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RESUMO - A demanda crescente por processos mais eficientes e menos poluentes € a forca
motriz da intensificacio de processos. Nesta darea, destacam-se o uso de equipamentos
multifuncionais, como os reatores com membrana que integram em um Unico equipamento uma
unidade de reacdo quimica e uma unidade de separacdo. Dado o acoplamento das varidveis de
operagdo, a andlise da dindmica e controle desses equipamentos ¢ fundamental para estabelecer
condi¢cdes operacionais adequadas. Assim, neste trabalho foi desenvolvido o modelo dindmico de
um reator de desidrogenacdo de etilbenzeno com membrana composta de paladio. Foram feitas
andlises qualitativas do comportamento dindmico diante de perturbag¢Ges nas varidveis de processo
e também foi utilizada uma estratégia baseada na matriz de ganhos relativos para estabelecer a
influéncia das principais varidveis do equipamento (temperatura e vazio do gis de arraste, razao
vapor/etilbenzeno na alimentac@o e pressdo do reator) na conversio e rendimento da reagao.

1. INTRODUCAO

O desenvolvimento de processos quimicos mais eficientes, com o intuito de promover mudancas
nos modelos atuais de produg@o e processamento, que proporcionem tecnologias mais limpas, menores
e energeticamente mais eficientes constitui a Intensificacio de Processos de acordo com Stankiewicz e
Moulijn (2000). Um tipo de equipamento que contribui nesta area sdo os chamados reatores com
membrana, que além de promoverem a separacdo de uma mistura de substincias, também podem,
simultaneamente, conduzir uma reacdo quimica, neste caso também conhecidos como reatores
multifuncionais, conforme Kumar et al. (2006). Um exemplo para o uso nesses reatores & a
desidrogenacdo catalitica do etilbenzeno para a produgio de estireno (Quicker e al., 2000).

Na desidrogenacio catalitica do etilbenzeno, que corresponde a 90% da producio de estireno de
acordo com Abo-Gander et al. (2008), o equilibrio termodinamico limita a conversio do etilbenzeno
em valores proximos a 50%, porém se o hidrogénio, que ¢ um subproduto, for removido do meio
reacional haverd um aumento da conversio do etilbenzeno em estireno, além de aumentar a
seletividade na produc@o de estireno. Esta remogdo pode ser feita utilizando-se os reatores com
membranas compostas de palddio, pois o palddio apresenta uma caracteristica tnica de ser permeével
somente ao hidrogénio (Dittmeyer et al., 2001).
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Outro fator importante referente a Intensificagdo de Processos envolvendo os reatores com
membrana é que, de acordo com Strathmann (2001), membranas adequadas sdo a chave em certas
aplicacdes, porém elas sdo apenas uma pequena parte de todos os equipamentos envolvidos no
processo, sendo que em muitos casos seus custos sdo irrelevantes quando comparados com 0s
componentes periféricos. Nesse contexto € necessdrio se conhecer as condigdes operacionais destes
processos envolvendo membranas e também seu comportamento frente a diferentes perturbacdes
destas condi¢des de operagdo. Conhecendo essas informacdes do sistema € possivel ter uma melhor
estimativa das especificaces necessarias dos equipamentos envolvidos para o desenvolvimento do
projeto de um sistema com reator com membrana e também da influéncia das varidveis de operacio
na conversdo e rendimento da reag@o.

A dindmica e controle de equipamentos com intensificacdo ainda ndo € um assunto muito
discutido na literatura e, em especial, para reatores com membrana esse conhecimento € essencial,
dado que a incorporagdo da membrana acopla diversas varidveis do sistema e a dinamica do
equipamento difere significativamente em relacio aos reatores convencionais. Um dos poucos
trabalhos que aborda o tema da dindmica em reatores com membrana composta de paladio € o
trabalho de Koc ef al. (2011) no qual estuda a reacio de deslocamento de gis d'agua (Water Gas
Shift Reaction) - utilizada na produgdo de hidrogénio, por meio da conversdo do monodxido de
carbono em CO; e da dgua em H; - conduzida em um reator com membrana composta de Pd/Au e
Pd/Cu a fim de analisar e caracterizar o comportamento transiente deste sistema.

Assim, o objetivo deste trabalho foi analisar o comportamento dindmico para um
sistema de desidrogenacdo do etilbenzeno em estireno usando uma membrana composta de
palddio em suporte de agco inoxiddvel poroso. Também foi utilizada uma metodologia para
pareamento de varidveis manipuladas/controladas para determinar quais varidveis interferem
independentemente na conversao e rendimento.

2. MATRIZ MGR

A matriz MGR (Matriz de Ganhos Relativos) consiste em uma metodologia sistematica para
andlise de problemas de controle multivaridvel. Utilizando a matriz de ganhos em estado
estaciondrio (K), é possivel medir interagdes no processo e extrair informagdo sobre o melhor
pareamento de varidveis controladas e manipuladas (Seborg et al., 2004).

Resumidamente, a matriz MGR ¢ calculada conforme a Equacdo 1, onde ® representa o
produto elemento a elemento ou produto de Schur, e a matriz de ganhos K ¢é calculada de acordo
com a Equac@o 2, onde y representa as varidveis controladas e u, as varidveis manipuladas.

A=k®(k") (1)
Kij :% ()

O pareamento € feito analisando-se os elementos Kj;, que podem assumir os seguintes
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valores: Kj; = 1, ndo hd interagdo com outras malhas de controle e o par i-j deve ser usado; Kj; = 0,
varidvel manipulada j ndo afeta a varidvel controlada i; K; = 0,5, ocorre grande interagdo com
outras malhas de controle; 0,5 <K;;< 1, ocorre intera¢gdo com outras malhas, entretanto, o par i-j
pode ser usado visto que minimiza as intera¢Oes; K;> 1, a interagdo com outras malhas reduz o
efeito da malha de controle e K;< 0, o par i-j pode levar a uma operacdo instdvel.

Como a matriz MGR sé pode ser calculada para uma matriz K quadrada, € necessario
computar as varias combinagdes possiveis de varidveis manipuladas/controladas até encontrar a
que apresente o melhor resultado. Neste trabalho as varidveis que serdo avaliadas no pareamento
sdo: vazdo de alimentacdo do retentato, vazdo do gis de arraste, temperatura da alimentagcdo do
retentato, temperatura de alimentagdo do gas de arraste e razdo vapor/etilbenzeno na alimentacao.

3. EQUACIONAMENTO DO SISTEMA

O esquema do reator estd ilustrado na Figura 1. O tubo interno, que neste trabalho considera-se
onde ocorre a reacdo, é chamado de retentato e apenas o hidrogénio liberado na reacio atravessa o
filme de palddio até o outro lado do reator, chamado de permeado. Neste lado passa um gas de arraste,
que neste trabalho foi considerado nitrogénio. O modelo utilizado despreza a queda de pressdo em
ambos os lados do equipamento, por ser muito pequena.
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Figura 1. Ilustragdo do sistema reator + membrana.

Os balangos de massa e energia para ambos os lados, assim como a equacdo que descreve a
permeac@o do hidrogénio (Lei de Sieverts, na Equacdo 6) sao apresentados nas Equaces 3 até 8.
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Onde, c ¢é a concentragdo molar [mol/m3]; ¢ € o tempo [s]; v € a velocidade [m/s]; z € a direcio axial
[m]; ¢ é a fracdo de vazios do leito; p, € densidade do catalisador [kgcat/m3]; v € o coeficiente
estequiométrico; r’ € a taxa de reacdo [kmol'kgcat'ls'l]; r1, 12 € r3 sdo os raios [m]; J € a taxa de
transferéncia de massa através da membrana [mol/s]; P € a pressdo total [Pa]; Py, € a pressao parcial
do H; [Pa]; Py € a pressao de referéncia de 1 atm; 7 € a temperatura [K]; AH, é a entalpia de reacao
[kJ/kmol]; U é coeficiente global de transferéncia de calor [kJ-m'ZK'l]; p € a densidade do fluido
[mol/m3]; ¢, € a capacidade calorifica [kJ-mol'lK'l]; Ré a constante dos gases [J -mol'lK'l]; Réo
sobrescrito para o lado do retentato e P € o sobrescrito para lado do permeado.

As reagdes e as respectivas taxas estdo apresentadas na Tabela 1. As entalpias de reagio
podem ser encontradas em Hermann et al. (1997). O U foi calculado considerando-se o
coeficiente convectivo para o lado do retentato através do modelo de Calderbank e Pogorski
(1957) na Equagdo 9, modelo utilizado para leitos empacotados, e para o lado do permeado, o
modelo de Hausen (1959) na Equagédo 10, recomendado para escoamento laminar em tubos
horizontais (inclusive anulos).

Tabela 1 — Sistema reacional no lado do retentato. Adaptado de Hermann et al. (1997).

Reacio Taxa/kmol-kgmt'ls'1
EB < ST + H, r, =595-1004707 4")[PEB _frh %J
EB — B + C,H, r, =103-10' exp(~208000/° |
EB + H,— T + CH, r,=852-107" exp(— 9150%T)PEB Py,
H,0 + 0,5C;Hs— CO + 2H, r, =5.72-10% exp~104000/_p [P
H,0 + CH;— CO + 3H, ry =1,04-107" exp(‘ 65700 RT)PHZOPCHA
H,0 + CO — CO; + Hy 1, =3.22-10% expl~ 73600/ _Jp, (P, P/

EB = Etilbenzeno, ST = Estireno, B = Benzeno, T = Tolueno
3 —32
K, = exp(—122’7 ‘10712637 ~2194-10 TAT) 107 [Pa], 700K <7 <980K

d G 0,365
hR=is,6( ” j ©)
d ne,

p

Area tematica: Simulag&o, Otimizag&o e Controle de Processos



mEQ 19 a 22 de outubro de 2014

Congresso Brasileiro de Floriand p0| Is/SC
Engenharia Quimica

0,19Re"*

h* =3,66+———
1+0,117Gz

(10)

Onde h é o coeficiente convectivo [kJ~m'2K'1]; d, é o diametro do catalisador [m]; G € a
velocidade maéssica superficial [kg-m'zs'l]; n € a viscosidade dinamica [Pa-s]; Re € o nimero
de Reynolds e Gz € o nimero de Graetz.

4. RESULTADOS

O modelo foi discretizado por diferencas finitas e implementado em Matlab Simulink®,
onde foi utilizado o solver odel5s, visto que o sistema apresenta rigidez. Dada a geometria do
equipamento e as condi¢des operacionais normais na Tabela 2, a conversdo ¢é de
aproximadamente 86% e o rendimento de 82%.

Tabela 2 — Geometria do equipamento e condi¢des operacionais.

Dados Valor
Comprimento 0,5m
Raio total do equipamento (77) 0,0254 m
Espessura da membrana (r; — rp) 20 pm
Diametro hidraulico do permeado (r; — r;) 5 mm
Diametro do catalisador 3 mm
Densidade do catalisador 2150 kg/m3
Fracdo de vazios do leito 0,5
Temperatura de alimentacdo do retentato 893 K
Temperatura de alimentacdo do gas de arraste 893 K
Pressdo no retentato 250 kPa
Pressdo no permeado 110 kPa
Razio vapor/etilbenzeno 12
Razdo gés de arraste/etilbenzeno 200
WHSV 1h"

Os resultados com a matriz MGR mostraram que os melhores pares de varidveis
manipuladas/controladas sdo vazio de alimentagdo do retentato/conversdo e temperatura da alimentagio
do retentato/rendimento. E interessante observar que as varidveis mais adequadas para o controle da
conversao e rendimento ficam no lado do retentato (lado da reacdo) e varidveis relacionadas ao gés de
arraste, que € o diferencial do reator com membrana contra o reator convencional, interferem
simultaneamente na conversao e rendimento, sendo inadequadas ao controle do equipamento.

Com uma andlise de sensibilidade verificou-se que uma variagdo de até £50% na vazdo de
alimentac@o em relagdo ao ponto de operagdo ndo interfere mais que 0,3% no rendimento. Assumindo
que o equipamento apresenta rendimento acima de 70% (situacdo verdadeira para a faixa de £50% em
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torno do ponto de operacdo de todas as varidveis avaliadas neste trabalho, exceto as temperaturas das
alimentacdes), pode-se reduzir o controle multivaridvel da conversio e rendimento para apenas o
controle da conversao utilizando a vazdo de alimentacio no retentato como varidvel manipulada.

Na prética, dificilmente a conversao seria utilizada diretamente como varidvel controlada, em
funcdo da dificuldade de se medir a composi¢do da saida.Tentativas anteriores dos presentes autores
revelaram a dificuldade de utilizar outra varidvel manipulada em um controle SISO (Single Input Single
Output) a fim de manter a conversdo e essa dificuldade emerge da complexidade da operagdo do
equipamento e das diversas fontes de perturbagdes que podem interferir em seu funcionamento. Assim,
chega-se a conclusdo que o controle do equipamento pode ser feito de duas maneiras: monovariavel
utilizando a conversdo como varidvel controlada ou multivaridvel com diversas malhas de controle
mantendo todas as varidveis que interferem no sistema no set-point para garantir a conversao.

A partir desse ponto de vista, um controle monovaridvel onde seja possivel inferir a conversdo €
desejavel pela sua simplicidade. A inferéncia da composicio de saida, e portanto, da conversao, pode ser
feita na pratica por meio de modelos mateméticos baseados em balancos de massa e energia, como o
modelo empregado neste trabalho, ou usando modelos empiricos como redes neurais através de um
histérico de dados do equipamento e da andlise da composi¢do dos produtos.

Dessa maneira, considerando ser possivel estimar em tempo real a conversao, a malha de controle
foi estabelecida utilizando a vazao de alimentac@o do retentato como varidvel manipulada e a conversao
como variavel controlada. O controlador utilizado foi um controlador PI sintonizado pelo algoritmo padrao
do bloco PID do Simulink, cujos pardmetros resultantes sdo: K, = -43,667 eK=-78,562.

Os resultados das Figuras 2 e 3 mostram perturbacoes de +30% e -30% nos tempos 100s e 200s,
respectivamente, na razdo vapor/etilbenzeno (SO) e vazio do gés de arraste (Fyp) € de +5% e -5% nas
temperaturas de alimentacdo (T e Tjo) (as percentagens foram mais baixas porque 30% de perturbagdo
equivale a uma variacdo instantanea infactivel de 270°C). Na Figura 2 a malha estava aberta e na Figura 3
o controlador PI estava ligado.
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Figura 2 — Resposta da converséo e rendimento (em malha aberta) em funcéo de diferentes perturbagdes no sistema.
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Figura 3—Resposta da conversdo e rendimento (com controle regulatério) em funcéo de diferentes
perturbacdes no sistema.

7

Observa-se que a correcio do controlador é razoavelmente robusta em relacdo a
perturbacdes de diferentes naturezas, mesmo utilizando um simples controlador PI, mostrando o
potencial do controle monovaridvel para manter a conversdo do reator. Apesar de ndo estar sendo
controlado, o rendimento também se manteve préximo ao valor de 82% (valor para as condi¢des
operacionais normais) quando a conversdo atingia o set-point. O SO foi a varidvel que apresentou
a maior variacdo na seletividade em malha fechada, mas ainda assim permaneceu acima do valor
de 70%, estipulado como aceitavel.

5. CONCLUSOES

Neste trabalho foi apresentado o controle de um reator com membrana para
desidrogenacdo de etilbenzeno. Foi demonstrado, através da matriz MGR, que as melhores
variaveis para controlar a conversio e rendimento sdo varidveis tipicas de um reator convencional
e, portanto, o lado do permeado ndo possui varidveis que possam ser manipuladas de forma
adequada ao controle.

A malha de controle utilizada para controle da conversao utilizou a vazdo de alimentagdo
do retentato como varidvel manipulada em um controlador PI regulatdrio para manter a conversao
no set-point.Verificou-se que o controle se mostrou adequado diante de perturbacdes diversas do
sistema e que apesar do grande acoplamento existente, mediante escolha cuidadosa, € possivel
manter a conversio nesse tipo de reator sem grandes dificuldades com controle SISO.
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