,0487
68 0,0278 | 0,0331 | 0,0037 | 0,3429 | 0,5346 | 0,0048 | 0,0025 | 0,0508
70 0,0286 | 0,0344 | 0,0037 | 0,3526 | 0,5206 | 0,0047 | 0,0025 | 0,0529
72 0,0295 | 0,0356 | 0,0037 | 0,622 | 0,5068 | 0,0047 | 0,0026 | 0,0548
74 0,0303 | 00368 | 00036 | 03719 | 04930 | 0,0047 | 0,0027 | 0,0570
76 0,0311 | 0,0380 | 0,0036 | 0,3815 | 04793 | 0,0046 | 0,0028 | 0,0580
78 0,0320 | 0,0392 | 0,0036 | 0,311 | 0,4657 | 0,0046 | 0,0028 | 0,0610
80 0,0328 | 0,0403 | 0,0036 | 0,4007 | 04521 | 0,0045 | 0,0026 | 0,0630
82 00336 | 0,0414 | 0,0036 | 04103 | 0,4387 | 0,0044 | 0,0030 | 0,0649
84 0,0345 | 0,0425 | 0,0036 | 04189 | 04254 | 0,0044 | 0,0031 | 0,0668
86 0.0353 | 0,0436 | 0,0035 | 04294 | 0,4121 | 0,0043 | 0,003t | 0,0687 |
87 0,0361 | 0,0446 | 0,0035 | 0,4389 | 0,3980 | 0,0042 | 0,0032 | 0,0704
89 0,0369 | 0,0456 | 0,0035 | 04484 | 0,3861 { 0,0047 | 0,0033 | 0,0722
91 0,0377 | 0,0466 | 0,0035 | 04578 | 0,3733 | 0,0040 | 0,0033 | 0,0738
93 0.0385 | 0,0475 | 0,0035 | 04672 | 0,3607 | 0,0038 | 0,0034 | 0,0754
95 0,0382 | 0,0483 | 0,0035 | 04765 | 0,3484 | 0,0037 | 0,0035 | 0,0769

B.2 - MODELO DE CONVOLUCAO

Tabela B.3 — Coeficientes ao degrau (a;) e impuiso (h;) do modelo de convolugéo

?empo (s} i & h;
0,0 0 0,00 0,00
0,1 1 49,85 49,85
0.2 2 126,90 77.05
0,3 3 217,54 90,64
0.4 4 317,81 | 100,27
0.5 5 42488 | 107,07
06 6 534,76 | 109,90
0.7 7 641,85 | 107,07
0.8 8 74213 | 100,27
0.8 g 834,47 92,34
1,0 10 918,88 84,41
1,1 11 995,67 77,05
12 12 1067,30 | 71,38
1.3 13 1131,88 | 64,58
14 14 1190,80 | 58,92
15 15 124462 | 53,82
16 16 129380 | 49,29
1,7 17 1339,23 | 45,32
18 18 1380,01 | 40,79 |
19 19 1417,40 | 37,39
2,0 20 1451,39 | 33,99
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2.1 21 1481,89 | 30,59
32 22 15610,31 | 28,33
23 23 163580 | 25,49
24 24 1559,03 | 23,23
2,5 25 157999 | 20,96
26 26 158860 | 18,69
2,7 27 1616,25 | 17,56
2.8 28 1632,11 | 15,86
2.9 29 1646.27 | 14,16
30 30 165930 | 13,08
3.1 31 1671,20 | 11,80
372 32 168140 | 10,20
33 33 1681,58 | 10,20
34 34 700,09 8,50
3.5 35 1708,02 { 7.93
3.6 36 1714,25 | 6,23
3.7 37 1721,05 | 6,80
3.8 38 1726,72 567
3,9 39 1732.38 567
4.0 40 1736,91 453
41 41 1742,01 5,10
42 42 1745 41 3,40
43 43 174938 | 3,97
44 44 1752.78 | 3,40
45 45 1755,61 2.83
46 46 175844 | 2,83
47 47 1760,71 2.27
4.8 48 1762,97 227 |
49 48 1764,67 1,70
5,0 50 1766,37 1,70
51 51 1768,07 170
52 52 1769,77 | 1,70
5.3 53 1770,90 1,13
£4 54 177260 1,70
55 85 773,17 | 057
56 56 1774,30 1,13
57 57 1775,44 1,13
5.8 58 1776,00 | 0,57
5.9 59 777,14 1,13
6.0 60 1777,70 | 0,57
8.1 81 1778,27 | 0,57
6,2 62 177884 | 057 |
6,3 63 1779,40 | 0,57
6,4 64 1779,40 0,00
65 65 1779,97 | 0,67 |
6,6 66 178063 | 0,57 |
6,7 67 1780,53 | 0,00
6,8 68 1781,10 | 0,57
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6.9 69 178110 { 0,00
7.0 70 178167 057 |
7.3 71 1781,67 0,00
7.2 72 1782.23 0,57
73 73 1782.23 0,60
7.4 74 1782,80 0,57
75 75 178223 | -0,57
76 76 1782.80 0,57 |
7.7 77 1782,80 0.60
78 78 1782.80 0,00
7.9 79 1782,80 0,00
8.0 80 1782,80 0,00
8.1 81 1782,80 0,00
82 82 178337 0.57
8.3 83 1783,37 | 0,00
84 84 1783,37 | 0,00
8,5 85 1783,37 | 0,00
86 86 1783,37 0,00
8.7 87 1783,37 0,00
8.8 88 1783,37 0,00
8,9 89 1783,37 0,00
9.0 90 178337 | 0,00
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