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RESUMO - Os sistemas de seguranga convencionais sdo projetados para mitigar
incidentes; isto é, tém por objetivo reduzir o impacto de falhas através de valvulas de
alivio, discos de ruptura e, em muitos casos, provocam um desligamento de emergéncia, o
chamado shutdown. O projeto desses sistemas baseia-se na probabilidade de ocorréncia
das falhas e na severidade do acidente consequente. Todavia, esta base é obtida
empiricamente, deixando o sistema de seguranca vulneravel a ndo linearidades do
processo. Para garantir a seguranca, as acoes de controle sdo conservadoras, de modo que
pequenos desvios aos setpoints podem levar ao shutdown da unidade, gerando um grande
prejuizo econdmico. A proposta deste trabalho é simular periodicamente o
comportamento do reator diante de falhas em diversos componentes e, a partir desta
resposta, determinar o risco ao qual o sistema estd submetido. Dependendo deste
potencial, acbes preventivas de seguranca podem ser tomadas para garantir a seguranca e
a integridade do reator, evitando, assim, um possivel shutdown. Estas a¢des sdo calculadas
de modo a perturbar a planta o minimo possivel, a fim de reduzir o impacto na qualidade
do produto, mas manter o processo em operacdo. O objetivo é aumentar o tempo de
operacdo anual da planta sem comprometer a seguranca do processo e a qualidade do
produto. Os resultados mostram que a proposta é viavel para aplicacdo em tempo real e,
com um modelo confiavel, é possivel evitar shutdowns desnecessarios.

1. INTRODUCAO

Apesar de a industria quimica funcionar em grande escala ha dezenas de décadas, somente nas
duas ultimas o tema seguranca ganhou a atencdo que merece. Varios acidentes marcaram a historia da
industria quimica, como Chernobyl, Bhopal, Seveso e Sandoz. Li¢des importantes foram aprendidas
com estas tragédias e, dentre elas, destaca-se o conhecimento profundo do processo quimico
envolvido.

Na sintese de um novo processo, mesmo ap0s 0s testes em escala piloto, o scale-up para a
escala industrial pode trazer sérias modifica¢cbes no comportamento dindmico do sistema. Além destas
mudangas, a estrutura de controle pode alterar a estabilidade do sistema em diversos pontos de
operacdo. Neste caso, 0 uso de modelos matematicos torna-se indispensavel para uma anélise
dindmica confiavel.
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Com o réapido avango da computacdo nos Ultimos anos, o uso de modelos fenomenol6gicos
rigorosos torna-se cada vez mais vidvel (Manenti, 2011). Sua penetracdo no meio industrial, no
entanto, ainda € timida. Nos sistemas de seguranca ndo € diferente. Apesar do ganho evidente que
modelos matematicos ndo lineares podem trazer em relacdo a confiabilidade das analises, sua
aplicacdo ainda esbarra nas dificuldades de implementacdo e hesitacdo da industria em substituir os
tradicionais modelos lineares. Na area de seguranga de processos o cenario € ainda mais arido, visto
que, tradicionalmente, as analises sdo baseadas no conhecimento empirico do processo. Em casos
esporédicos, utilizam-se modelos qualitativos, que ainda assim estdo bastante defasados em relagéo as
propostas encontradas na literatura cientifica, que ja sugerem a utilizacdo de modelos e técnicas mais
precisas (Venkatasubramanian et al., 2003).

Além das dificuldades enfrentadas durante o projeto dos sistemas de seguranca, Nnovos
obstaculos surgem durante a operacdo industrial. Detectar a origem de eventos indesejados pode ser
uma tarefa bastante complexa; porém, uma vez encontrada, pode ser decisiva para determinar a forma
de atuacdo do sistema de seguranca (Venkatasubramanian et al., 2003). Outro ponto importante é que
muitas decisdes que envolvem situacbes de risco sdo tomadas pelos operadores, cuja subjetividade
reduz consideravelmente a confiabilidade do sistema de seguranca. Tudo isso faz com que estes
sistemas sejam projetados e operados de maneira conservadora, sob tolerancias estreitas nos desvios
aos setpoints e recorrendo muitas vezes ao shutdown de emergéncia como forma de garantir a
seguranca (Luyben, 2012). Estas acbes, contudo, levam a consideraveis perdas de producdo e,
consequentemente, perdas financeiras, uma vez que a planta pode ficar ociosa por dias até que esteja
preparada para 0 novo startup.

Este trabalho se concentra na operacéo industrial, colocando o shutdown de emergéncia como
ultima alternativa em situacdes de risco a integridade do sistema. Antes dele, é proposta uma etapa de
analise dindmica do sistema, em que se procura uma condicdo de operacdo segura para a qual o
sistema pode ser deslocado, evitando o shutdown e perturbando o sistema o minimo possivel. O
objetivo é aumentar o tempo que a planta permanece ativa durante o ano, reduzindo perdas por
ociosidade. A estratégia proposta neste trabalho ndo se opBe as técnicas ja utilizadas em seguranca de
processos. Em outras palavras, constitui uma nova camada de seguranca que pode operar em sintonia
com as camadas tradicionais.

2. METODOLOGIA

O sistema em estudo consiste em um reator tanque agitado com camisa alimentado por trés
correntes independentes de entrada (mondmero, solvente e catalisador) e com uma corrente de saida
que, além de todos os componentes da entrada, carrega ainda o polimero formado na reacdo quimica.
A reacdo quimica considerada é do tipo A — B e simula uma polimerizacdo em suspensdo, em que 0
mondmero reage para formar polimero na presenca de um solvente. Mondmero, solvente, polimero e
catalisador estdo na fase liquida. O modelo matematico deste sistema é composto por cinco equacdes
diferenciais, sendo uma referente ao balanco de energia (Equacdo 5) e as demais referentes aos
balancos de monémero, polimero, solvente e catalisador (Equac@es 1 - 4 respectivamente).
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Onde F ¢é vazdo em mol/h, M é quantidade de matéria em mol, r é a taxa da reacdo quimica em
mol/h, T é temperatura em K e x é fragdo molar. O subindice in é entrada, out é saida, c & camisa, t é
total e Mon, Pol, Sol e Cat sdo monémero, polimero, solvente e catalisador, respectivamente. O
parametro ko € o fator pré-exponencial de Arrhenius, V é o volume da mistura reacional, k é constante
cinética equivalente, E, € a energia de ativagdo, R é a constante universal dos gases, AH, é a entalpia
de reacdo, C, € a capacidade calorifica da mistura reacional, UA € o coeficiente global de troca
térmica e . € a constante de troca térmica equivalente da camisa. Os parametros do modelo (Tabela
1) foram ajustados empiricamente de modo a representar uma dindmica tipica de um reator do tipo
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tanque. Este modelo matematico foi utilizado como planta virtual e como modelo do controlador
durante as simulagdes.

A estratégia de controle adotada neste trabalho é conhecida como Controle Preditivo N&o
Linear (NMPC — Nonlinear Model Predictive Control), uma estratégia de controle avancado baseado
em modelo ndo linear. Este controlador surgiu a partir do conceito do Model Predictive Control
(MPC), idealizado na década de 60, e consiste basicamente em um problema de otimizagdo dindmica
com multiplos objetivos e restrices. O NMPC vem ganhando destaque na industria nos ultimos anos,
especialmente, por causa de trés caracteristicas (Manenti, 2011): (i) é capaz de lidar com ndo
linearidades econdmicas e na dinamica do processo; (ii) pode se basear em modelos matematicos
fenomenoldgicos ou modelo ndo lineares semi-empiricos; (iii) é capaz de resolver, simultaneamente,
0 problema de controle e o problema de otimizacdo dindmica em tempo real (problema econdémico),
satisfazendo restricfes para as variaveis de estado e para as varidveis manipuladas.

Tabela 1 — Parametros do modelo

Parametros  Valores Unidades
k 5,0 .10’ mol/h

Ea 1,0 . 10* J/mol

R 8,32 J/mol.K
Tin 350,0 K

AH, 2,5.10 J/imol

Cp 125,6 J/mol.K

O controlador foi programado para assumir configuracdes distintas dependendo da avaliacdo do
risco ao qual o processo estd sujeito. Em condi¢des normais de operacdo (operacdo segura) o
controlador assume a configuracdo SISO (Single Input Single Output), onde a varidvel manipulada é a
temperatura da camisa e a variavel controlada é a temperatura do reator. Quando o algoritmo de
seguranca detecta uma situacdo adversa (operacdo insegura), novos setpoints sdo calculados e, para
atingi-los, o controlador é reconfigurado como MIMO (Multiple Input Multiple Output). Neste caso,
as variaveis manipuladas sdo: temperatura da camisa, vazdo de mondmero, vazdo de catalisador e
vazdo de solvente. J& as varidveis controladas sdo: temperatura do reator, quantidade de monémero no
reator, quantidade de catalisador no reator e quantidade de solvente no reator. Devido a reacdo
quimica, monémero e polimero ndo podem ser controlados simultaneamente. Apenas um deles pode
ser controlado, enquanto o outro tem seu comportamento vinculado a rea¢do quimica. Vale ressaltar
que o controlador MIMO € mantido até que o setpoint de seguranca seja atingido. Apos a
convergéncia, a configuracdo retorna para SISO, pois o algoritmo garante que esta configuracdo é
capaz de manter o sistema em seguranca.

Em grande parte dos processos quimicos ocorrem mudancas nos pardmetros ao longo da
operacgdo. Para que o modelo do controlador continue capaz de representar o sistema, este trabalho
utiliza um algoritmo de reconciliagdo de dados e estimacao de parametros simultdneos em tempo real
com janela mével. O problema de reconciliacdo pode ser definido, de maneira geral, como um
problema de otimizagdo cujo objetivo é aproximar a resposta do modelo matematico dos pontos
medidos na planta. As vazdes de alimentacdo, a vazdo de saida e a temperatura da camisa sé@o
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consideradas medidas sem ruido e alimentam o modelo de predicéo; ou seja, ndo compdem a fungéo
objetivo do reconciliador. Apenas a medida da temperatura do reator compde a fungédo objetivo do
reconciliador, por isso, foi corrompida com ruido normal de média zero e desvio padrdo 0,2. Os
outros estados sdo estimados juntamente com o parametro x.. O modelo do controlador € atualizado a
cada instante de amostragem com as novas estimativas do reconciliador, possibilitando a adaptacao
do controlador as mudancgas do processo (Souza et al., 2011).

O sistema inteligente de seguranca tem por objetivo testar a capacidade real de reacdo do
controlador frente a falhas criticas e tomar medidas de seguranca antecipadas em caso de risco. O
risco, neste caso, se refere a uma possivel violacdo dos limites de seguranca do processo como
consequéncia de um eventual comportamento indesejado. Tem-se, portanto, duas etapas: uma para
avaliar o risco e outra para determinar a medida de seguranca. A primeira consiste na simulacao
dindmica do processo frente a uma falha. Caso alguma variavel controlada viole um limite de
seguranca, a operacdo é considerada insegura e novos setpoints devem ser calculados. Se ndo for
encontrado um estado seguro de operagdo, a Unica alternativa em caso de falha seria o shutdown de
emergéncia. O sistema integrado de controle, reconciliacdo e seguranca é esquematizado na Figura 1.
A metodologia proposta por este trabalho para calcular esses setpoints consiste em resolver o
problema de otimizacgéo descrito a seguir:

min(xo (k) — x(k + P)) X (x,(k) — x(k + P)) (14)
Sujeito a: (15)
x(i+ 1) = f(x@),u@®) i=k ., k+P—1 (16)
x(k) = x,(k) (17)
X( + 1) = f(x(), u@), w) j=k+P, ., k+P+H—1 (18)
X(k + P) = x(k + P) (19)
X(k+P+H)—Xx(k+P+H-1)<tol (20)
X( + 1) < amex (21)
|x(k + P) — x(k + P — 1)| < tol (22)

A partir do estado x,(k), que € o estado atual da planta (Equagdo 17), variando u, deve-se
encontrar um estado estacionario X(k + P) (Equacbes 19 e 22) a partir do qual a trajetéria dinamica
de uma situacdo de falha (Equacdo 18) nédo ultrapasse os limites de seguranca estabelecidos (Equacao
21) e que, ao final do tempo de predigdo, ndo seja crescente (Equagdo 20) — caso contrério, apos o
tempo de predicdo, poderia violar os limites de seguranca. O estado X(k + P) deve ser estacionario
(Equacdo 22) porque na troca do controlador de SISO para MIMO, as acdes de controle u(k + P)
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serdo repetidas e somente T, serd manipulada, assim, se X(k + P) for um ponto de uma trajetoria
dindmica, ndo ha garantias de que o limite de seguranca seja obedecido.

Buscador de _ Sim — Simulador de
estados seguros ) falhas
—

Ndo

Setpoint
SP, SDE normal

seg
)

A

Controlador

Y [ Reconciliador ]

- N T
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Figura 1 — Estrutura do sistema proposto.
SDE: Shutdown de Emergéncia. SPs4: Setpoint Seguro

3. RESULTADOS E DISCUSSOES

Com o objetivo de testar a eficiéncia do algoritmo de segurancga proposto neste trabalho foi
considerado um cendario no qual ocorre um evento indesejado, neste caso, a perda da capacidade de
refrigeracdo do reator. O limite de seguranca arbitrado na simulacdo foi referente a temperatura do
reator, que deve atingir, no maximo, o valor de 385 K. A perda da capacidade de refrigeracdo é
simulada através da variacdo do parametro k.. Este tipo de evento é bastante comum durante a
operacdo de reatores com camisa. Diversas falhas podem provocar uma diminuicdo da capacidade de
troca térmica entre camisa e reator, por exemplo, falha na bomba de alimentacéo de fluido, falha na
agitacdo do reator, aumento da viscosidade da mistura reacional (efeito gel) e incrustacao.

O desempenho do sistema de seguranca para uma queda abrupta de k. de 1 para 0,1 é
mostrado na Figura 2. Tal evento seria capaz de elevar a temperatura do reator a 392 K, valor que
representa risco a seguranca do processo. Parat < 1 h o sistema opera normalmente na configuragédo
SISO. No instante 1 h, é realizada uma simulacéo da falha em questéo, cuja trajetoria é definida pelos
xis cinzas da Figura 2. Uma violacdo do limite de seguranca é observada na Figura 2a e,
imediatamente, o buscador de estados seguros ¢ ativado. O estado seguro encontrado € mostrado na
Tabela 2, em que se nota uma boa proximidade entre as variaveis, resultado do esquema de
otimizacgdo proposto. A trajetoria dindmica predita pelo algoritmo para a mesma falha, tendo o estado
seguro como condicao inicial, é caracterizada por diamantes cinzas a partir do tempo de 4 h. Esta
trajetoria foi calculada no instante 1 h, mas, para facilitar a comparacdo com a trajetoria real da
planta, foi deslocada graficamente para o instante 4 h. Encontrado o estado seguro, o controlador é
reconfigurado para 0 modo MIMO a fim de perseguir 0 novo setpoint. Esta configuracdo permanece
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ativa no intervalo 1 h <t <4 h. Embora ndo sejam mostrados, os outros estados seguem perfeitamente
para seus novos setpoints. No instante 4 h, o controlador volta para configuragdo SISO e a falha
simulada pelo sistema de seguranca é efetivamente aplicada na planta, com o objetivo de testar a
eficacia do algoritmo. Como pode ser observado na Figura 2a, a temperatura final do reator se

mantém em torno do limite de seguranca e a trajetoria real da planta é semelhante a trajetdria predita
pelo algoritmo.

Tabela 2 — Comparacdo entre os setpoints inicial e calculado pelo sistema de seguranca

Estados Inicial Seguro
Mwion 36,2 50.21
Mpo 77,2 62.05
Msol 200,0 201.20
Mcat 0,10 0.09
T 380,0 380.16

A Figura 2b mostra o parametro estimado k.. Os pontos pretos sdo os valores estimados
durante a operacdo. Os xis cinzas, que partem de 1 h, sdo resultantes da simulacdo de falhas que, além
de considerar o comportamento do controlador, também considera o comportamento do sistema de
reconciliacdo, através da adicdo de um ruido a temperatura simulada. Os diamantes cinzas, no

intervalo t > 4 h, sdo os valores de k. utilizados na predi¢do da trajetéria do sistema, representada
pelo mesmo simbolo na Figura 2a.

Para este caso, portanto, o sistema inteligente de seguranca foi capaz de reverter uma falha que
elevaria a temperatura do reator a cerca de 392 K, bem acima do limite seguranca, e que ativaria o
shutdown de emergéncia e, consequentemente, causaria um enorme prejuizo econdmico. O sistema
passou a operar com uma conversao mais baixa, mas com aumento de produgdo, mostrando que as

perdas causadas pela acdo preventiva de seguranca sao relativas. As trajetorias das acdes de controle
séo mostradas na Figura 3.

390 -
" * Resposta
= ) 1—"(‘ ‘t‘*d\\.w.‘ * Sim Falha_
21385 i xg3ec? < A * Resp Predita
© F r T Dxeep Vi)
9_" x — 08‘ x . 1
& . bo e .
© X Y -
= 380—‘%;7‘“‘_—-1 {1 = 06
E * Resposta < .
z « Sim Falha 0.4+
8375“ * Resp Predita * ¢
2 ---SPseg 0.2 x o o

370 1 1 1 1 _Limite seg G 1 1 1 1 J 1 1 1 1 1

0 1 2 4 5 6 7 8 9 10
0 1 2 3 4Temgo [h]6 7 8 9 10 Tomipo [l
(a) (b)

Figura 2 — O desempenho do sistema de seguranca (a) para uma queda abrupta do «, (b).
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Figura 3 — Trajetdrias das variaveis manipuladas.
4. CONCLUSOES

Este trabalho propde uma nova camada de seguranca, deixando o shutdown de emergéncia
como Ultima alternativa. O objetivo é evitar desligamentos desnecessarios e aumentar o tempo de
operacdo anual da planta. E os resultados mostraram que o algoritmo proposto pode ser viavel se
houver um modelo confidvel do processo. Para o caso apresentado, de perda da capacidade de
refrigeracdo, o algoritmo se mostrou eficaz, sendo capaz de prevenir uma violacdo do limite de
seguranca que possivelmente provocaria um shutdown, evitando, consequentemente, perdas
econdmicas.
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