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RESUMO

Neste trabalho estuda-se a aplicagdo de um controlador preditivo ndo linear em
reatores de policondensacdo visando a seguranga, qualidade do produto, capacidade
de “scale-up” e a produtividade. Nos processos de policondensacdo em batelada ha
formacéo de um produto volatil conhecido como condensado e a remocdo deste
torna-se necessaria favorecer 0 avanco da reacdo a fim de obter ato grau de
conversdo. Na maioria dos trabalhos envolvendo a policondensacéo a separacdo néo
€ levada em conta. Diante disso, desenvolveu-se um modelo de policondensagéo
acoplado com a coluna de destilacdo a fim de verificar através das simulacdes em
malha aberta 0 comportamento das variavéis de operacdo no sistema. O modelo de
policondensacdo foi obtido na literatura (Shin et al.,1999) e em sua implementacéo
foi levada em conta ainerciatérmicaentre as paredes do reator e as interagdes com a
coluna destilacdo. A reacdo de policondensacdo estudada aqui corresponde a
producdo de polietileno-tereftalato (PET). Nesta reacdo, Tereftalato de dimetila
(DMT) e Etilenoglicol (EG) geram como produtos grupos ésteres e metanol (M). O
reator model ado corresponde ao reator piloto instalado no Laboratério de Simulagéo
e Controle de Processos. A técnica de controle preditivo ndo linear (NMPC) foi
implementada e testada em dois modelos de polimerizacdo por radicais livres
(sistema SISO e MIMO) e comparado com o desempenho de um controlador PID.

O controlador preditivo ndo linear (NMPC) foi aplicado no modelo do reator de
policondensacdo e foi utilizado um controlador PID como comparativo, nesta etapa
realizou-se varias simulacdes em malha fechada e analises de sensibilidades. Para as
andlises de sensibilidades o controlador NMPC foi denominado de controlador
NMPC com *“feedback” e foi comparado com um controlador NMPC com
retroalimentacéo de estado. Através dos estudos mostrou que o controlador NMPC
tem um desempenho melhor do que o PID. Nos estudos de sensibilidade o
controlador NMPC com “feedback” apresenta um desempenho superior ao do
controlador NMPC com retroalimentagdo de estado. O controlador NMPC com

“feedback” manteve o processo sob controle nas simulagdes que foram realizadas .



ABSTRACT

In this work the application of a non-linear predictive controller to policondensation
reactors aiming the safety, quality of the product, capacity of scale-up and
productivity is studied. In batch policondensation processes, a volatile product called
condensate is generated, and its removal becomes necessary in order to favor the
reaction progress as a mean to obtain high conversion rates. In most of the works
involving policondensation the separation is not taken into account. Therefore, a
policondensation model was devel oped which was coupled to a distillation column in
order to verify the behavior of the variables in the system through open-loop
simulations. The polycondensation model was obtained from the literature (Shin et
a. ,1999) and was implemented taking into account the thermal inertia between the
walls of the reactor and the interactions with the distillation column. The
polycondensation reaction studied here corresponds to the production of
polyethylene-terephtalate (PET). In this reaction, Dimethyl Terephtalate (DMT) and
Etylene Glycol (EG) generate as products ester groups and methanol (M). The
reactor that was modeled corresponds to a pilot reactor installed in the Laboratory of
Simulation and Processes Control. A non linear predictive control (NMPC) was
implemented and tested in two free radical polymerization models (SISO and MIMO
systems) and compared with PID controllers performance.

The NMPC was applied to the polycondensation model and a PID controller was also
applied for comparison. In this stage several closed-loop simulations and sensitivity
analyses were performed. For the sensitivity analyses the NMPC controller was
denominated NMPC controller with "feedback" for comparison with an NMPC with
full state feedback. The studies showed that NMPC controller has a better
performance than PID. NMPC with "feedback” presents a superior performance to
the NMPC with full state feedback in the presence of modeling gaps. In the
simulations that were performed, the NMPC with "feedback” has kept the process

under control.
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- Eficiéncia do iniciador azo-bis-isobutironitrila;

- Vazio volumétrica da entrada e saida do reator (m’/h);

- Vazdo volumétrica de iniciador alimentado ao reator (m*/h);

- Volume do reator (m?);

- Concentracdo molar do iniciador na entrada do reator (kmol/m3);

- Peso molecular do mondmero (kg/kmol);

- Concentragdo molar de mondmero na entrada do reator (kmol/m”).
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- Concentragdo molar do iniciador (mol/L);

- Concentracao molar do mondmero (mol/L);

- Temperatura do reator (K);

- Temperatura da camisa do reator (K);

- Variavel de entrada (manipulada): vazao volumétrica do iniciador (L/s);

- Vazao volumétrica de entrada do solvente (L/s);

- Variavel de saida (controlada): peso molecular do polimero (g/mol) ;

- Variavel de saida (controlada): temperatura do reator (K);

- Varidvel de entrada (manipulada): vazao volumétrica da camisa do reator
(L/s);

- Vazao volumétrica de entrada do monomero (L/s);

- Volume do reator (L).

- Volume da camisa do reator (L).

- Concentragao molar do iniciador na alimentag¢ao do reator (mol/L);

- Concentragao molar do mondmero na alimentagdo do reator (mol/L);

- Temperatura do mondmero na alimentagdo do reator (K);

- Temperatura da camisa na alimenta¢do do reator (K);

- Eficiéncia do iniciador azo-bis-isobutironitrila;

- Fator de freqiliéncia da eq. de Arrehnius para a transferéncia de cadeia por
terminagdo por desproporcionamento (1/s);

- Fator de frequéncia da eq. de Arrehnius para a propagacao (L/mol .s);

- Fator de frequéncia da eq. de Arrehnius para a terminacao (L/mol .s);

- Energia de ativacdo para a transferéncia de cadeia pela terminagdo por
desproporcionamento (cal/mol);

- Energia de ativagdo para a transferéncia de cadeia por propagacao
(cal/mol);

- Energia de ativacdo para a terminagao (cal/mol);

- Calor de reagdo (cal/mol) ;

- Coeficiente de pelicula x area (cal/K . s) ;

- Calor da massa reacional (cal/K . L);
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- Calor do fluido de refrigeracao (cal/K. L),

- Fragdao molar do EG na fase vapor do reator .

- Fragdo molar do M na fase vapor do reator.

- Fluxo molar de vapor que deixa o reator (mol/min).

- Fragao molar do EG na fase liquida da ultima se¢ao da coluna de recheio.
- Fra¢ao molar do M na fase liquida da ultima se¢ao da coluna de recheio.
- Fluxo molar de liquido da ultima se¢do da coluna de recheio (mol/min).

- Volume da massa reacional do reator (L)

- Numero de moles iniciais de Etilenoglicol .

- tempo (min)

- Numero de moles de Etilenoglicol que deixam o reator no instante t (mol).
- Numero de moles iniciais de Tereftalato de Dimetila (mol).

- Numero de moles do metanol que deixam o reator (mol).

- Volume molar do Tereftalato de dimetila (L/mol).
- Volume molar do Etilenoglicol (L/mol).

- Volume molar do Metanol (L/mol).

- Massa reacional (g).

- Numero total de moles (mol).

- Peso molecular do Etilenoglicol (g/mol).

- Peso molecular do Metanol (g/mol).

- Fluxo de calor do cobre(Cu) para o aluminio (Al) do compartimento do
reator (W).

- Fluxo de calor do alumino(Al) para o Inox (base) do compartimento do
reator (W).

- Fluxo de calor do alumino (Al) para o Ar da Camisa de resfriamento (AC)
do compartimento do reator (W).

- Fluxo de calor do Inox (base) para massa reacional (m.r) do compartimento

do reator (W) .
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- Fluxo de calor da Massa reacional (m.r) para o Inox (lateral) do
compartimento do reator (W).

- Fluxo de calor do Inox (lateral) para o Ar da Camisa de resfriamento (AC)
do compartimento do reator (W).

- Fluxo de calor do Ar da Camisa de resfriamento para o Inox (acima) do
compartimento do reator (W).

- Fluxo de calor do Inox(de cima) para o Ar externo do compartimento do
reator (W).

- Fluxo de calor do Ar da Camisa de resfriamento (AC) para Ar externo do
compartimento do reator (W).

- Fluxo de calor do Aluminio para Ar externo do compartimento do reator
(W).

- Fluxo de calor da Massa reacional (reator) para o Inox (acima) do
compartimento do reator (W).

- Poténcia de aquecimento da resisténcia do reator (W)

- Temperatura do cobre (K).

- Temperatura do inox de cima (K).

- Temperatura do ar da camisa (K).

- Temperatura do aluminio (K).

- Temperatura do ar externo (K).

- Area do aluminio do reator (mz).

- Area da resisténcia de cobre do reator (m?).

- Area do inox da parte de cima do reator (m?).

- Area da base de inox do reator (m?).

- Area do inoxlateral do reator (mz).

- Espessura do Aluminio.

- Espessura do cobre.

- Condutividade térmica do aluminio (W/m.K)

- Condutividade térmica do cobre (W/m.K).
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- Coeficiente de pelicula do ar da camisa de resfriamento do reator
(W/m*.K).
- Coeficiente de pelicula do ar externo do reator (W/m”.K).
- Coeficiente de pelicula da massa reacional (W/m”X).
- Coeficiente de pelicula da mistura EG e M na fase vapor (W/m?*.K)
- Massa do aluminio (Kg).
- Massa do cobre (Kg).
- Massa do inox (Kg) .
- Massa do inox do compartimento base do reator (kg)
- Massa do inox do compartimento de cima do reator (kg)
- Calor especifico do ar da camisa (J/kg . K)
- Calor especifico do Aluminio (J/kg . K).
- Calor especifico do cobre (J/kg . K).
- Calor especifico do inox (J/kg . K).

- Densidade do ar da camisa do reator (kg/m®)

- Vazao do ar da camisa do reator (L/min).
- Volume de ar da camisa do reator (L).

- Temperatura de referéncia (K).

- Temperatura do reator (K)

- Entalpia molar do vapor no reator (J/mol)
- Termo do balango de energia do reator em fung¢ao de x; eT (J/mol).
- Termo do balanco de energia do reator em fun¢do de x;n € Tn (J/mol).

- Termo do balango de energia do reator em fung¢ao de y; e T(J/mol) .

- Calor especifico da massa reacional (cal/g.K)

- Calor de reagdo para cada reagdo i (cal/mol).

- Calor de vaporizagao do M (J/mol)
- Calor de vaporizacao do EG (J/mol)

- Calor especifico do componente EG (J/mol.K)



Cpy, - Calor especifico do componente M (J/mol.K)

Keg - Constante de equilibrio liquido-vapor do EG.

K - Constante de equilibrio liquido-vapor do M.

EG,j - Nimero de moles de EG na sec¢do | da coluna de recheio (mol/min).

M,j - Ntimero de moles de M na se¢do | da coluna de recheio (mol/min).

XEG,j - Fragdo molar de EG na fase liquida da se¢do j da coluna de recheio.

XM, - Fragdo molar de M na fase liquida da se¢do j da coluna de recheio.

XEG -1 - Fracao molar de EG na fase liquida da secao j-1 da coluna de recheio.

XM,j-1 - Fra¢dao molar de M na fase liquida da secdo j-1 da coluna de recheio.

YEG,j+1 - Fragdo molar de EG na fase vapor da se¢do j+1 da coluna de recheio.

YMj+1 - Fracdo molar de M na fase vapor da se¢do j+1 da coluna de recheio.

YEG,j - Fra¢ao molar de EG na fase vapor da sec¢do j da coluna de recheio.

YM,j - Fragao molar de M na fase vapor da sec¢do j da coluna de recheio.

Uj - Reteng@o molar de liquido na se¢@o j da coluna de recheio (mol).

Lj - Fluxo molar de liquido que deixa a se¢do j da coluna de recheio (mol/min).

Lj-1 - Fluxo molar de liquido que deixa a se¢do j-1 da coluna de recheio

(mol/min).

V - Fluxo molar de vapor que deixa a se¢do j da coluna de recheio (mol/min).

Vj+1 - Fluxo molar de vapor que deixa a secdo j+1 da coluna de recheio

(mol/min).

Y EG. | - Fragdo molar (fase vapor) de EG em equilibrio da se¢do j da coluna de
recheio.

YA'R - Fra¢@o molar (fase vapor) de Metanol em equilibrio da secdo j da coluna de
recheio.

Keg, - Constante de equilibrio liquido-vapor do EG na secdo j da coluna de
recheio.

K - Constante de equilibrio liquido-vapor do M na se¢do j da coluna de
recheio.

M, . - Massa do recheio em cada se¢ao j da coluna de recheio (kg)
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- Calor especifico do recheio da se¢do | da coluna de recheio (J/kg.K)
- Calor especifico do EG da segdo j da coluna de recheio (J/mol.K)

- Calor especifico do M da segédo j da coluna de recheio (J/mol.K)

- Fluxo de calor na se¢do j da coluna de recheio (W/m”.K).

- Coeficiente global x area de troca térmica (W/K)

- Temperatura da se¢do | da coluna de recheio ( K).

- Temperatura da secdo j+1da coluna de recheio ( K).

- Temperatura da secdo j-1 da coluna de recheio ( K).

- Temperatura da ultima se¢do da coluna de recheio (K).

- Temperatura do condensador parcial da coluna de recheio

- Densidade da agua de resfriamento da camisa do condensador parcial
(g/em’)
- Calor especifico da agua de resfriamento da camisa do condensador parcial
(J/g.K)

- Volume da camisa do condensador parcial (cm?)

- Vazdo de 4gua de resfriamento da camisa do condensador parcial
(cm’/min)

- Peso molecular médio da mistura liquida calculada em cada segdo j da
coluna de recheio (g/mol)

- Area da coluna de recheio (m)

- Area especifica do recheio por volume de recheio (m*/m?)

- Area hidraulica do recheio (m?)

- Diametro da coluna de recheio (m).

- Aceleragdo da gravidade (m/s%)

- Densidade do recheio (kg/m’)

- Altura de cada estagio da coluna de recheio (m).

- Constantes das velocidades de reagao (L/mol.min)

- Pressao de vapor do EG (Pa).
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- Pressao de vapor do M (Pa)

- Temperatura de ebuligdo em °C.

- Temperatura reduzida

- Temperatura critica (K)

- Pressdo atmosférica do sistema (mmHg)

- Densidade da mistura liquida calculada em cada segdo j da coluna de
recheio (kg/m’).

- Volume molar da mistura liquida calculada em cada segdo j da coluna de
recheio (cm’/mol).

-Viscosidade da mistura liquida na segdo j da coluna de recheio (kg/m.s)

- Densidade da mistura liquida na secio j da coluna de recheio (kg/m’)

- Constante dos gases ideais (cal/mol.K)

- Peso molecular da mistura liquida na se¢@o J da coluna de recheio (g/mol)
- Constante dos gases ideais (cm’.Bar/mol.K).

- Fragdo de vazios do recheio

- Numero de secao da coluna de recheio



CAPITULO 1

1 INTRODUCAO

1.1 Objetivo

O principal objetivo deste trabalho ¢ aplicar uma metodologia de controle de
reatores de polimerizacdo fazendo com que as variaveis controladas sigam trajetorias
pré-determinadas. Esta metodologia deve obedecer as premissas de seguranca,
qualidade do produto, facilidade de aumento de escala e a produtividade. A
metodologia de controle foi aplicada em um modelo baseado em dados de literatura,

proposto por Shin et al.(1999).

1.2 Motivagdo

Os polimeros de condensagdo sdo das matérias-primas mais tradicionais da
industria quimica, correspondendo ao que chamamos tradicionalmente de resinas. O
aumento no consumo de polimeros de condensacdao deve-se as mais diversas
aplicagdes nas industrias para a produg¢do de embalagens, revestimentos, fibras
téxteis, etc.

Em determinadas etapas da producdo nos sistemas de policondensacdo, a
reacdo e a separacao dos produtos volateis ocorrem simultaneamente, o que acarreta
interacdes importantes entre as variaveis de processo.

Jacobsen e Ray (1992); Samant e Ng (1999), consideram trés etapas no
processo de policondensacdo: a pré-polimerizagdo, a polimerizacdo e a etapa final
conforme ilustrado na figura 1.1. A etapa de pré-polimerizagao ¢ usada para preparar
um pré-polimero de cadeia curta . Na etapa de polimerizagdo obtém-se um polimero
de um peso molecular moderado e a etapa final ¢ usado para reagir o polimero até
obter um peso molecular desejado. H4 uma quarta etapa na produg@o de polietileno
tereftalato (PET), chamada de polimerizacdo em estado sélido (SSP), Ravindranath e
Mashelkar (1986). Esta etapa permite a producdo de polimero com alto peso

molecular.
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Figura 1.1 - Representacdo das etapas de um processo de policondensagao.

Nos sistemas de policondensacao, as dificuldades de controle, sdo decorrentes
da interacdo entre a destilacdo e a reacdo, por isso a pratica tradicional de operagao
de reatores de policondensagdo ¢ semi-artesanal, sendo as principais decisdes
deixadas a cargo de um operador. Isto faz com que a operacdo econdmica deste tipo
de processo esteja sujeito a um certo "risco" operacional.

Os objetivos almejados no controle de reatores em batelada sdo, segundo
Bonvin (1998):

- A seguranga: cujo objetivo ¢ manter o processo sob controle, evitando-se
acidentes decorrentes de, por exemplo, um disparo da temperatura. Este objetivo ¢
prioritario também de um ponto de vista ecoldgico pois um acidente traz geralmente
graves conseqiiéncias ao ecossistema;

- Qualidade do produto: tem que ser entendida como baixa variabilidade em
torno de um objetivo estipulado. A variabilidade provém de perturbagdes externas
tais como a variagdo natural das impurezas nas matérias primas, solventes (que sao
muitas vezes reutilizados) e, sobretudo da pratica operacional, que deve ser tal que
permita a correcao destas perturbagdes. Em determinados casos, como a producao de
polimeros, dificilmente ¢ possivel corrigir as caracteristicas finais do produto através
de operacdes de mistura e portanto a batelada ¢ o inico meio de se chegar ao produto
final com as caracteristicas desejadas. Por outro lado as vezes ¢ mais importante
obter condigdes estaveis e repetiveis de operacdo do que a otimizagcdo do processo
propriamente dita.

- 0 aumento de escala (“scale-up”) do processo: por um lado ¢ importante que

o aumento de escala possa ser realizado de maneira a minimizar o nimero de ensaios



permitindo passar rapidamente as receitas da escala de laboratério para escala
industrial. Por outro lado, devido a pressdes econdmicas, ¢ importante minimizar a
utilizagdo de estoques intermediarios e portanto as receitas de producdo devem ser
tais que permitam atender demandas de escalas diferentes em equipamentos
diferentes. Em geral, plantas em batelada sdo plantas multipropdsito e estratégias
multiproduto geram a necessidade de utilizacdo 6tima dos equipamentos, e portanto,
as politicas operacionais tétm que ser suficientemente flexiveis a ponto de serem
prontamente adaptadas aos equipamentos disponiveis.

- a produtividade: melhorar a produtividade de uma wunidade de
processamento ¢ um objetivo prioritdrio, no entanto, em unidades em batelada, ela
nao deve ser entendida da maneira convencional (valor do produto dividido por
custos operacionais e de investimentos). O desempenho da linha de producdo como
um todo ¢ mais importante que a produtividade de uma tunica unidade. Isto inclui
portanto o processamento seqiiencial de uma determinada carga através de diferentes
unidades e a sincronizacdo de numerosas operagdes paralelas de modo que o
processamento da carga possa prosseguir. Segundo Bonvin (1998), a melhora de
alguns pontos percentuais na produtividade de uma unidade especifica em geral ndo
compensa o esforco envolvido no desenvolvimento e implementacao de uma politica
de controle e de otimizagdo sofisticada, mas a redugao no tempo de uma determinada
batelada permitindo que mais bateladas possam ser produzidas por dia, ¢ de
consideravel interesse.

Neste contexto o desafio deste trabalho ¢ aplicar uma metodologia de
controle adaptada aos sistemas de policondensacdo que sirva de subsidio aos
objetivos acima citados.

As grandes dificuldades na implementagdo desta metodologia provém, no
caso particular dos reatores de policondensacao cujo as caracteristicas dindmicas do
processo que pode ser dividida em diferentes etapas:

- etapa de aquecimento e indugdo: nesta etapa os reagentes sdo aquecidos e
comeca a haver formacdo de condensado, em quantidade insuficiente para ser
removida. O termo condensado ¢ utilizado para denominar as pequenas moléculas
(ex: agua ou metanol) produzidas na reacdo de policondensag¢dao do PET, e que tém

que ser removidas do sistema;



- etapa de remog¢ao de condensado: o condensado ¢ removido, portanto o
sistema ¢ aberto e deve-se controlar a separacdo para evitar a saida de reagentes.
Nesta etapa em geral a pressdo ndo ¢ uma varidvel manipulada;

- etapa de crescimento do polimero: a remoc¢do do condensado ¢ necessaria ,
mas existem dificuldades de remog¢do que sdo em geral devidas a transferéncia de
massa. Portanto para auxiliar na remog¢ao torna-se necessario reduzir a pressao do
sistema ou o borbulhamento de inertes no reator.

Nos reatores em batelada a resposta dindmica do sistema varia com o tempo,
o que significa que em instantes diferentes a resposta do sistema a uma mesma
perturbacdo ¢ diferente. Esta caracteristica bastante comum nos reatores de
polimerizacao devido aos efeitos térmicos, que ocorre devido sobretudo a formagao
do condensado, e ao equilibrio liquido-vapor. Durante a etapa de remog¢do de
condensado ha uma interacdo importante entre as varidveis manipuladas, esta
interacao ndo aparece enquanto nao ha equilibrio liquido vapor..

O comportamento nao-linear do sistema ¢ outra caracteristica que dificulta a
implementagdo de metodologias de controle. Este comportamento pode ser
exemplificado pela dependéncia das velocidades de reacdo assim como das
constantes de equilibrio liquido-vapor com relagdo a temperatura que ¢
invariavelmente ndo linear. Informagdes detalhadas sobre a cinética quimica,
equilibrio e separagdo na coluna nem sempre estao disponiveis, de modo que ¢ dificil
e custoso obter um modelo fenomenoldgico detalhado para cada sistema em
particular. Isto ¢ em grande parte devido ao fato que determinadas medigoes
especificas sdo escassas, sobretudo em processos em escala industrial. Além disto, os
processos de policondensacdo em geral operam sob restrigdes de seguranca e
qualidade do produto sendo que as agdes de corre¢do sdo limitadas justamente ao
tempo de duracdo da batelada e as especificagcdes de projeto. No entanto, a natureza
repetitiva da operacdo em batelada permite que os arquivos historicos das diferentes
bateladas sejam utilizados como fontes de conhecimento sobre o processo, o que
permite que por exemplo, o processo seja progressivamente otimizado de uma
batelada para outra. Além disto, uma vantagem importante dos processos de

policondensacao ¢ que eles sao relativamente lentos, o que faz com que a informagao



possa ser processada em linha, podendo-se implementar diferentes técnicas de
controle e otimizagao em tempo real do processo.
Estas sdo portanto as dificuldades que serdo enfrentadas na aplicagdo de uma

metodologia de controle de reatores de policondensagao.

1.3  Estruturadadissertacao

A estrutura da dissertagdo ¢ apresentada a seguir, sendo composta por, além

deste capitulo:

Capitulo 2: Uma revisdo bibliografica sobre a dindmica de sistema de
policondensacdo, metodologias de controle de reatores em batelada e sistemas de
policondensagao.

Capitulo 3: Apresentagao do Controlador Preditivo Nao Linear (NMPC), e
aplicacdo em modelos de reatores de polimerizacdo em solucao, denominados caso 1
(sistema SISO) e caso 2 (sistema MIMO).

Capitulo 4: Modelagem do reator de policondensacdo com coluna de
recheio .

Capitulo 5: Simulagcdo do modelo desenvolvido em malha aberta, malha
fechada e andlises de sensibilidade.

Capitulo 6: Conclusdes e propostas para continuacao do trabalho



CAPITULO 2

2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Dinamicade sistemas de policondensacdo envolvendo separ acio

Poucos autores tém se dedicado a modelagem de sistemas de
policondensacdo considerando as interagdes entre as secdes de reacdo e separagdo
durante a etapa de remoc¢do de condensado. Na grande maioria dos trabalhos
envolvendo a policondensagdo, a separagdo nao ¢ levada em conta.

Uma metodologia de modelagem bastante utilizada consiste em assumir o
que se denomina de um modelo “Flash”. Apesar do nome, ndo ¢ feito um célculo
convencional de flash nestes modelos, sendo que a temperatura ¢ fixada a priori, e as
equagoes de equilibrio liquido vapor servem apenas para o calculo da vazao de vapor
que deixa o sistema. Nesta abordagem assume-se também que a separacdo ¢ ideal,
considerando-se que se consegue fazer com que apenas um volatil deixe o sistema.
Por exemplo, no caso do PET temos a evaporagao simultanea de metanol (ou agua) e
etilenoglicol que sdao separados em uma coluna de destilacdo. Nesta abordagem
considera-se que todo o etilenoglicol retorna ao sistema permitindo deste modo
omitir totalmente a interacdo com a etapa de separagdo. Este procedimento ¢
adotado por Yamada (1992), Lei e Choi (1992), Gupta e Kumar (1987) e Shin et al.
(1999). O balango de energia nao ¢ levado em conta, considerando-se que a variavel
manipulada ¢ a temperatura, o que implica que hd um controle de acompanhamento
(tracking) perfeito da mesma. Ao mesmo tempo, estd implicito nesta hipdtese que o
acumulo de reagentes na coluna de separacao ¢ desprezivel.

Na producdo do Nylon sdao somente duas as variaveis manipuladas: a
temperatura do reator (ou o seu aquecimento) e a pressao do sistema, através da qual
controla-se a vazao total de gés arrastado para fora do sistema. Em um estudo de
controle 6timo da policondensagao do Nylon 6, Kohli et al. (1996) propuseram um
modelo incluindo a transferéncia de massa dos componentes volateis no reator, a fim

de obter uma politica 6tima de controle da pressdo de géds de arraste no sistema,



sendo a temperatura mantida constante. Para o sistema Nylon 6,6, Robertson et al.
(1995); Russell et al. (1998) apresentam um problema de controle da temperatura do
reator e da pressdo do gas de arraste do sistema, utilizando um modelo simples de
transferéncia de massa dos volateis no reator. Nestes trabalhos ndo ha, portanto uma
preocupacao com o refluxo de algum componente volatil ao sistema como ocorre nos
sistemas de poliesterificagao, por exemplo.

Lehtonen et al. (1998) apresentam um modelo que inclui a transferéncia de
massa em um reator de policondensacdo em que ocorre a poliesterificacdo de
propilenoglicol com acido maleico. Neste modelo a temperatura ¢ dada a priori, tal
como em um modelo "flash" e a saida de vapor do sistema calculada em funcao da
temperatura, da transferéncia de massa e da vazao de inertes alimentados ao reator.
Apesar de anunciarem a modelagem simultdnea da destilacdo os autores incluem
uma secdo unica de separacdo, sem refluxo e acoplado ao sistema. No modelo ndo ¢
analisada a influéncia do resfriamento do condensador nem da pressao.

Ishikawa et al. (1997) apresentam um modelo de reator de esterificacdao, em
que o reator esta acoplado a um sistema de separagdo constituido por uma se¢do de
separacdo unico, um condensador total e um tanque de acimulo, em que se opera a
decantacdo de duas fases liquidas sendo que a mais leve ¢ utilizada como refluxo ao
sistema. Apesar do sistema apresentar diferencas com relacao aos sistemas que nos
propomos a estudar, neste estudo sdo levados em conta a influéncia de varidveis tais
como a temperatura, a pressao e a vazao de refluxo.

Sorensen e Skogestad (1994) estudaram a reagdo de policondensagao entre o
acido tereftalico e dois diferentes glicois: o 1,2 propanodiol (Teb 188 °C) e 0 1,6 —
hexanodiol (Teb 243 °C) . No seu modelo consideraram a separacgdo através de uma
coluna de destilagdo com estagios discretos de equilibrio. Para fazer testes de
estratégias de controle usaram um modelo linearizado, que posteriormente validaram
com um modelo ndo linear. No entanto os autores ndo consideram as etapas prévias
de aquecimento do sistema nem a posterior em que ha limitagdo do transporte de
massa. A coluna parte com todos as sec¢des e o tanque de refluxo cheio, e estes ndo se
esvaziam em momento algum da operagdo. Por outro lado o trabalho considera um
tipo de coluna que ndo ¢ comum em reatores de policondensagdo, que ¢ uma coluna

de pratos com condensador total e tanque de refluxo. Nos reatores de



policondensacdo € mais comum a utilizagdo de colunas de recheio com condensador
parcial, isto €, sem tanque de refluxo. Este mesmo modelo foi retomado por Sorensen
et al. (1996) tendo sido estudado com o objetivo de gerarem trajetorias 6timas para as
variaveis controladas.

Casas Liza (2000) implementou um modelo que contempla este tipo de
equipamento e que permite simular e prever as transicdes de estado que
correspondem a etapa em que ndo ocorre equilibrio liquido vapor no sistema, ao
preenchimento dos diferentes estdgios da coluna, ao regime em que a coluna opera
com todos os estagios cheios de liquido, e finalmente também a etapa em que cessa a
saida de vapor do sistema. Além disto o modelo desenvolvido por Casas Liza (2000)
permite calcular as varidveis manipuladas necessarias para obter uma determinada
trajetoria das varidveis controladas do sistema através do que se chama de “projeto
dindmico” (Pantelides et al., 1988).

No trabalho de Casas Liza (2000) pode-se determinar as trajetérias vidveis
para as variaveis manipuladas assim como também quantificar o efeito de diferentes
hipoteses simplificadoras amplamente utilizadas na literatura para simular o sistema.

Recentemente Samant e Ng (1999) analisaram os sistemas policondensacao
enquanto processos de destilagdo reativa, com o objetivo de propor novas

metodologias de projeto de processos de policondensagdo continuos.

2.2  Metodologias de Controle dereatores em Batelada

Abel et al. (2000) dividem as abordagens para controle 6timo em duas
categorias. Na primeira o calculo das trajetorias 6timas ¢ feito "off-line", baseado em
um modelo do sistema, sendo geradas a partir dele trajetérias otimas de varidveis
dependentes do sistema, tal como, por exemplo, a temperatura do reator. Esta
abordagem torna necessaria a utilizagdo de um controle de acompanhamento para a
implementagdo da politica projetada. A segunda abordagem ¢ composta por etapas
sucessivas de estimacdo-otimizagdo, o que Bonvin (1998) chama de EOT
(Estimation-Optimization Tasks). Nesta abordagem as variaveis independentes do

problema de otimizagdo sdo as varidveis que sdo diretamente manipuladas no



processo, tais como poténcia de aquecimento no reator. Como a operagdo acaba
sendo basicamente em malha aberta, a adaptagdo do modelo € necessaria, para
introduzir uma retro-alimentagao ao processo.

A principio a primeira abordagem ¢ muito mais simples de ser aplicada, e
aparece em um grande numero de trabalhos, tais como Aziz et al. (2000), Louleh et
al. (1999), Lee e Lee (1997), Chae et al. (2000), Gattu e Zafiriou (1999), Luus e
Okogwu (1999), Ishikawa et al. (1997), Abel et al. (2000), Miklovicova et al. (1996),
Krothapally et al. (1999), Rho et al. (1998), Sorensen et al. (1996). Por outro lado,
raras sdo as implementacdes experimentais que aparecem na literatura, em geral as
técnicas de acompanhamento sdo aplicadas aos modelos. Uma das vantagens desta
abordagem ¢ que ela permite o aumento de escala e a adaptacdo em diferentes
equipamentos. Por exemplo, se um determinado processo ¢ projetado para seguir
uma determinada trajetdria de temperatura, esta mesma trajetoria de temperatura
pode ser seguida, a principio, em equipamentos diferentes, restando para isto um
controle regulatério adequado. No entanto, se o que for projetado € uma trajetoria de
poténcia de aquecimento, esta trajetoria vai depender das limitacdes de transferéncia
do equipamento particular.

Apesar da simplicidade, a primeira dificuldade aparece na propria
implementagdo do controle de acompanhamento. E necessario que o perfil de
temperatura, por exemplo, seja seguido ao longo do tempo, com um erro minimo
entre o ‘‘setpoint’’ e a varidvel controlada para obter os resultados projetados.
Controladores PID (Proporcional-Integral-Derivativo) sao amplamente usados na
pratica (Sorensen, 1996; Krothapally et al., 1999), no entanto devido a nao-
linearidade dos sistemas, estes tém sido substituidos por controladores retro-
alimentados melhorados (Miklovicova, 1996) e por algoritmos baseados em modelos
tais como o Model Predictive Control e o Generalized Predictive Control (Aziz et al.,
2000; Louleh et al., 1999; Gattu e Zafiriou, 1999;; Rho et al., 1998).

Quando o sistema ¢ do tipo MIMO (multiplas varidveis de entrada e saida)
algumas dificuldades adicionais aparecem com a escolha de pares variavel
controlada / variavel manipulada (Russell et al., 1998; Sorensen et al., 1996;
Sorensen e Skogestad 1994) que pode ser estudada através de métodos tais como o

de andlise da matriz de ganhos de Bristol (Sorensen e Skogestad, 1994).
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Outra dificuldade na aplicacdo do controlador PID para acompanhamento ¢
quando ocorrem etapas de operacdo distintas, em que o sistema apresenta
comportamento diferente, tal como no caso do processo de producdo de Nylon 6,6
apresentado por Russell et al. (1998). Neste processo o sistema passa por uma etapa
em que o sistema ¢ fechado, depois por uma etapa em que ha equilibrio liquido vapor
e finalmente por uma etapa controlada pela transferéncia de massa.

No entanto, a principal critica que pode ser feita as metodologias de
acompanhamento de trajetorias 6timas calculadas a priori, € que elas ndo sdo capazes
de remover alguns tipos de perturbagdes. Assim, como afirmam Lee e Lee (1997),
dependendo do modelo a partir do qual as trajetérias Otimas foram geradas, €
possivel que elas fagam com que se reproduzam os mesmos erros na especificagao do
produto em todas as bateladas. Por outro lado, mesmo se o modelo a partir do qual a

(13

trajetoria nominal de uma varidvel controlada foi projetada, se for “perfeito”,
determinadas condi¢des podem ndo se reproduzir de uma batelada para outra. Por
exemplo, o perfil de temperatura de um determinado reator ¢ projetado para uma
alimentacdo de dois reagentes puros, no entanto se ocorrer uma pequena
contaminagdo de um dos reagentes, ou a variacdo da composi¢ao dos reagentes lote a
lote, e o produto obtido pode fugir das especificagdes, apesar do acompanhamento da
temperatura ser adequado.

Sao propostas duas metodologias para a resolucao deste problema. A primeira
¢ baseada na correcdo do modelo através do aprendizado obtido analisando
comparativamente as sucessivas bateladas (Lee e Lee, 1997; Lee et al., 1996).
Segundo esta proposta constrdi-se um modelo "de modelos", que relaciona as
diferentes bateladas, o modelo que ¢ utilizado em uma determinada batelada ¢ fungao
dos modelos que foram utilizados em bateladas anteriores.

Na segunda metodologia para a resolugdo do problema de reproducdo dos
erros entre bateladas inclui-se a adaptagao de um modelo, através de um filtro (Gattu
e Zafiriou, 1999; Rho et al., 1998) ou até¢ mesmo de um estimador pontual (Louleh et
al., 1999). Curiosamente, a metodologia proposta por Gattu e Zafiriou (1999) ¢ a
adaptacao de um modelo através de um filtro de Kalman, o célculo do perfil 6timo
das variaveis controladas (correcdo da trajetoria) e a utilizagdo do algoritmo

NLQDMC (Non-Linear Quadratic Dynamic Matrix Control) para efetuar o
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acompanhamento em cima da trajetéria corrigida. Pelo mesmo trabalho seria
totalmente viavel fazer o célculo direto das variaveis manipuladas primarias, invés de
corrigir uma trajetdria Otima que tem que passar novamente pelo controle de
acompanhamento.

A abordagem dos EOTs (Loeblein et al., 1997; Ruppen et al., 1997) se
distingue destas no aspecto em que ela ¢ essencialmente uma abordagem em malha
aberta, pois nela inexistem malhas primarias, sendo as varidveis primarias
manipuladas diretamente. As técnicas numéricas utilizadas na sua implementacdo
sdo baseadas em metodologias desenvolvidas por Biegler e colaboradores (Tjoa e

Biegler, 1991, Cuthrell e Biegler, 1987).

2.3  Metodologias de Controle de Sistemas de Policondensagdo

Sao raros os trabalhos em que se consideram vérias etapas de operagdo do
processo. Por exemplo, os trabalhos de Sorensen e Skogestad (Sorensen e Skogestad,
1994; Sorensen et al., 1996) tratam do problema de controle na etapa de remoc¢ao do
condensado apenas. Além disto, a metodologia ¢ aplicada a situagdo em que ha um
tanque de refluxo no sistema e um condensador total. Nos seus trabalhos sao
estudadas estratégias monovariaveis em que se testam o acoplamento de diferentes
pares varidaveis manipulada/varidvel controlada. Nas estratégias multivariavel
também procura-se definir diferentes pares varidvel manipulada/variavel controlada
procurando-se obter um desempenho adequado para as variaveis no que se refere a
interacao entre as malhas e as caracteristicas do controle. Em Sorensen et al. (1996)
uma politica 6tima de operagdo ¢ implementada em um equipamento experimental,
no entanto a estratégia s6 se aplica a reatores com a configuragao fisica previamente
anunciada e em que a pressao nao ¢ uma varidvel manipulada.

O trabalho de Russell et al. (1998) apesar de tratar de um sistema em que o
refluxo ao reator inexiste, leva em conta trés etapas de operagdo e duas varidveis
manipuladas, o aquecimento ao reator e a pressao do sistema, que serve como
controle de vazao de saida de gases. Em um primeiro momento sdo propostas

estratégias de acompanhamento para a pressdo e temperatura do reator através de
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controladores PID cujas sintonias levam em conta a mudanca de etapa de operacdo
do sistema. As trajetérias dos “setpoints” também sdo adaptadas a possiveis
perturbagdes na composic¢do inicial dos reagentes. A este modo de operagdo ¢ dado o
nome de "scheduled PID". A identificacdo das perturba¢des nas condi¢des iniciais €
feita através do método chamado ABLS (Approximate Batch Least Squares) que ¢
baseado na estimagdo periddica de um modelo fenomenologico do processo. Neste
sentido, abordagem dos ABLS ¢ muito similar a dos EOT’s de Bonvin (1998).
Russell et al. (1998) implementam também um Model Predictive Control (MPC) ndo
linear baseado no modelo obtido através do ABLS, o que melhora substancialmente

o desempenho dos controladores.
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CAPITULO 3

3 APRESENTACAO E IMPLEMENTACAO DO CONTROLADOR
PREDITIVO NAO LINEAR

3.1 Introducéo

O controle preditivo, também conhecido como MPC (Model Predictive
Control), ¢ um dos métodos de controle avangcado mais usados na industria quimica,
pois ¢ adequado para tratar problemas de controle multivariavel com restrigdes
(Garcia et al., 1989; Morari et al.,1999; Mayne et al., 2000). Por esta razdo o MPC
vem sendo estudado por muitos pesquisadores nos ultimos anos.

As implementacdes mais populares sdo aquelas cujo algoritmo ¢ baseado em
modelos lineares do processo, expressos através de modelos de convolugao,
semelhantes aos modelos de resposta ao degrau ou impulso (DMC, QMDC, LDMC
e etc). A figura 3.1 ilustra a implementagdo basica do algoritmo de controle

preditivo.
Y
trajetar s dJD =etpoirt
= = .
et o 2 controlads-predigao wik+plk)
i) e

conmtrolada-resposta
alk+m-1)

manpuladss fuluras guesE =e
dezeja determinar
manipulada

T A k+m - kp

Passado Futuro

Figura 3.1 — Esquema de implementagao do Controle Preditivo

A estratégia de controle do MPC consiste na utilizagdo de um modelo de
processo capaz de gerar predi¢cdes ao longo de um periodo de tempo, denominado

horizonte de predicao (P). As acdes das variaveis manipuladas ou de decisao
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minimizam uma fun¢do, chamada funcao objetivo, sujeita, ou ndo, a restricdes nas
entradas /saidas.

A fun¢do objetivo ¢ normalmente definida como uma fungdo quadratica das
diferengas entre o vetor de predicdo das saidas (y), ou de estado (x) e o vetor de
referéncia que pode ter um valor fixo (y;s) ou varidvel no tempo (ys(k)). As acodes de
controle variam dentro de um horizonte M < P, conhecido como horizonte de
controle (M). Apenas a primeira acdo de controle calculada ¢ implementada. No
instante k+/, obtém-se uma nova medi¢ao da saida da planta e o problema de
otimizacdo ¢ resolvido, gerando um “feedback” no controlador, sendo o horizonte
movido adiante em um intervalo de amostragem. Devido a estas caracteristicas, esta
técnica de controle em que o horizonte de predi¢cdo vai sendo movido a cada periodo
de amostragem, ficou conhecida como de horizonte moével, ou em inglés: “receding
horizon control” (Mayne et al., 2000).

No entanto, muitos processos sdo ndo lineares, o que torna arriscada a
aplicacdo do algoritmo LMPC (MPC baseado em modelo linear). Entre muitos
processos industriais importantes, podemos citar alguns que apresentam maior grau
de nao-linearidade: colunas de destilagdo de alta pureza, reacdes quimicas altamente
exotérmicas, neutralizacdo de pH, processos de polimerizagdo e reatores em batelada.
Isto levou ao desenvolvimento do controle preditivo ndo linear (NMPC), cujo
algoritmo ¢ baseado no uso de um modelo ndo linear para o processo de predi¢cdo
(Henson, 1998).

O NMPC oferece um potencial de melhoria da operagao do processo. O NMPC
gera, via de regra, um problema de programacao ndo linear (NLP) que deve ser
resolvido “on line” a cada periodo de amostragem, para calcular as a¢des de controle

dentro do horizonte de controle.

3.2 Implementacéo do controlador Preditivo ndo linear (NMPC)

O NMPC ¢ um algoritmo de controle que usa um modelo interno, ou seja,

dentro do controlador existe um modelo matematico de processo que ¢ usado para

predicdo dos efeitos das varidveis manipuladas e perturbagdes sobre as varidveis
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controladas. O algoritmo NMPC pode ser baseado em um modelo dinamico derivado
a partir de equagdes fundamentais, que correspondem a balangos transientes de

massa, energia ¢ momento para o processo (Ogunnaike e Ray, 1994). Estes tém a
seguinte forma geral:

x= f(xnu) 3.1
0=g(x,u) (3.2)
Y =h(x,u) (3.3)
Onde:

x - vetor de variaveis de estado;

u - vetor de variaveis de entrada (manipuladas) ;

y - vetor de variaveis de saidas (controladas).

(3.1) corresponde a equagdes diferenciais ordinarias, (3.2) a equagdes
algébricas e (3.3) a equacdes algébricas que representam a medi¢ao. O algoritmo
NMPC ¢ mais naturalmente formulado em tempo discreto, sendo necessario

discretizar as equacdes diferenciais.

O modelo de processo ndo linear, na forma discreta, tem a seguinte

representacdo em tempo discreto:

x(k+1) = F[[(x(k),u(k))] | (3.4)

(k) = h[x(k)] (3.5)

onde:

x(k) - vetor de varidveis de estado no tempo £ ;
x(k+1) - vetor de variaveis de estado no tempo k+/ ;
u(k) - vetor de varidvel de entrada (manipulada) ;

y(k) - vetor de saidas (controladas).

O NMPC ¢ muito adequado para a implementacdo de restricoes e para
processos multivaridveis. As seqliéncias de a¢des de controle sdo calculadas de

forma a minimizar uma funcdo objetivo, a qual leva em conta os valores preditos
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futuros de saidas controladas. Esta formulagdo produz uma trajetéria de controle

oOtima em malha aberta.

A fungdo objetivo do problema de otimiza¢do no qual ¢ baseado o NMPC

segue conforme abaixo:

u(k|k),u(k+ﬁ£l)i?u(k+M—1|k)J = Cb[y (k P | k)}
+ZL[y(k+j|k),x(k+j|k),M(k +j1k)], (3.6)
o =[y(k+P|k) -y ()] O[y(k +P|k) -y.(b)] (3.7)

L=[y(k+j1k) =y 0] OLy(k+/1k) ~».(0)]
+[u(k+ 1K) =u (k)] R[u(k +j1&) =u (k)]

+0u" (k+j|k)Shu(k + k) (3.8)

onde

u(k+tj|k) - entrada u(k+j) calculada a partir das informagdes disponivel no
tempo k;

y(k+j|k) - saida y(k+j) também no tempo £;

Au(k+j|k) = u(k+jlk) - u(ktj-11k);

M - horizonte de controle;

P - horizonte de predicao;

@ e L - Termos da fungao objetivo utilizado no controlador preditivo ndo linear

us(k) e ys(k) - sdo as trajetorias de referéncia.

0, R e S - sao matrizes de penalizagdo positivas definidas.

Os parametros de sintonia do controlador NMPC sdao : M, P, O, R, S e o

periodo de amostragem A¢ .

As saidas preditas sdao obtidas a partir das equacdes do modelo nao linear [(3.4)

e (3.5)] sdo calculadas seqiiencialmente através de:

y(k+11k) =h[ F[x(k | k),u(k | k)] | =G,[ x(k),u(k| k) ,
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y(k+21k) =G [x(k +1| k),u(k +1| k)] =G, [F[ x(k | k), u(k | k)| ,u(k +1| k)],

=G, [x(k),u(k | k), u(k +1| k)]

vk + j1k) =G, [x(k),ulk | K),ulk +11 K)ok +7 1K)
A solugdo do controlador NMPC produz uma seqiiéncia de entradas u(k|k),
u(k+1|k)..., u(k+M-1|k). Somente o primeiro vetor de entrada u(k) = u(k|k) da

seqliéncia ¢ implementado, entdo, o horizonte de predigdo move-se um passo de

tempo, e resolve-se o problema de controle usando um novo conjunto de medigdes.

3.2.1 Implementacao derestricoes

Um dos aspectos mais importantes do problema de controle ¢ a possibilidade
de se introduzir restri¢des nas variaveis de entrada/saida.

As restricdes podem ser colocadas na seguinte forma:

Umin Su(ktj | k) < ttmax 0<j=<M-I (3.9)
Dutyin < Du(k+j | k) < Dty 0<j<M-1I (3.10)
onde :

Umin € Umax - $30 valores minimos e maximos de entrada;

Miin € Mipar - S30 08 Incrementos minimos € maximos da entrada,
respectivamente.

As restrigoes de saida sdo usualmente associadas com um limite operacional,
especificagdes de equipamentos e condi¢gdes de seguranca (ex: temperatura maxima
de operacgdo, pressdo maxima, etc) também deve-se incluir qualidade do produto (ex:
concentragdo maxima do produto, teor minimo de reagente no produto, etc). Estas
restricdes podem ser postas como:

Ymin SYkH] k) S Vmax 1 <j<P (3.11)

onde

Vmin € Ymax - $40 0s valores minimo e maximo de saida, respectivamente.
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3.3.2 Perturbactes

Teoricamente, o controlador NMPC conduz a entrada e saida do processo aos
valores objetivos, us € ys das equagdes (3.7) e (3.8). No entanto, se houver uma
perturbacao ndo medida e erros de modelagem, o controlador pode exibir um “offset”
(Meadows e Rawlings,1997).

O problema de “offset” pode ser corrigido aplicando-se um método simples
que consiste na incorporagdo da perturbacdo estimada no valor objetivo y;. Neste
método, elimina-se a penalizagcdo das entradas, fazendo R = 0. A funcao quadratica L

(da equagdo 3.8) adquire a seguinte forma:

L=[y(k+j1k) =y, (0] O[y(k +j1k) =y,(0)]

+0u" (k+j|k)Stu(k +j|k) (3.12)

A trajetdria de referéncia € calculada como segue:

V() = 3, (k) —d k), (3.13)
d(k) = y(k) - y(k] k). (3.14)
onde :

Y - “setpoint” das variaveis de saida;
Vp(k) - saida da planta;

y(k| k) - saidas estimadas do modelo ndo linear das equagdes (3.4) e (3.5).

d(k) - perturbagdo estimada através da equacao (3.14).
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Entdo a fung¢do objetivo do controlador NMPC tem a seguinte forma geral:

min
u (k| (kH1K)..o.ou (k+M =1]k)

[y(k’fPIk)—ys,,(k) +d(Ak)} Q{y(k +P|k) =y, (k) +d(Ak)}

| 710 3,0+ 0] 0]k 718) =5, 00+

+0u" (k+jk)Shu(k +j|k) (3.15)

3.23 Otimizagao e solugdo do modelo

Existem duas abordagens para a formulagdao do problema de otimizacdao. Na
abordagem simultanea o problema de otimizagdo e as equagdes do modelo sdo
resolvidos simultaneamente. Esta abordagem requer que as equagdes do modelo
sejam discretizadas. As equagdes discretizadas sdo introduzidas ao solver de
programacao nao linear (NLP) como restrigdes algébricas. As variaveis de
otimizagdo sdo as variaveis de entrada e as predi¢des nos pontos de discretizagao.

Na abordagem seqiiencial as predi¢des do modelo sdo calculadas como sendo
as fungdes G; calculadas através de um solver de equagdes diferenciais. As equagoes
do modelo ndo aparecem explicitamente no problema de otimizagdo, sendo que as
variaveis de otimizagdo sdo somente as variaveis de entrada. Esta metodologia ¢ de
implementacdo mais facil, pois ndo ha necessidade de se discretizar as equagdes do
modelo, no entanto, devido a caracteristica seqiiencial em que o solver de otimizacdo
tem que fazer uso do solver de equagdes diferenciais, a eficiéncia do ponto de vista
de esfor¢co computacional pode ser prejudicada. No entanto, a abordagem simultanea
gera problemas de otimizagdo de muito maior dimensdo, ja que as predi¢cdes nos

pontos de discretizagdo passam a ser variaveis de otimizagao.
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3.3 Aplicacdo do controlador NMPC a exemplos de reator es de polimerizacao

em solucéo.

Um controlador NMPC foi implementado em linguagem de programagao
MATLAB® da Mathworks, Inc. A integracdo das ODE’s dos modelos foi feita
através da rotina “ODE15S” do MATLAB®. Para resolver o problema de
programacao nao linear (NLP), utilizou-se a rotina de otimizacao “FMINCON”.

Como comparagdo, empregou-se um controlador PID (proporcional-integral-

derivativo), cujo algoritmo segue:

u(k) =u(k =1) +K,[e(k) —e(k -1)| +K, X%e(k ) 4K, X%[e(k) 2e(k 1) vk 2)] (3.16)

onde

e=y-y, (3.17)

u(k), u(k-1) - variaveis de entradas (manipuladas) nos instantes (k) e (k-1);

e(k), e(k-1) e e(k-2) - sdo os erros entre as varidveis de saida e o “‘setpoint” nos
instantes (k), (k-1),e (k-2);

Kp - constante proporcional;

K; - constante integral;

Kp - constante derivativa;

T - periodo de amostragem;

T - constante de tempo integral.

Os exemplos foram retirados do artigo de Maner et al.(1996) e sdo

denominados conforme segue:

1° Caso de estudo: Controle SISO de um reator isotérmico CSTR.

2° Caso de estudo: Controle MIMO de um reator ndo isotérmico CSTR
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3.3.1 1° Casodeestudo: Controle SISO deum reator isotérmico CSTR.

O 1° caso de estudo trata da polimerizacdo isotérmica via radicais livre do
metacrilato de metila usando como iniciador o azo-bis-isobutironitrila e tolueno
como solvente . O peso molecular numérico médio (NAMW) calculado pela relagdao
(y = D1/Dy) ¢ controlado pela manipulacao da vazao de entrada do iniciador (u = Fy)

conforme a figura 3.2

M on dpmer o
& Solvenie

F C; D,
]
c, T D,

Figura 3.2 — Apresentagdo do Sistema SISO para o 1°caso

O modelo isotérmico utilizado por Maner et al.(1996), foi baseado no modelo
de seis estados de Daoutidis et al.(1990), e obtido fixando a temperatura do reator em
um estado estacionario de 335 K. Desta forma, o mesmo foi reduzido a um modelo

de quatro estados conforme abaixo:

dcC F(, -C,)
n = —(kp +kf,)C, B, +——o "2 3.17
F,C, —-FC
9 o o, v (3.18)
dt 4
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dD, _ ) FD,
! =(0.5k, +k; )R’ +k, C, B, - (3.19)
dD, _ _FD,
L= .k, +k,)C,R, - (3.20)
« 0.5
P = 2f*kC (3.21)
ky, +k;
=2 (3.22)
0
onde

Cm - concentrag¢io molar do mondémero (kmol/m);

C; - concentra¢io molar do iniciador (kmol/m’);

Dy - concentracdo molar do polimero (kmol/m?);

Dy - concentragdo massica do polimero (kg/m3);

P, - concentragdo molar de polimero vivo (kmol/m®);

kr. - constante cinética por combinacdo (m’/kmol .h);

kr4 - constante cinética da terminacdo por desproporcionamento (m*/kmol .h);
k; - constante cinética da etapa de iniciag@o (m’/kmol .h);

k, - constante cinética da propagacdo (m*/kmol .h);

kyn - constante cinética de transferéncia de cadeia (m3/kmol .h);
f* - eficiéncia do iniciador;

F - Vazao volumétrica da entrada e saida do reator (m3/h);

F, - Vazo volumétrica de iniciador alimentado ao reator (m’/h);

¥V - Volume do reator (m’);

Crin -Concentra¢ao molar do iniciador na entrada do reator (kmol/m3 )-

M,, - Peso molecular do monomero (kg/kmol);

C,in- Concentragio molar de mondmero na entrada do reator (kmol/m”).

Os valores dos parametros e condi¢des de operagdo encontram-se nas tabelas

3.1e3.2.



Tabela 3.1 — Parametros para 1° caso de estudo
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ch =

1,3281 x 10" m*/(kmol . h)
1,0930 x 10" m*/(kmol . h)
1,0225x 10" 1/h

2,4952x 10° m’/(kmol . h)
2,4522x 10° m’/(kmol . h)

0,58
1,00 m’/h

0,1 m’

8,0 kmol/m?
100,12 kg/kmol
6,0 kmol/m’

Tabela 3.2 — Condi¢des de operacdo para 1° caso de estudo

X1 = Cpy
X, = C;
X3 = Dy
X4 = Dy
u = F
y

5,506774 kmol/m’
0,132906 kmol/m’
0,0019752 kmol/m’
4938182 kg/m’
0,016783 m’/h (nominal)
25.000,5 kg/kmol

A resposta do modelo ndo linear em malha aberta foi obtida variando em 50%

a vazao do iniciador (F;) do seu valor nominal conforme a figura 3.3.

x 10* Peso Molecular Numérico Médio - NAMW
3.4 T T T T T T

T
Fi = -50%

3.21

N
©
~

N
o
.

Fi = 0.016783 |

NAMW (kg/kmol)
INd
=

N
N

N

181

1.6

Fi = +50% |

. . . . .
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
Tempo (h)

L L L L
1.2 1.4 1.6 1.8 2

Figura 3.3 — Simulagdo em malha aberta manipulando F;
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Os resultados da simulacdo em malha fechada foram obtidos para um
“setpoint” de 38.000 kg/kmol conforme mostra a figura 3.4. Nesta fase utilizou-se
para efeito comparativo o controlador PID para servir de referéncia ao desempenho
do controlador NMPC. Os parametros de sintonias do controlador PID sdo: K, =
0.3e-6; (K+T)/T;=2,45e-6; T = 0,1 h; (Kp«Tp)/T = 1,1e-8; e parao NMPC sao: P=15
; M =2 e as matrizes Q = 50; R=0; S=15; com periodo de amostragem de At = 0,1
h; e as restri¢des na entrada u,,;, = 0 € Uy = 1 m’/h.

Na simulacao o modelo que produz as predigdes ¢ igual ao da planta. Na figura
3.4 notou-se que o controlador NMPC tem um desempenho melhor que o PID, ou
seja o PID levou aproximadamente 0,4h a mais para atingir o “setpoint” de 38.000

kg/kmol.

x 10* Peso Molecular Nimerico Médio-NAMW
4 T T T T T
—
=35 4
o
£
=<
g 3r / -
> / NMPC
<§( PID
Z 25 i
2 L 1 1 1 1 L 1 1 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2 14 1.6 1.8 2
Tempo (h)
Vazéo do iniciador-Fi
0.02 T T T
0.015 B
5
“e 0.01- -
T
0.005 - B
0 1 1 L L L 1 1 L
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2 1.4 1.6 1.8 2

Tempo (h)

Figura 3.4 - Simulagdo em malha fechada para um “setpoint” de 38.000 kg/kmol

3.3.2 2°Casodeestudo: Controle MIMO deum reator ndo isotérmico CSTR

O segundo caso de estudo trata de um reator nao isotérmico CSTR com
polimerizacdo de estireno via radicais livres. Para este caso sdo desejados o controle
do peso molecular numérico médio (NAMW) e da temperatura (T) na saida do

reator, manipulando as vazodes do iniciador (Qi) e de resfriamento da camisa (Qc).
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Portanto obtém-se um problema de controle MIMO conforme mostra a figura 3.5. Os
valores dos parametros cinéticos e termodindmicos, bem como as condi¢des de
operacdo sdo listadas nas tabelas 3.3, 3.4 e 3.5.

Q, Ty
Salvenie

it

Imicissdar

Il v henve

Q. T,
>

& .
P

Flumldn
relF gerante

a D, D, Q MI[I]T
L]
ENuente
Figura 3.5 — Apresentagdo do sistema MIMO para o 2° caso

As equagdes do modelo ndo linear do 2° caso de estudo sdo colocadas na seguinte

forma:
iy _@QUA-0UD ] (3.24)
dt V. ! .
dM] _(O,IM,]1-0[M])
i : k,[M][P] (3.25)
dar _9(1, -T) (-AH,) __hd _
_ 7 + oC k,[M][P] YN (T -T,) (3.26)
dr,, _ Q. ~T.) 4 (T -T.) (3.27)
dt V., P..C,V., “ |
dD, _ »_ODy
=05k [P] 7 (3.28)
dbD; _ _@D
. M, k,[M][P] % (3.29)

r
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D
n= D, (3.30)
»n=T (3.31)
[P]= {M} | (3.32)
kt
k, = A exp(-E,/RT) (3.33)
0,=0+0 +0, (3.34)
onde:

[I] - concentragdo molar do iniciador (mol/L);

[M] - concentragao molar do monomero (mol/L);

T - temperatura do reator (K);

T.. - temperatura da camisa do reator (K);

Dy - concentragao molar do polimero (mol/L);

D, - concentragdo massica do polimero (kg/L);

Q; - variavel de entrada (manipulada): vazao volumétrica do iniciador (L/s);
Qs - vazdo volumétrica de entrada do solvente (L/s);

y1 - varidvel de saida (controlada): peso molecular do polimero (g/mol) ;

y, - varidvel de saida (controlada): temperatura do reator (K);

Q. - varidvel de entrada (manipulada): vazao volumétrica da camisa do reator (L/s);
Qm - vazao volumétrica de entrada do monomero (L/s);

V: - volume do reator (L).

V.. - volume da camisa do reator (L).

[/f] - concentragdo molar do iniciador na alimentacao do reator (mol/L);
[M¢] - concentragdo molar do monodmero na alimentagdo do reator (mol/L);
Ty - Temperatura do mondémero na alimentacao do reator (K);

Tear - Temperatura de alimentacdo da camisa do reator (K);

M,, - peso molecular do monoémero (g/mol);

f - eficiéncia do iniciador;
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A4 - fator de freqliéncia da eq. de Arrehnius para a transferéncia de cadeia por
terminacao por desproporcionamento (1/s);

A, - fator de frequéncia da eq. de Arrehnius para a propagagao (L/mol .s);

A - fator de frequéncia da eq. de Arrehnius para a terminacdo (L/mol .s);

Eq - energia de ativacdo para a transferéncia de cadeia pela terminagdo por
desproporcionamento (cal/mol);

E, - energia de ativacdo para a transferéncia de cadeia por propagagao(cal/mol);

E; - energia de ativagdo para a terminagao (cal/mol);

-AH; - calor de reagdo (cal/mol) ;

hA - coeficiente de pelicula x area (cal/K . s) ;

pC, - calor da massa reacional (cal/K . L);

pCpc - calor do fluido de refrigeracdo (cal/K . L).

R - constante universal dos gases (R=1,987 cal/mol.K)

Tabela 3.3 — Par ametr os cinéticos e ter modinamicos

f = 0,6

Ag = 595x10° 1/s

E4/R = 14.897 K

A = 1,25x10°  L/(mol .s)
E,. /R = 843 K

A, = 1,06 x 10’ L/(mol .s)
E,/R = 3.557 K

-AH, = 16.700 cal/mol
hA = 70 cal/(K . s)
pC, = 360 cal/(K.L)

pCoc = 966,3 cal/(K.L)




Tabela 3.4 — Parametros parao 2° caso de estudo

Qs = 0,1275 L/s
Qm = 0,105 L/s
V; = 3.000 L
Vea = 33124 L
[1] = 0,5888 mol/L
[Mg] = 8,6981 mol/L
T¢ = 330 K
Tear = 295 K
M, = 104,14 g/mol
Tabela 3.5 - Condig¢des de operacéo para 0 2° caso de estudo
x; = [I] = 6,6832 x 107 mol/L
X, = [M] = 3,3245 mol/L
x3 = T = 323,56 K
X4 = Tea = 305,17 K
Xs = Dy = 2,7547x 10 mol/L
X¢ = Dj = 16.110 g/L
u = Q = 0,03 L/s (108 L/h)
u = Qs = 0,131 L/s (471,6 L/h)
Vi = 58.481 g/mol
¥ = 323,56 K
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A resposta do modelo ndo linear em malha aberta foi obtida variando em *
25% a vazao do iniciador (Q;) do seu valor nominal que ¢ de 108 L/h e mantendo-se

constante a vazao da camisa do reator (Q.) em 471.6 L/h, conforme figura 3.6.



NAMW (kg/kmol)
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x 10 Peso Molecular Molecular Numérico Médio - NAMW Temperatura do Reator
7.5 ; ; ; 325 ‘
- B Qi = -25%
7+ / 324.5] - - Qi = +25% |
/
6.5F 3241
/
/
/ - Qi =108 L/h
6F / . 4 X A i
[/ Qi=108 Li| & 3351\
550 323} \
50 Qi =+25%-| I QU= 2%
- 3225} 1
45 : ‘ ‘ ‘ ‘ 302 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 10 20 30 40 50 60 0 10 20 30 40 50 60
Tempo (h) Tempo (h)

Figura 3.6 — Simulagdo em malha aberta manipulando Qi .

Para a simulacdo em malha fechada o “setpoint” do peso molecular numérico

médio (NAMW) utilizado ¢ de 80.000 kg/kmol e da temperatura do reator (T) ¢ de
323,50 K. Nesta fase utilizou-se para efeito comparativo um controlador PID. Os

valores de sintonias dos controladores PID sdo:

_ [o, 0031] K,.T _ [0, 00053} K, T, _ {0,0045}

; ; ; T=1h e para o

71850 T, 100 T 850
NMPC sao: P = 4 ; M = 1 e as matrizes diagonais
0 5,5¢=70 R 00 0 le-6 0 odo d . A=1h
= ;R= ;0= , 0 periodo de amostragem; At =
0 1 00 0 2e-6 P 8

0 200
e as restri¢oes utilizadas nas entradas foram de u_, 2{0} e u,,. :{600} L/h. Nas

simulagdes 0 modelo MIMO que produz as predicdes ¢ igual ao da planta. Na figura
3.7 nota-se que controlador NMPC e o PID tiveram praticamente oS mesmos

desempenhos.
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4 Peso Molecular Numérico Médio Temperatura do Reator
8.5 T T T T T 330

328

3
E r 326
2 65} I3
—
2 6l 324 -
S NS
5.5+ NMPC 1
PID 322
5t 4
45 . . . . . 320 . . . . .
10 20 30 40 50 60 0 10 20 30 40 50 60
Tempo (h) Tempo (h)
Vazéo de Iniciador Vazéo da camisa do Reator
120 500 7

100+
400

IJ-Llj\—‘

80r R U T
300

60

Qi (Uh)
Qc(Uh)

200
40+

20 . . . . . 100 . . . . .
0 10 20 30 40 50 60 0 10 20 30 40 50 60

Tempo (h) Tempo (h)

Figura 3.7 — Simulagdo em malha fechada para os “setpoints” de NAMW = 80.000
kg/kmol e temperatura do reator = 323.5 K.

3.4 Estudosdos efeitos dos Par ametr os de sintonia do controlador NM PC

Os estudos foram aplicados somente para o 2° caso por tratar-se de um
sistema MIMO que envolve o controle do peso molecular médio numérico e da

temperatura do reator.

3.4.1 Estudo dos efeitos do horizonte de predicéo

O horizonte de predi¢cdo (P) variou-se em P = 3 ¢ 10, fixando o horizonte de
controle (M) em 1. Os “setpoints” do peso molecular numérico médio (NAMW) e da
temperatura do reator sdo respectivamente 80.000 kg/kmol e 323.5 K, os resultados
foram obtidos conforme a figura 3.8. Nota-se que a medida que aumenta o horizonte
de predi¢do a qualidade do controlador NMPC diminui, ou seja a acao de controle ¢

menos agressiva (ver as varidveis manipuladas).
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x 10*Peso Molecular Numérico Médio-NAMW Temperatura do Reator
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Figura 3.8 - Efeitos da varia¢ao do horizonte de predigao

3.4.2 Efetosdo horizonte decontrole

As simulagoes foram realizadas com o horizonte de controle variando em M =
1 e 3, mantendo-se o horizonte de predigao fixo, P = 4. Estes resultados sdo
apresentados na figura 3.9. Nota-se que para o horizonte de controle maior o
controlador NMPC torna-se mais agressivo (ver as variaveis manipuladas)

ocasionando um sobre sinal (overshoot).
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x 10" Peso Molecular Numérico Médio-NAMW Temperatura do Reator
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Figura 3.9 — Efeito do horizonte de controle

3.4.3 Efeitosdo Periodo de Amostragem (At)

Variou-se o periodo de amostragem (At) em 1 e 5, fixando M =1¢e P =4
conforme a figura 3.10. Observou-se que a medida que o periodo de amostragem
aumenta o desempenho do controlador piora, ocorrendo oscilagdes em torno dos
setpoints. Isto deve-se ao fato de que ha reducdo do nimero de agdes de controle em

todo o dominio do tempo.



33
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Figura 3.10 — Efeito do periodo de amostragem

3.4.4 Efeitodaperturbacédo nasaidado processo (planta)

A simulacdo foi realizada aplicando erros sistematicos nas varidveis de saida do
processo, conforme segue:

—1000
+1

y =
Os “setpoints” do peso molecular numérico médio e da temperatura do reator sao:

80.000
323,50

Ysp =
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Nota-se na figura 3.11, que o controlador NMPC produz um “offset”. No
entanto incorporando o termo de correcao d (k) na fungdo objetivo do controlador

NMPC conforme discutido na secao 3.2.2, o “offset” ¢ eliminado.

x 10* Peso Molecular Numérico Médio-NAMW Temperatura do Reator
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Figura 3.11 — Efeito da perturbagdo na saida do processo

3.45 Efetodoserrosintroduzidosno modelo

Nesta etapa, a simulagdo foi realizada adicionando um erro de 15% ao calor
de reagcdo (AH,) e os resultados encontram-se na figura 3.12. Analisando a figura

3.12, nota-se que o controlador NMPC produz um “offset” em todo o seu horizonte

S

de controle. Quando os termos de correcao d(k) sdo calculados e introduzidos na

funcdo objetivo do controlador NMPC , o problema de “offset” ¢ corrigido (figura
3.12). O algoritmo com esta formulagdo ¢ conhecido como controlador NMPC com

“feedback”.
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CAPITULO 4

4 MODELAGEM DO REATOR DE POLICONDENSACAO COM
COLUNA DE RECHEIO

4.1 Introducéo

No processo de policondensagao, conhecido também como polimeriza¢ao por
etapas (“step growth™), o passo da reagdo ¢ acompanhado pela formagdo de um
condensado de baixo peso molecular. Devido as reagdes reversiveis que ocorrem na
policondensacdo, para obter um polimero de alto peso molecular ¢ necessaria a
remocdo dos produtos volateis. Portanto, para a separagdo e remoc¢do do condensado
que geralmente encontra-se na mistura de reagentes, deve-se utilizar um sistema de
separagao.

A reagdo de policondensagao estudada aqui corresponde a producao de poli
(etileno-tereftalato). Nesta reacdo, o dimetil-tereftalato (DMT) e o Etilenoglicol (EG)
geram como produtos grupos ésteres e metanol (M). O sistema a ser modelado
corresponde ao reator piloto instalado no Laboratorio de Simulagdao e Controle de
Processos conforme a figura 4.1. No sistema, além do reator foram levados em conta
a coluna de recheio (5) e o pré-condensador (7), também conhecido como
condensador parcial. Os demais periféricos ndo fazem parte da modelagem aqui
estudada. Os detalhes sobre o reator piloto da figura 4.1 sdo apresentados a seguir:

- O equipamento a ser estudado consiste de um reator de pequena capacidade
(1,25 litro), em ago inoxidéavel, com agitador e diversos periféricos tais como coluna
de recheio, condensador e receptor de condensado. O reator ¢ encamisado
lateralmente e estd isolado por uma grossa camada de 13 de rocha de
aproximadamente 10 centimetros. No fundo do reator estd soldada uma resisténcia
incrustada em aluminio fundido, para permitir uma boa transferéncia de calor (1).
Pela camisa pode ser soprado ar ambiente para resfriamento do meio reacional (2)
gracas a um ventilador acionado através do CLP (controlador 16gico programavel). O

aquecimento por resisténcias e o resfriamento a ar apresentam menos inconvenientes
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técnicos do que o aquecimento convencional através de fluido térmico, podendo o
sistema atingir regimes de operagao em torno de 300 °C sem dificuldades.

O reator possui no topo duas entradas para nitrogénio (3), uma para
borbulhamento dentro do meio reacional, e a outra para inertizacdo do céu gasoso.
Hé um funil de adi¢do para alimentacdo de reagentes liquidos (4) e um visor com
rosca por onde podem ser introduzidos reagentes solidos ou liquidos. Também no
topo hd uma saida conectada a uma coluna de recheio (5). A parte interna do reator ¢
iluminada a fim de permitir uma visibilidade adequada. A agitacdo ¢ garantida por
um agitador do tipo ancora (6), impulsionado por um motor com leitura de torque e
controle de velocidade de rotagao supervisionado através do CLP.

No topo da coluna esta conectado um condensador parcial (7), composto por
um feixe de tubos verticais por onde passa o vapor que deixa a coluna. Os tubos
verticais estdo inseridos no interior de um casco, por onde circula agua de
resfriamento. A vazao de agua (8) utilizada para resfriamento no condensador parcial
¢ manipulada através de uma bomba peristaltica com vazdo controlada, também
conectada ao CLP. Depois do condensador parcial, h4 um condensador, do tipo
casco-tubo, ligeiramente inclinado (9), em que se condensa totalmente o vapor que
deixa o sistema. O liquido condensado passa para um vaso dito “separador de fases”
(10). Este condensado pode ser reciclado para o reator através de uma linha ou ser
recolhido em outro vaso chamado de “receptor de condensado” (11).

As medicdes de temperatura sdo feitas através de termo-resisténcias. O reator
possui uma termo-resisténcia que se encontra dentro de aluminio fundido no fundo
do reator para a inferéncia da temperatura das resisténcias de aquecimento (12).
Existe uma segunda termo-resisténcia que esta inserida em um pogo dentro do reator
(13), que mede a temperatura do meio reacional (temp. reator). A terceira estd
inserida num pogo na saida do condensador parcial (14) e mede a temperatura a qual
o vapor dos produtos volatéis estdo sendo condensados (temp. condensado).

Os controles de temperatura e pressao sdo comandados através de CLP Allen-
Bradley modelo SLC5/03, e o processo ¢ supervisionado através do software
SCADA FIX MMI versao 6.15 da Intellution. O FIX MMI ¢ um programa para

supervisao e controle amplamente utilizado no meio industrial.
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Figura 4.1 Esquema do reator e dos seus periféricos.

4.2 Apresentacéo do Modelo Dinamico do Processo

. Na modelagem do processo de policondensacao tém que ser consideradas
diversas etapas de operacdo: o reator de inicio opera em batelada, mas a medida em
que a reacdo avanca, os volateis EG e M sdo eliminados, e a operagdo ocorre em
regime semibatelada. Quando a coluna de recheio estiver preenchida ocorre a
separacao dos componentes volateis EG e M. O processo ¢ apresentado na figura 4.2.

O modelo dindmico do processo foi baseado em balangos de massa e energia.
As constantes cinéticas foram obtidas de um modelo apresentado por Shin et al.
(1999), do qual consideraram-se apenas as trés reagdes principais, € as reagdes
secundarias sao omitidas, pois estudaremos os efeitos macroscopicos das variaveis de

Pprocesso.



Ly EG)

Condensado

|

7 .
Qi

—
Condenzador

LJ/TU Parcial

Coluna de
Fechein

|7

d

Qr

Figura 4.2 — Esquema do processo de policondensagao

TFV [EG.M]

Feator de
Politretizacio
Cathiza de
resfriamento

S eerowti
\\% Tarueta de

arjue citnesnto

39

As etapas do mecanismo de reagdo consideradas aqui sdo: intercimbio de éster,

transesterificacao e policondensacao, conforme segue:

Intercambio de éster
k
E +EG D]]@];j E +M
" < 1 1|j-) o
Transesterificacao
k
+ +
E,+E, ] 7 Z+M

Policondensagao

k
2E, Eﬂﬂgg;iK35» Z+EG

4.1)

(4.2)

(4.3)
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COOCHS

Eg: A——@ COOCH, CH, OH
»—@ COOCH, CHEDDC@—J‘

EG: HOCH,CH,0H

M CHiCOH

4.2.1 —Modelo do reator
As hipoteses adotadas na modelagem do reator sdo:

- Mistura perfeita na fase liquida;

- Reagdes ocorrem somente na fase liquida;

- As espécies de baixo peso molecular que podem ser vaporizadas sao o EG
e M;

- A fase liquida ¢ considerada uma solug¢do ideal e a fase vapor uma mistura
de ideal;

- O aparecimento do equilibrio termodinamico entre a fase liquida e vapor ¢
acompanhado pela comparagdo entre a soma das pressdes parciais dos

componentes volateis e a pressdo total no sistema.



41

Os balangos parciais de quantidade de matéria, em termo do nimero de

moles, sdo apresentados conforme segue:

Sz =vol[ 4 (L] £d -[£,]M /&) -k (EI[E ]2 M /K.)] @9

dzg =Voz[k1 (&) EC -[E ] M [K) -k ((E][E ] -2 4] M /x,) -
2k ([T -4[2) £l /x| @)

cfi—ZZVol[kz (EJ[E]-214[ M /&,)+k ([Eg]2 -4[7][ Ed] /K3)} (4.6)

t
Os balangos dos componentes volateis sdo descritos por:

dfl;—l‘G = =Yeel)y tXxggnLly +VOZ[ =+, (2[Em][EG] _[Eé] M /Kl) ¥

2k, ([ng -4[7][ E] /1@)} 4.7)

B =y py ot ol (2] 6] {2 /K)

k([E[E]-214[ M /K.)] (4.8)
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onde ygge yMEI sdo as “fragdes molares” dos componentes volateis EG e M na fase
vapor do reator, respectivamente. O fluxo molar de vapor que deixa o reator ¢
chamado Fv. Quando a soma de ygg € ym € inferior a um, o Fy € nulo conforme sera
explicado posteriormente. Xggn € XmN S30 as fragdes molares dos componentes EG e
M na fase liquida da ultima se¢do da coluna de recheio (representado pela letra N) e
do Ly fluxo molar (ver figura 4.4).

O volume da massa reacional do reator pode ser aproximado por (Shin et. al.,

1999):
Vol =V, .E, , +V,;.(EG, —EG,) -V,,.(M, =M) (4.9)

onde E, eEG, representam numeros de moles iniciais do Tereftalato de

metila e do Etilenoglicol respectivamente, EGb ¢ Mb o numero de moles de etileno

glicol e metanol que deixaram o reator até o instante t. Estes sdo definidos por:

EG, = [ (Fyso = Ly-Xpq ) dt (4.10)

M, = [(Foyy =Ly )t (4.11)

Os termos da V, , Vy; .V, sdo os volumes molares do Tereftalato de

dimetila, Etilenoglicol e Metanol respectivamente, cujas unidades estdo em L/mol,

(Fontana, 1968, Gupta ;Kumar, 1987, Samant; Ng, 1999):

V, =0,1915.[1+0,0014.(7, —413) ] (4.12)
Ve =0,0606.[1+0,0014.(T, -413)] (4.13)
V,, =0,0435[1+0,0014.(7, -413)] (4.14)

' Na verdade ¢ inadequado chamar yy e ygg de fragdes molares enquanto o seu somatério ndo for
igual a um, por isso colocamos o termo “fracdes molares” entre aspas
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O balango de massa total, em base massica, ¢ dado por:

dm.r.
= =F, (Ve -PM g +yy-PM,, ) +Ly (Xoon-PM g +35.PM,, ) (4.15)

dt

onde PMgg ¢ PMy sdo os pesos moleculares dos componentes EG ¢ M

respectivamente.
O namero de moles total, Nt, da massa reacional ¢ dado por:

E +E,
N, =EG+M +gT (4.16)

Onde: Em, Eg, EG e M sao respectivamente os nimeros de moles dos grupos

funcionais metil ester, hidroxietil éster, Etilenoglicol e Metanol.

4.2.2 Balango deEnergia

No balango de energia sdo levadas em conta a inércia térmica dos diferentes
componentes fisicos do reator do reator, e a resisténcia a transferéncia de calor entre

eles. Os componentes sdo reagrupados em compartimentos, conforme apresentado na

figura 4.3.
Ar externo .
aQ Inoe: acima
T & (Tampa do reator)
e L .
A
T? : | @y
: : Ino; lateral
o Ma;sa '_,/""_} clo reator
Qg gzl Qs Rescionsl f
Ape— 1 1 [IM.F) -
externo ' Catniza de
i 1 resfriamento
3 | | —=Cobre
R .\ (Resisténcia)
]
Inoxbasze) —"'l lq .
do restar 1n 2 Aluminio (upore)

Ar externo

Figura 4.3 - Esquema do reator onde sdo apresentados os seus diferentes

componentes
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Os Q’s sao fluxos de calor numerados de 1 até 11, para cada compartimento do

reator conforme segue:

Cobre para Aluminio : Q, =k, A, (T, =T, /e, (4.17)
Aluminio para Inox(Base) : O, =k,... 4puse Tat = Torsase )/ €mnorbase (4.18)
Aluminio para Ar da Camisa de resfriamento(AC): O, =h A4,(T,, -T,.) (4.19)
Inox(base) para massa reacional(reator) : O, =h, A . (T .  —T) (4.20)

Massa reacional(reator) para Inox(lateral): O, =h, A, .. (T =T, ) (4.21)

Inox(lateral) para Camisa de resfriamento: Oy =h, A4, uera Coostarerat ~Lac) — (4.22)

Ar da Camisa de resfriamento para Inox(acima): Q, =h, A4, (T, =T, ueima) (4.23)
InOX(de Cima) para Ar eXtemO: QS = harAinoxacima (Tlv'noxacima - ar.ext) (424)
Ar da Camisa de resfriamento para Ar externo: O, =h, A, omisa CTic Ty o) (4.25)
Aluminio para Ar externo: Q,, =h,A4,, (T, -T,...,) (4.26)
Massa reacional(reator) para Inox(acima): Q) =6 1 Ayoracima (T ~ Toxacima) - (4:27)
O balango de energia para cada compartimento ¢ dado por:
60(0,. -

e, (Q’ Ql) (4.28)

dt mCu 'CpCu
dTA, _ 60(Q1 _Qz _Q3 _Q9 _QIO)

- (4.29)
dt My Cpy
60(0, -
dT’Inoxbase — (Q2 Q4) (430)
dt minoxbase' P inox

dT'Inoxlateral — 60 (Q5 — Q()) (43 1)

dt

m Inoxlateral Cp Inox
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dr,. _ 1 {60 _r } 432
dt PacVicCpyc (Q3 = Q7) qAC( ’ef) .
AT pacna — 00(21 =) (4.33)

dt minoxcimu Cp inox

Onde Q; ¢ a poténcia de aquecimento do reator € Ty, Ta, Tinoxbases Lac, Tr,
Tinoxtateral, T inoxcimar Tar.ext € Trer 530 as temperaturas do cobre, aluminio, inox da base,
ar da camisa, massa reacional (Reator), inox (lateral), inox de cima, ar externo e de
referéncia respectivamente. Os calores especificos sdo: Cpcy , Cpai ,CPinox Cpac
,Cpm.r. 0s quais respectivamente correspondem ao cobre, Aluminio, inox, ar da
camisa ¢ massa reacional no reator. As massas mc, M4, Minox, Mm.r., Minoxcima, Minoxbase
sdo correspondentes ao cobre, aluminio, inox, massa reacional, inox de cima e inox
da base.

A densidade, vazao e o volume do ar na camisa sdo respectivamente, p4c, qac
e Vyc , e as areas de cada compartimentos sdo: Acy, , Aar , Ainoxiateral » Ainoxacima
Ainoxbase 0 que corresponde respectivamente, area do cobre, aluminio, inox lateral,
Inox cima e inox base.

As condutividades térmicas do cobre e aluminio sao k¢, € ky € 0S hyc, har,
hmr. € hggy sd0 os coeficientes de pelicula correspondentes ao ar da camisa de
resfriamento, ar externo, massa reacional e do vapor de EG e M.

O balango de energia no reator € expresso por:

dT 1 v v ¢ g0
at “m,, . [6O(Q4 "0:0) (VOZZMFJ s ) sy _hN)}(4'34)

O calor das reagdes ¢ denominado AH,;. As entalpias H', h,i , Hlf, e hfv sdo
dadas por:
Hy =g (AHWP +CPrg (7: _T'f)) tVu (AHEP +Cpy (7: _Tref)) (4.35)

rej

hy = Y5 PM 56Cp,,, (Tr Tref) +yuPM,Cp,, (Tr Tref) (4.36)

Hy = Xpo v PM p6CPrc n (TN _T;'ef) Xy v PM y Cpy (TN _T;'ef) (4.37)
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hy = XponPM pCP,., (T‘ -7

L =T,)+x,PM,Cp,, (T, -T,,) (4.38)

AH;” e AH," sdo respectivamente os calores de vaporizacdo de EG e M .

Os termos hy, e h, que aparecem no balango de energia do reator estio explicados

em detalhes no anexo A.
4.2.3 Equilibrio Liguido Vapor

O equilibrio liquido-vapor nao ocorre no sistema desde o inicio e quando se
estabelece ndo se mantém até o fim, portanto existe uma transi¢do de operagdo a ser
verificada:

Durante todo a operacao calculam-se as “fragdes molares” na fase vapor do
EG e M, através das equagdes descritas abaixo, as quais sdao oriundas da combinagdo

das leis de Raoult e Dalton:

Vig = Kp-—— (4.39)

M
=K, .— 4.40
Yu M N, ( )

onde Krpg ¢ Ky sdo as constantes de equilibrio liquido-vapor do EG e M
respectivamente. Se a soma das pressdes parciais do Etilenoglicol e metanol for
menor que a pressao total do sistema, ndo haveré equilibrio de fases. Isto ¢ traduzido

também pela soma das “fragdes molares™:

Yeo T Yy <1 (4.41)
que quando for menor que um, indica que ndo ha equilibrio liquido vapor. Enquanto
ndo ha equilibrio liquido-vapor, a saida de vapor ¢ nula:

F,=0 (4.42)

Caso haja equilibrio liquido-vapor no sistema, ou seja:

Yec ¥ Yy =1 (4.43)
a vazao molar de vapor ¢ nao nula:

F,> 0. (4.44)
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e ¢ dada por:

F,=V(R.K\ +R.K, ~R Ky, +R.Ky;) ~L[ (1K, ) x50 {1 Kpg) x| =

(Hfg—hfa) dK dK ,, 1 wr .
LN[m.l’.Cpm‘r[ dT. .EG+F'MJ +rcpmr 60'(Q4 0s Q11)+VOIJZ:1:( AHj).Rj

Iz

dKy, ., dK,, (1) (ak,. . K, o B
{df; o Mj/ { mrGy, | df, 20T g M| el Kio) (1K)

Cuja dedugdo encontra-se no anexo C.
4.3 Modelagem da coluna derecheio em batelada

A utilizagdo da coluna de recheio em batelada permite a separacdo de
produtos de baixo ponto de ebuli¢do dos reagentes, e assim que a reagdo avance até
atingir altos niveis de conversdo (Sorensen et al. 1996). Salimi e Depeyre (1998),
apresentaram uma modelagem de coluna de recheio na qual ela é dividida em secdes
discretas e aplicaram o método de estagios equivalentes a um prato tedrico (HETP)
que consiste na divisdo da coluna a um niimero finito de se¢des com uma dada altura
equivalente a um estagio tedrico. H4 outros trabalhos de modelagem de coluna de
recheio utilizando a técnica da diferenca finita (Grosser et al., 1987; Pantelides et
al.,1988;Wajge et al., 1997). A coluna inteira ¢ representada por uma seqliéncia de
secoes consideradas equivalentes a um estidgio tedrico (j) onde cada segdo ¢

numerada do topo ao fundo, conforme a figura 4.4.
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Figura 4.4 — Esquema de uma coluna de recheio

4.3.1 Hipotesesparaamodelagem
As hipoteses sdo:

Mistura perfeita em todos as secdes;

A retencdo de vapor ¢ desprezivel;

A perda de calor pelas paredes ¢é desprezivel,

A fase vapor ¢ uma mistura de gases ideais e a fase liquida uma solugao
ideal;

A coluna opera abaixo do ponto de carregamento (loading point)

48
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A modelagem da coluna de recheio é formada por balancos de massa e
energia bem como pelas equacdes de equilibrio liquido-vapor e a somatéria das

fragdes molares.

Os balangos dos componentes volateis na se¢do j da coluna de recheio sdo

dados por:
dEGj 3
7 _xEG,j—l‘Lj—l +yEG,j+1-Vj+1 _xEG,j‘Lj _yEG,j'Vj
(j=12,...,N) (4.45)
de -
7 _xM,j—l‘Lj—l +yM,j+1'Vj+1 _xM,j'Lj _yM,j'Vj
(j=12,...,N) (4.46)

Nestes balangos (equagdes 4.45 e 4.46) sdo utilizadas as fragcdes molares dos
componentes volateis e os fluxos molares Vj e Lj do vapor e do liquido

respectivamente que deixam a sec¢do j da coluna de recheio. Assume-se que Vyy;=F,

s YEGN+1 = VEG » YMn+1 =Y » Lo =0, Xm0 =0¢€ xg6,0 = 0.

O balango de massa total na se¢do j da coluna de recheio ¢ dado por:

Wiop,

=L oL, (j=1,2,...N), (4.47)

Jjt J J

As relagdes de equilibrio na se¢do j da coluna de recheio sdo descritas por:

V6. = Ky Xs6, (j=12,..,N), (4.48)
y*M,j :KM,ij,j (] :1929~-'5N)9 (449)

* * ~ ~ ~ .
onde y r6,; € ¥ u.,; sdo as “fracdes molares” de EG e M na sec¢do j da coluna

de recheio, Kxg,je Ky sdo as constantes de equilibrio de EG e M respectivamente na
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secdo j da coluna. As fragdes molares do EG e M na fase liquida, estdo relacionados

com a reten¢ao molar Uj através de:

EG M (4.50)

Xpew i —— e X, =—
EG,j ( M,j ¢
U; U,

A verificacdo da existéncia de equilibrio liquido-vapor, para cada sec¢do j da
coluna de recheio, ¢ implementada de maneira analoga ao reator. Se nao ha equilibrio
liquido-vapor na sec¢do j da coluna entao:

V.=0 (j=12,...,N), (4.51)

Esta condicao ¢ verificada pela seguinte equagao:

Ko xpe, + Ky (134, ) <1 (j=1,2,..,N), (4.52)

No momento em que se atingir o equilibrio liquido-vapor verificado pela

seguinte equagao:

Keo.i%p6 T K j (1 _xEG,j) =1 (J=12,..,N), (4.53)
Entao :
V; >0 (j=12,..,N), (4.54)

A expressao de Vj é dada por:

J J

V., H., +L_ H_ +00 .
= LA A o Q"/ dKEG EG"‘dKM (lf EG) +L/-—1 (KEG-XEGJ—I _KM-XEG,j—l +KM _1) +
M5, ; +BG, s +M, by \ Al dI; ' ' '
H’
Vj+l (KEG'yEG,jH _KM'yEG,jH +K,, _1)} ’ .
Mr,Cp, ; +EG,Cpy, ; +M ,.Cp,, ;

[%EG+§%(U; —EG)J HKeptag, Kose, Koy ) L (Ko, KorXe, Ko 4)]

J J
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O balango de energia na se¢do j da coluna de recheio ¢ dado por:

dT, 1

J =

y V.. .H,
¢ (M, Cp,, +EG,Cpy, +M, Cpy,

)( j+l j+l

2 3
+L, | H2, =V,.H +60.0, )

=0, se j>1,

4.55
Z£0, se j=1, (453)

(j=L2,.,N), eQ: {

0.,=U,A(T,-T,) (4.56)

Q.,j igual a um corresponde ao condensador parcial, para o qual U, e 4 sdo
respectivamente, o coeficiente global e a area de troca térmica. A coluna € suposta
adiabatica. T;, Cp,; ,Cprc.s € Cpuy sdo respectivamente a temperatura, a capacidade
calorifica do recheio, do EG ¢ M da se¢do j da coluna de recheio. As entalpias que

aparecem no balango de energia sao dadas por:

H;+1 = VG, j+ [AH;aé’ + Py (Tj+1 _7;)} Y, [AHAV? +Cpy, (T/H _];)] (4.57)

sz'—l :xEG,j—ICpEG (Tj—l _];) xM,j—ICpM (Tﬂ _Tj) (4.58)
H: =y N +y, NP (4.59)

A dedugio desta equagio encontra-se no anexo B. Os valores de H,,, = H,
JH; =0 .
O condensador parcial ¢ composto por um feixe de tubos verticais

encamisado por uma camisa por onde flui dgua a temperatura ambiente, para

refrigeracdo. O balango de energia para a camisa do condensador parcial ¢ dado por:

ar,, _4,(Ty -7,), 600,

(4.60)
dt I/cp pagua 'I/Cp 'Cpagua




52

onde ¢, , V,

' CPugua Pugua© T,, 530 respectivamente a vazdo de agua de

resfriamento, o volume da camisa, o calor especifico, a densidade e a temperatura da

agua no condensador parcial.

O comportamento hidrodindmico na secdo j da coluna de recheio ¢ descrito
pela correlagdo de Billet (1995), valida para velocidades de gas abaixo da velocidade

minima de carregamento (loading). Nestas condigdes a reten¢do molar do liquido
(Uj.) ¢ uma fungdo somente da velocidade do liquido e o efeito que a velocidade do
gas exerce pode ser considerado desprezivel.

O calculo da vazao molar Lj na se¢doj da coluna de recheio ¢ dada por:

L, =60.,B.Uf (j=12,..,N), (4.61)
onde [ ¢ calculado por :

) 10°.PM2 g
12n;.a° .Zag’.Az,Of.(ah/a)2

(j=12,...N), (4.62)

( ( . . .
onde n;, p;, PMy; representam a viscosidade, a densidade e o peso molecular da

mistura liquida respectivamente, na se¢do j da coluna de recheio. g ¢ a aceleragdo da

gravidade, a a area especifica do recheio, ah a area hidraulica ¢ Za a altura da se¢do
j e arelagdo (ah/a) = 1. A érea é calculada por: 4 = 71.d> / 4, onde d ¢ o didmetro da

coluna de recheio.

4.4 Dados fisico-quimicos para a simulacdo do sistema

As constantes de velocidade das reacgoes utilizadas no modelo foram extraidas

de Shin et al (1999), e sao:

k, =4,00.X10".exp(~15000/ RT) (4.63)
k, =2,00X10".exp(~=15000/ RT ) (4.64)
k, = 6,80.X10°.exp(~18500/ RT.) (4.65)
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onde R = 1,9872 cal/mol.K, k&; em L/mol.min e T,, Temperatura do reator (K).

Os valores das constantes de equilibrio das reagdes que aparecem nas
equagoes 4.1 a 4.8 sdo: K;=0.30, K;=0.15 e K3=0.50.

Na tabela 4.1 sdo apresentados os valores dos parametros utilizados para

calcular os fluxos de calor entre os diferentes compartimentos do reator.

Tabela4.1 - Valores dos parametros para simulacéo
ks(WmK) A(@m* e(m) m ; (kg) Cp: (J/kg.K)

Cu — Al 209,3 0,0137  1,75e-02  0,06104 394
Al — Inox(base) 52,5 0,03371  2,5e-03 1,4 904
Al - AC 20° 0,0108 - - 1000
Inox(base) - m.r 100* 0,0323 - 0,4098 460
m.r — Inoxlateral 100* 0,0323 - *x 1026
Inoxlateral — Ar.ext. 20%* 0,0283 - 0,3458 460
AC - Inox.cima 20* 0,0399 - 0,000829 1000
Inox.cima - Ar.ext.  20* 0,0606 - 0,4976 460
AC - Ar.ext. 20* 0,0550 - - -
Al - Ar.ext. 20%* 0,0418 - - -
m.r — Inox.cima 0.5% 0,0108 - - 1000
onde :

* representa valores estimados para o coeficiente de pelicula (h), cuja unidade
¢ W/m” K.

** a massa reacional no reator ¢ calculada pelo balanco de massa total
(equagdo 4.15) .

ks , A e e sdo respectivamente o coeficiente de condutividade, area e espessura
dos metais Al e Inox (base). m; e Cp; sdo respectivamente a massa e calor especifico
do Cu, Al, Inox (base), m.r., Inoxlateral, AC e Inox.cima.

O calor especifico da massa reacional ¢ Cp = 245 cal/kg.K e o valor do calor
de reagdo é: AH;; = 1400 cal/mol, obtidos do artigo de Choi ¢ Khan (1988) ¢ os AH,,
= 1400 e AH,;; = 0 cal/mol (valores adotados). As constantes de equilibrio de fases

para cada componente EG e M sdo dadas pelas equagdes:
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Py, .
r6,) = —PEZ” (4.66)
3 PVM’«
Ky, =t (4.67)

onde as Pv; ;, Pv, ;s@o as pressdes de vapor do EG e M respectivamente, Pa ¢ a

pressdo atmosférica igual a 700 mmHg utilizada para todas as simulagdes do sistema.
Abaixo segue a equacdo de correlagdo empregada no calculo das pressdes de

vapor em Pascal:

InPv,;, =C +C, /T, +C,.InT, +C,.T, (4.68)

InPv, , =C,+C,/T, +C,.InT, +C,.T, (4.69)

Os valores das constantes encontram-se na tabela 4.2 .
Tabela 4.2 - Dados das constantes para o calculo das pressdes de vapor

(Perry e Green, 1997).

Ci C, Cs Cy Cs
EG 79,276 -10105 -7,521 7,3408e-19 6
M 81,768 —6876 -8,7078 7,1926-6 2

Os calores de vaporizacao do EG e M sao dados por:

AH =1e-3.C,(1-T,, ) "™ G (4.70)
AHY =1e=3.C,(1-T,, )" T @.71)

as unidades sdo J/mol, e para o calculo da temperatura reduzida T,.q = T /T, onde T,
¢ a temperatura critica dos componentes EG e M em Kelvin. Os valores das

constantes encontram-se na tabela 4.3.
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Tabela 4.3 - Dados das constantese da T, para o calculo de AH Y e AH )"

(Perry e Green, 1997).

C @) Gs Cy T, (K)
EG 8,2900e+07 0,4266 0 0 719,7
M 5,2390e+7 0,3682 0 0 512,64

Os calores especificos dos componentes EG e M sdo calculados a partir da seguinte

equagao:
Cpy =(C +Co.T +C.T? +C,.T° +C,.T*) /1000 (4.72)
Cpye =(C, +C,. T +C,. T +C,.T° +C.T*) /1000 (4.73)

a unidade do calor especifico ¢ o J/mol.K. Os dados das constantes encontram-se na
tabela 4.4. As unidades das constantes C;, C,, C;, C4 e Cs sdo respectivamente:
J/mol.K, J/mol.K?, J/mol. K>, J/mol.K* e J/mol.K°.

Tabela 4.4 - Dados das constantes para o calculo de Cp,.eCp,, (Perry e

Green, 1997).
Ci C, C; C4 Cs
EG 3,5540e+04 4,3678e+02 —1,8486¢-01 0 0
M 1,580e+05 -3,6223e+02 9,3790e-01 0 0

A densidade da mistura liquida calculada em cada secdoj ¢ dada por:

P, =PMn;.10°/V, (4.74)

onde a unidade de ,of, ¢ kg/m’, V,.; € 0 volume molar da mistura liquida em cm’/mol

¢ 0 PMn, é calculada por: PM ., =PM w6 Xpe; TPM . x,, ;. OV, . € calculado

pelas seguintes equagdes (Reid et al.,1987):

_ o o Tus Xy T, | 0m)] (4.75)
P P :
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onde cada termo da equagdo acima, ¢ calculado por:

= . +
ZRAm J X G.j 'ZRAEG Xu

Ly,

o)

T, =, T, *0u; T, *2806 00T,

¢ — xEG,j'I/CEG e ¢ — xM,j 'I/CM
EG,j M,j
xEGJ 'VCEG + stj 'VCM xEGJ 'VCEG + stj v

m

1/2
. 8.V, 7.,) (r 1"
CEG M (V1/3 V1/3 )3 CgG " Cm

e T Cu

onde o valor de R ¢é 83,14 cm’.Bar/mol.K. Os valores das demais constantes

termodinamicas encontram-se na tabela 4.5.

Tabela 4.5 - Dados das constantes termodinamicas (Perry e Green, 1997).
M (g/mol) T. (K) P. (Bar) V. (cm’/mol)  Zgpa

EG 62,068 719,7 77,1 191 0,246

M 32,042 512,64 81,4 117 0,224

Uma correlagdo para a viscosidade da mistura liquida (/7j. = kg/m.s) em cada

secdo foi extraida de Reid et.al.(1987) conforme segue:

2/3 e 2/3 e
,71 CEG I u
EG,j 2 2
i -3 j (TCEG' EG)1 J (T‘w ‘]MM)1
n; =10"". TE (4.76)

o 1/2
(Tcm _.PM,M)

onde cada termo da equagdo acima ¢ calculado por:

PM,, =Xy . .PMy; +x, .PM,,
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B B
’71lscj=exp A+—|, l7,[l4j=exp A+—+C+D.sz
(V1/3 +V1/3)3
I/C'”J' :xéGaj'I/CEG +x]%4,j'I/CM +2‘xEG,j-XM,j-%)

¢ " G n " Cee T G

m,j V !

Cm,j

5 2 1/2
Xpo, Vo L, ¥xy Vo T +2x x, |LO(T, T, V., ¥, )

Os dados das constantes A, B, C e D para o céalculo da viscosidade liquida,

em cada secdoj do EG e do M encontram-se na tabela 4.6.

Tabela 4.6 - Dados das constantes para o calculo da viscosidade do EG e
doM (Perry e Green, 1997).

A B C D
EG -7,811 3,143e+03 - -
M -3,935e+01 4,826e+03 1,091e-01 -1,127e-04

A massa do recheio em cada secdo ¢ obtida através da equacao abaixo:
MV,j :(l_g)pr(n-/4)dzza (] :17271N)9 (477)

Para cada secdo j da coluna o recheio ¢ composto por anéis de rashig de 5
mm de inox, cujos dados sdo: fracdo de vazios,& = 0,881 m’/m’ , densidade, p, =
7.850 kg/m’ e area especifica, a = 1.088 m*/m">. O didmetro da coluna é de 0,05 me a
altura adotada para cada se¢do considerada equivalente a um estagio tedrico ¢ de
0,02 m.

No capitulo 5 sdo apresentadas as simulacdes do modelo desenvolvido

através dos dados fisico-quimicos e de projeto apresentados nesta se¢ao .
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CAPITULO 5

5 SIMULACOES DO MODELO EM MALHA ABERTA, MALHA
FECHADA E ANALISES DE SENSIBILIDADE

5.1 Introducéao

Neste capitulo, sdo apresentados os resultados da simulagdo em malha aberta
do modelo desenvolvido no capitulo 4.

Para as simulagdes, utilizou-se a linguagem de programacio MATLAB® da
Mathworks, Inc. sendo que para a resolucdo das equagdes diferenciais ordinarias do
modelo foi utilizada a rotina ODE15S como integrador. Esta rotina utiliza método
“stiff”” para a resolugdo do sistema de equacdes e possui a funcionalidade de detec¢do
de eventos no tempo. Esta funcionalidade foi amplamente explorada para se verificar
o advento do equilibrio liquido-vapor na coluna de recheio e no reator.

Na solu¢do do problema de programacdo ndo linear (NLP) do controlador
NMPC foi utilizada a rotina FMINCON, que utiliza o algoritmo SQP (programacao

quadratica seqiliencial).

5.2 Parametros parasimulacao

Quando o sistema entra em operagdo, no inicio, ndo ha saida de vapor do
reator e também ndo ha nenhum liquido acumulado em cada se¢do j da coluna de
recheio. Assim, sdo adotados valores despreziveis para as quantidades molares de EG
e M na coluna, bem como as retencdes molares e outros, conforme apresentado nas

tabelas 5.1 e 5.2 .
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Variaveis Valores Unidade
Z, M, Eg 0 mol
Em, EG Emy, EGy mol
Tcu, Tai, Tinoxvase, Treator Tinox.iaterat Tac Tinox.cima 298 K

m.r. (massa reacional)

PM,, Em,+PM,, EG, g

YEG, YMm 0 -
F, 0 mol/min
Tabela5.2 - Valoresiniciais para a coluna derechelo.

Variaveis Valores Unidade
Negj, Nuj (j=L2,..,N), le-06 mol
YEGI .M (7 =1,2,... N), 1e-06 -
Vi 0 mol/min
Vi (j=12,..,N), 0 mol/min
L,o 0 mol/min
L,; (j=L2,..,N), 0 mol/min
U, (j=12,..,N), 2e-06 mol
Tret , Tep [T 298 K

Onde o namero de se¢des (N) € igual a 5.

5.3 Simulacdo em malha aberta

O estudo realizado através das simulacdes em malha aberta consiste em

verificar o efeito das varidveis manipuladas (calor alimentado ao reator e vazao de

resfriamento do condensador parcial) e das condigdes iniciais (quantidade inicial de

EG e M no reator), na temperatura € composicao no sistema (reator + coluna de

recheio).
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5.3.1 Efeitodo calor alimentado no reator (Q;).

Nesta etapa foi analisada a influéncia do calor alimentado no reator, no
comportamento dos reagentes, na conversao da reagdao, nos componentes volateis EG
e M e nas diferentes variaveis de operagao das se¢des da coluna de recheio.

As simulagdes foram realizadas variando-se o aquecimento do reator em Qr =
330 W e Qr =430 W mantendo-se a vazao de resfriamento fixa em qy = 10 ml/min e
a propor¢do de reagentes EG/DMT = 2. Os resultados das simula¢des podem ser
observados nas figuras 5.1 a 5.8. Nas figuras 5.1 e 5.2 nota-se que a medida que
aumenta o Qr, hd& um aumento na conversdo da reacdo e conseqiientemente dos
produtos formados Eg e Z (figura 5.3). Na figura 5.4 com o aumento da temperatura
do reator, a quantidade de componente volatil EG diminui com o tempo, devido ao
consumo durante a reagdo e a quantidade excedente que evapora para a coluna de
recheio. Ja para o Metanol houve pequena diferenca no nimero de moles no reator
em relacdo aos valores de Qr. Isto porque com o aumento de Qr, a remogao do M ¢
favorecida, mas ¢ compensada pelo aumento da produgdo de M.

A coluna de recheio ¢ composta por 5 secdes, sendo que a secdo 1 € o
condensador parcial, e as demais sec¢des correspondem ao recheio de anéis de
Rashig. Tcp ¢ a temperatura da camisa de resfriamento do condensador parcial.
Analisando as figuras 5.5 e 5.6, nota-se que com o aumento do Qr no reator também
aumentam as temperaturas e as vazdes de vapor da mistura EG e M de cada se¢ao da
coluna. No entanto, isto resulta no aumento da vazdo de liquido em cada se¢do
provocado pela condensagdo da mistura rica em EG contribuindo para o aumento da
reten¢do molar (figura 5.8).

Na figura 5.9 nota-se que com Qr = 330 W e qy constante ndo ocorre
nenhuma condensacao de M no condensador parcial (ver secaol), enquanto que o EG
retorna ao reator. Assim o metanol deixa o sistema praticamente puro. Nas demais
secdes ha evaporacdo simultanea do EG e M, influenciados pelas altas temperaturas
de cada secao a medida em que se aproxima do reator. Na fase liquida (figura 5.10) o
EG s6 aparece na se¢do 2, ou seja praticamente condensando nesta se¢ao, mas

quando o Qr ¢ de = 430 W, o EG aparece na secdo 1, porque ha um aumento de
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temperatura nas segdes da coluna e portanto forca-se a retirada do EG do sistema. A

perda de EG do sistema nao afeta a conversdo da reagdo (figura 5.2) por tratar-se de

um
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Figura 5.9 - Fragdo molar na fase vapor dos componentes EG ¢ M nas segdes da

coluna.

Figura 5.10 - Fragdo molar na fase liquida dos componentes EG ¢ M nas se¢des da

coluna.
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5.3.2 Efeito davazéo deresfriamento do condensador parcial (Qu).

Nesta etapa verificou-se a influéncia da vazdo de resfriamento do
condensador parcial na temperatura do reator, nos reagentes, nos polimeros formados
e também na conversao de reagao.

As simulacoes foram realizadas variando gy, em dois niveis: 2 e 40 ml/min,
mantendo-se o aquecimento do reator fixo em Q, =350 W e a proporc¢ado de reagentes
EG/DMT = 1. Os resultados das simulagdes podem ser apreciados nas figuras 5.11 a
5.14.

Na figura 5.11 mostra-se o comportamento da temperatura do reator. Pode-se
notar que a medida que aumenta o valor de gy a temperatura do reator diminui,
devido ao fato de que os componentes volateis EG e M condensam e retornam ao
reator. Neste caso ¢ possivel controlar a temperatura do reator através da
manipulag¢do de qy, portanto esta varidvel age diretamente sobre a temperatura do
reator.

A vazdo gy tem também influéncia direta na composi¢cdo da massa reacional,
e, sobretudo na retirada/acimulo de componentes volateis. Isto pode ser observado
nas figuras 5.13 a 5.14. Na figura 5.13, quando aumenta a vazao qy, nota-se um
aumento no acumulo dos componentes volateis EG e M no sistema. Este efeito
também pode ser observado na diminui¢do da conversdo de reagdo (figura 5.12) e

das concentracdes de grupos funcionais Eg e de ligagdes Z (figura 5.14).
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5.3.3 Efeitodaproporcdo dosreagentesEG/DMT

As simulacdes foram realizadas fixando o calor adicionado ao reator em Qr =
350 W e a vazdo qy em 10 ml/min, variando a propor¢do de EG/DMT em 1 e 2.

Analisando as figuras 5.15 a 5.18 onde sdo apresentados os resultados das
simulagdes, pode-se notar que a medida que a propor¢ao de EG/DMT aumenta,
registra-se uma pequena queda na temperatura da reacdo, em conseqiiéncia do
aumento do acumulo de componentes volateis pela introducdo inicial de uma
quantidade maior de EG (figura 5.18). Apesar da reducao da temperatura do reator,
pode-se verificar na figura 5.17 que ha aumento na formagao do grupo funcional Eg.
Este fato se deve ao aumento da proporcao do reagente volatil EG, que faz aumentar
a conversdo (figura 5.16) ao se deslocar o equilibrio da rea¢do de intercambio de
éster. A redugdo de grupos éster Z (figura 5.17) se deve ao deslocamento da reagdo
de policondensagdo (4.3) para a esquerda devido ao aumento da concentragao de EG.
E importante notar que o comportamento da temperatura do reator esta intimamente
relacionado a composi¢do do meio reacional devido ao fato que o mesmo encontra-se
em equilibrio liquido-vapor (figuras 5.15 e 5.18). Como a propor¢do de metanol

aumenta, ha uma reducdo na temperatura do reator.
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54 Simulacdo em malhafechada

Para a simulagdo a primeira varidvel controlada ¢ a temperatura do reator (T)
e a segunda ¢ a temperatura do condensador parcial (T,,) para tal sio manipuladas a
poténcia de aquecimento da resisténcia (Q;) e a vazdo da camisa do condensador

parcial no topo da coluna (qy) conforme figura 5.19.

TRTITRTY -4 polimetizacao
=0 | | Camizs de
resfriamento

Camizade -I
e Controlador
ﬁ aguecinento ﬁ
w

/ : Setpoint's

T?! ___________________ Te . Tep

Condenzador |

Parcial I

Colna de : i

Recheio v

e ;!

Sl i

M B R e s R S R e : i
TTr JEG M o
Reator de ! :

Figura 5.19 — Esquema de representagdo do controle das temperaturas T, e T,

No reator deseja-se que a temperatura (T;) siga diferentes trajetérias pré-
determinadas e no condensador parcial mantém-se a temperatura da saida de vapor
em 340 K para promover a remo¢do do Metanol (M) sem arraste do etilenoglicol

(EG).
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As trajetorias sdo descritas a seguir:

- 1* trajetoria: a temperatura do reator ¢ levada de 413 a 453 K a uma taxa de 4
°C/min e depois para 473 K a uma taxa de 0,25 °C/min e mantém-se a 473 K
até 120 min.

- 2% trajetoria: a temperatura do reator € levada de 413 a 453 K a uma taxa de 2
°C/min e depois para 463 K a uma taxa de 0,143 °C/min e mantém-se a 463 K
até¢ 120 min.

- 3" trajetoria: a temperatura do reator é levada de 413 a 453 K a uma taxa de

1,33 °C/min e depois mantém-se a 453 K até 120 min.

A técnica de controle preditivo nao linear foi implementada no modelo com
os seguintes parametros de sintonia: os horizontes M = 2 , P = 4 | as matrizes

. ) 10 00 00 ) '
diagonais Q = , R= , S = , periodo de amostragem At = 1 min ¢ as
01 00 00

0 1000
restri¢gdes utilizadas nas entradas sdo: u =LJ, u, . =[ 100 } Os valores dos

parametros M e P foram escolhidos mediantes as avaliagdes feitas de acordo com a
se¢do 5.5.1 O modelo utilizado para fazer as predi¢des € igual ao do processo
(planta). O controlador PID foi utilizado para efeito comparativo e seus parametros

39 k,r _[012] K,T, [0,0015
207 T 09| T 0,01

sdo: Kp Z[ } periodo de amostragem T = 1

min.

Os resultados das simulagdes encontram-se nas figuras 5.20, 5.21 e 5.22 .
Para fazer uma comparacdo quantitativa, foram utilizados o ISE (integral dos erros
ao quadrado) e o TAE (integral dos erros absolutos). O ISE ¢ obtido através da soma
do quadrado dos erros entre a variavel de saida do processo (T; e T,,) € 0 “setpoint”
ao longo do tempo e o IAE ¢ a soma dos modulos dos erros entre a variavel de saida
do processo (T e T¢p) € 0 “setpoint” ao longo do tempo. O objetivo ¢ avaliar o

desempenho dos controladores NMPC e PID através dos resultados dos ISE e IAE
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que encontram-se na tabela 5.3 . Nestas simulagdes, a propor¢ao de EG/DMT foi

mantida igual a 2 e o numero de se¢des da coluna N=5.

Temperatura do Reator Temperatura do condensador parcial
480 T T T T T 350 T T T T
470 340
460
330
. 450 .
3 < 320
= 440 -
. 310
430+ ______ set-point
_ NMPC 200
420 PID B
410 . . . . . 290 . . . . .
0 20 40 60 80 100 120 0 20 40 60 80 100 120
Tempo (min) Tempo (min)
Poténcia de aquecimento do Reator Vazao da camisa do condensador parcial
1000 50
800 B 40
600 ’E‘ 30
< 00 M 2
o
200 B 10
0 . . . . . 0 . . . . .
0 20 40 60 80 100 120 0 20 40 60 80 100 120
Tempo (min) Tempo (min)

Figura 5.20 — Comparagdo entre o comportamento das variaveis controladas e

manipuladas quando da aplicagdo do NMPC ¢ do PID para a 1* trajetoria.
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Figura 5.21 — Comparagdo entre o comportamento das variaveis controladas e

manipuladas quando da aplicagdo do NMPC e do PID para a 2° trajetoria.
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Figura 5.22 — Comparagdo entre o comportamento das variaveis controladas e

manipuladas quando da aplicagdo do NMPC ¢ do PID para a 3" trajetoria.
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Tabela5.3- Valoresdel SE el AE paraasdiferentestrajetorias e controladores

Trajetoria  Controlador ISE - T, ISE - T, IAE - T, IAE - T,
1* NMPC 4,4 62,7 7,5 18,8
1* PID 114 222 56,6 78,2
2° NMPC 1,0 97,2 4,19 25,7
2° PID 136,8 420,4 98,1 101,9
3? NMPC 3.9 133,2 6,8 34,7
3° PID 152,0 489,2 117,6 96,7

Através dos resultados obtidos, nota-se que o controlador NMPC possui
valores de ISE e IAE menores que o PID para diferentes trajetdrias de temperaturas
T: e Tep. Estas comparagdes mostram que o controlador NMPC teve desempenho

melhor que o controlador PID.
55 Analisesde Sensibilidade

O objetivo ¢ realizar um estudo através de simulagdes analisando-se os efeitos
dos parametros de sintonia sobre o desempenho do controlador NMPC diante de
erros introduzidos no modelo. A partir da se¢do 5.5.2 foram utilizadas duas
abordagens de retroalimentagdo para controladores NMPC conforme segue:

- NMPC com retroalimentagdo de estados: onde os estados calculados do
processo sao introduzidos no modelo do controlador.

O controlador NMPC serd chamado de NMPC com “Feedback™ para facilitar

as comparagdes. Este consiste em comparar as medi¢des da saida do processo com a

saida do modelo calculando-se as perturbagdes d(k) sendo que estas sdo

introduzidas na fun¢ao objetivo do controlador (ver algoritmo Capitulo 3 se¢do 3.3.2)
obtendo um controle 6timo de malha fechada.
Para fazer as analises de sensibilidades foi utilizada a 1% trajetoria de

temperatura e a propor¢ao de EG/DMT foi mantida igual a 2



71

55.1 Efeitos dos parametros do controlador NMPC: horizonte de

controle e horizonte de predicao.

Nesta etapa as simulacdes foram feitas variando-se o horizonte de controle
(M) em 1 e 2 e o horizonte de predicao (P) em 4 e 5, a fim de comparar o
desempenho do controlador NMPC em fungado destes parametros.

Nas figuras 5.23 a 5.25 mostra-se a influéncia destes parametros sobre a
trajetoria das temperaturas 7, e 7, € na tabela 5.4 sdo apresentados os resultados
calculos de ISE e IAE.

Observando-se as figuras 5.23 e 5.24, o controlador NMPC teve um
desempenho melhor no controle das temperaturas T; e T., para o horizonte de
controle M=2 . Conclui-se isto também a partir dos resultados de ISE e IAE (tabela
5.4), que apresentaram melhores resultados para este mesmo horizonte de controle.

Na figura 5.25 sdo apresentadas simulacdes em que manteve-se fixo o
horizonte de controle em M=2 e variando-se o horizonte de predi¢do em P=4 ¢ P=5.
Nota-se que existem poucas diferengas no desempenho do controlador NMPC com
estes parametros. No entanto, na tabela 5.4 pode-se ter uma avaliacdo quantitativa
dos resultados de ISE e IAE, nota-se que o controlador NMPC obteve melhor
desempenho com os pardmetros M=2 e P=4 no controle das temperaturas T; e T, .
Portanto, estes pardmetros foram utilizados no controlador NMPC para a realizagdo

das outras simulacdes deste capitulo.
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Figura 5.23 — Simula¢do em malha fechada para M=1 e M=2 fixando P=4
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Figura 5.24 — Simulagao em malha fechada para M=1 e M=2 fixando P=5
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Figura 5.25 — Simulagao em malha fechada para P=4 e P=5 fixando M=2

Tabela5.4—Valoresde | SE el AE paradiferentes horizontesM e P.
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ISE-T,

ISE - Tep IAE -T, |AE - Tep

M=1 e P=4
M=2 e P=4
M=1 e P=5
M=2 e P=5

48,8
4.4
82,4
54,0

125,0
62,7
165,0
59,3

32,5
7,5
58,6
20,6

43,3
18,8
68,5
19,2
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5.5.2 Controlador NMPC com retroalimentacdo de estados

5.5.2.1 Desempenho frente a um erro na massa da resisténcia de cobre

(mCu)

A simulagdo foi realizada acrescentando um erro de 30% no valor da massa
do cobre da resisténcia do reator. Os resultados sdao apresentados na figura 5.26 ¢ na
tabela 5.5. Apesar dos resultados no grafico ndo mostrarem claramente, com ajuda
dos resultados na tabela 5.5 nota-se que com a introdu¢ao do erro no modelo de
predicdo o controlador NMPC diminui o seu desempenho no controle das
temperaturas, gerando um aumento nos erros dos valores de ISE e IAE na saida do
modelo de processo (planta). Mesmo assim o controlador NMPC com
retroalimentagdo de estados manteve o controle das temperaturas Tr e T., ndo

afetando a retirada de Metanol no topo do condensador.
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Figura 5.26 — Simulagdo com adi¢do de um erro de 30% na mc, do modelo



75

Tabela5.5—Valoresde|SE el AE paraas Temperaturas T, e T

ISE-T, ISE - Tep lAE -T, IAE - Tep
NMPC s/ erro 4,4 62,7 7,5 18,8
NMPC c/ erro 12,7 63,3 11,7 18,9

5.5.2.2 Desempenho do controlador frente a um erro no coeficiente global de

troca térmica do condensador parcial (UAg)

No modelo do controlador NMPC foi adicionado um erro de 30% em U, A
da camisa de resfriamento do condensador parcial. Os resultados encontram-se na
figura 5.27 e na tabela 5.6 onde mostra-se o comportamento das temperaturas 7, e
T

Analisando a figura 5.27 nota-se que a temperatura T, teve um aumento
além do “setpoint” de 340 K e a temperatura do reator (Tr) ¢ pouco afetada. Nota-se
que o controlador NMPC com retroalimentagdo de estados tem dificuldade no
controle da temperatura T, e s6 no final do tempo do processo € que consegue

atingir o “setpoint” de 340 K.
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Figura 5.27 — Simulagdo com adi¢do de um erro de 30% no UA, do modelo

Tabela 5.6 —Valoresde | SE el AE paraas Temperaturas T, e T

ISE-T, ISE -Tep IAE T, IAE - Tep
NMPC s/ erro 4,4 62,7 7,5 18,8
NMPC c/ erro 74,0 198,3 91,4 134,0

5523 Desempenho frentea um erro no niumero de se¢des (N).

Nesta etapa, o nimero de secdes do modelo ¢ reduzido para N=2 e o do
modelo de processo mantém-se em N=5. Os resultados destas simulagdes encontram-
se na figura 5.28 e os valores do ISE e IAE na tabela 5.7. Nota-se que a temperatura
Te, € bastante influenciada e s6 no final do processo o controlador NMPC com
retroalimentacdo de estados, consegue atingir o “setpoint” de 340 K. Mesmo assim,
a remocao do metanol nao ficou prejudicada pois seu ponto de ebulicao ¢ de 335 K

para uma pressao atmosférica de 700 mmHg. Diante dos valores de ISE e IAE a
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temperatura do reator foi pouco influenciada pela reducdo do nimero de se¢des do

modelo.
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Figura 5.28- Simula¢do com nimero de segdes reduzido do modelo para N=2

Tabela 5.7 —-Valoresde|SE el AE paraas Temperaturas T, e T

ISE-T, ISE -Tep IAE -T, IAE - Tep
NMPC s/ erro 4,4 62,7 7,5 18,8
NMPC c/ erro 45,0 299,8 67,3 161,2
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55.3 Controlador NMPC com “ Feedback”

55.3.1 Desempenho frente a um erro na massa da resisténcia de cobre

(Mcu)

A simulagdo foi realizada acrescentando um erro de 30% no valor da massa
do cobre da resisténcia do reator. Os resultados sdo apresentados na figura 5.29 e na
tabela 5.8. Nota-se que os resultados na figura 5.29 sdo parecidos com os resultados
do controlador NMPC retroalimentacao de estados da se¢dao 5.5.2.1 No entanto o
controlador NMPC com “feedback” manteve o controle das temperaturas Tr e T,

ndo afetando a retirada de Metanol no topo do condensador.
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Figura 5.29 — Simulagdo com adigdo de um erro de 30% na mc, do modelo
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Tabela 5.8 —Valoresde|SE el AE paraas Temperaturas T, e T

ISE-T, ISE -Tep IAE -T, IAE - Tep
NMPC s/ erro 4.4 62,7 7.5 18,8
NMPC ¢/ erro 12,3 64,2 12,1 19,8

55.3.2 Desempenho do controlador frente a um erro no coeficiente global de

troca térmica do condensador parcial (UAg)

Foi adicionado no modelo do controlador NMPC um erro de 30% em Uz A
da camisa de resfriamento do condensador parcial. Os resultados encontram-se na
figura 5.30 e na tabela 5.9 onde mostra-se o comportamento das temperaturas 7, e
Tye.

Analisando a figura 5.30 nota-se que as temperaturas Tr e T, sdo
controladas, ao contrario do que ocorre com o NMPC com retroalimentagdo de
estados, que apresenta problemas no controle da temperatura T, (ver se¢do 5.5.2.2).
O controlador com “feedback”, neste caso teve um desempenho melhor do que o

controlador com retroalimentagao de estados.
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Figura 5.30 — Simulagdo com adi¢do de um erro de 30% no UA, do modelo

Tabela5.9—Valoresde|SE el AE paraas Temperaturas T, e T

ISE-T, ISE -Tep IAE -T, IAE - Tep
NMPC s/ erro 4,4 62,7 7,5 18,8
NMPC c/ erro 6.0 61.7 8.8 22.9

5.5.3.3 Desempenho frentea um erro no numer o de secoes (N).

Nesta etapa, o nimero de se¢des do modelo ¢ reduzido para N=2 e o do
modelo de processo mantém-se em N=5. Os resultados destas simulagdes encontram-
se na figura 5.31 ¢ os valores do ISE e IAE na tabela 5.10. Nota-se que as
temperaturas T, e Tc, sdo mantidas conforme as trajetorias pré-determinadas. O fato
de haver um pico de 10°C na faixa de 15 a 20 minutos do processo, na ha perdas de
Etilenoglicol, pois a temperatura de ebuli¢io é de 195,16 °C para uma pressdo

atmosférica de 700 mmHg. Diante dos valores de ISE e IAE, o controlador NMPC
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com “feedback” apresentou melhor desempenho que o .controlador NMPC com

retroalimentacao de estados.
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Figura 5.31- Simula¢do com nimero de segdes reduzido do modelo para N=2

Tabela 5.10 - Valoresde | SE e |AE paraas Temperaturas T, e T

ISE - T, ISE-TCp |AE -T, IAE - Tep
NMPC s/ erro 4.4 62,7 7,5 18,8
NMPC ¢/ erro 7,9 285,4 14,6 59,0
5.6 Conclusdes

Neste capitulo foi realizada a simulag¢do dos controladores NMPC e PID em
diferentes trajetérias. Os estudos mostraram que o controlador NMPC tem
desempenho superior ao controlador PID. Através de analises de sensibilidade,
conclui-se que o controlador NMPC com “feedback” apresentou melhor desempenho

que o controlador NMPC com retroalimentacao de estados.
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CAPITULO 6

6 CONCLUSOESE PROPOSTASPARA CONTINUACAO DO TRABALHO

6.1 Conclusdes

Neste trabalho foi implementado um controlador preditivo ndo-linear que foi
aplicado a dois modelos de reatores de polimerizacdo em solu¢do. Com isto, obteve-
se sensibilidade com relagdo aos pardmetros de sintonia do controlador NMPC.

Foi implementado o modelo de um reator de policondensacdo e realizadas
diversas simula¢des em malha aberta.

Para simulagdes em malha fechada foi aplicado o controlador preditivo ndo-
linear ao modelo de reator de policondensacdo e realizado um estudo de
sensibilidade.

Descrevem-se a seguir varias conclusoes e contribui¢des deste trabalho:

- foi desenvolvido um modelo de reator de policondensacdo onde a

separacdo ¢ levada em conta, o que ¢ pouco freqiiente na maioria dos trabalhos.

- demonstrou-se que tanto o calor alimentado ao reator (Qr) quanto a vazao
da camisa do condensador parcial (qw) t€ém influéncia na temperatura do reator .
Pode-se controlar a temperatura do reator manipulando tanto o calor alimentado ao

reator quanto a vazao da camisa do condensador parcial.

- o aumento do calor adicionado ao reator (Qr), resulta em um aumento na
conversao da reacdo, dos produtos formados (Eg e Z) e favorece a retirada dos

componentes volateis EG e M do reator.

- os produtos formados além de serem influenciados pela temperatura do
reator também sdo afetados pelo acumulo de condensado ou seja aumentam na

medida em que diminui o acimulo de condensado.
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- ¢ importante notar que a variavel manipulada (qw) tem um papel
importante na separagdo dos componentes volateis na coluna favorecendo o aumento

na conversao de reagao.

- com o aumento na propor¢ao dos reagentes na alimentacdo no reator,
ocorre um aumento do acumulo de componentes volateis fazendo diminuir a
temperatura do reator, por outro lado a conversdo da rea¢do aumenta devido ao

excesso de reagente volatil EG.

- o controlador preditivo NMPC foi testado em dois modelos SISO e
MIMO e o os estudos da variagdo dos parametros de sintonia mostraram que o
aumento do horizonte de controle (M) aumenta a qualidade do controlador, devido ao
fato de que agdes de controle sobre as varidveis manipuladas sdo mais agressivas, €
ao contrario para o horizonte de Predi¢do (P). J& para o periodo de amostragem (At),
quando este aumenta, faz com que as agdes de controle em todo o dominio do tempo

do processo sejam reduzidas, e entdo a qualidade do controlador diminui.

- foram comparados os desempenhos dos controladores NMPC e PID. Os
estudos mostraram que o controlador NMPC tem um desempenho melhor do que o

PID.

- o controlador NMPC com retroalimentagdo de estados tem um bom
desempenho quando o modelo de referéncia ¢ igual ao do processo (planta), porém
através dos estudos de sensibilidade mostrou-se que ¢ muito vulneravel a erros de
modelagem, resultando numa queda de qualidade no seu desempenho em termos de

robustez.

- Nos estudos de sensibilidade o controlador NMPC com “feedback”
apresenta um desempenho superior ao do controlador NMPC com retroalimentacdo
de estados, que por sua vez tem demostrado robusto mediante a erros de

modelagem.
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- O controlador NMPC com “feedback” atende aos quesitos de seguranca,
mantendo o processo sob controle mediante a simulagdes com erros de modelagem,

fazendo com que a qualidade do produto seja garantida até o final do processo .

6.2 Propostas para continuacéo do trabalho

A seguir apresentamos algumas propostas para continuagao do trabalho:

- a aplicagdo experimental ¢ interessante, uma vez que o modelo foi
desenvolvido a partir das informagdes de um reator de laboratério. Neste caso €
interessante verificar na pratica as conclusdes propostas neste trabalho. Segundo
Henson (1998), o numero de trabalhos com aplicagdo experimental ¢&

supreendentemente baixo.

- modelagem prevendo o fenonemo da inunda¢ao nas colunas de recheio e
incluindo a varidvel pressao que geralmente ¢ utilizada em processos de

policondensagao.
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Anexo A: Deducao da equacao de balanco de energia do reator
Equacao de balango de massa total :

dmr _dpV
7 =7 = _E/ (yEG'PMEG +yM 'PMM) +LN (xEG,N'PMEG,N +xM,N'PMM,N) (Al)

Equacao de balango de energia no reator

d| pv.cp(T,~T,
dt

)] =0+ Voli (=OH )R, ~F,.H), +L,.H,
i=1
dpV.
dt
com Q= 60(Q4 = 0; _Qll)

Substituindo a equagdo de balango de massa total (A1) na equagao de balango

b, (1,1, )+ V-G, =0 +VoIY (1R ~FLH 4L H,  (A2)
i=1

¥

de energia (A2) tem-se:

m.rCp,,, %2 O+ Voli (—AHi )Ri -

i=1
F, [Hzle/ = Vi-PM ;Cp,,,. (Tr _Tre_/') ~Vu-PM,Cp, . (T, —Ze,):| +

Ly [va = Xpo v PM 156 N CD. (T _Zﬂef) Xy n-PMy v CP,,. (77 _T're_/')i| (A3)

Iz

E o balanco de energia do reator fica:

dT, 1

I

dt mCp,,

|:60(Q4 _Qs _Qll) +V01i( _AHi)Ri _E(Hl‘i _h};) +LN (H;/ _hff’ ):| (A4)



92

Anexo B: Deducdo da equacdo de balanco de energia da coluna de

recheio.

No balango de energia:

d| M, ,Cp, (T, =T, ) *EG/,Cpyq, (T, =T, ) +M Cp,, , (T, -T,, )| _
dt

v ( v 4
ViH +L,_.H' -V.H -L.H (B1)

JHLT TG+

Abrindo o termo do lado esquerdo tem-se:

M, dT, [
MGy, (T,-T,) o My =V +L H, V.H -L.H +Q, (B2)

Substituindo as equagdes de balanco de massa EG e M (equacdo 4.45 e 4.46)

e fazendo a separagdo dos termos tem-se :

drT.
(M. ,.Co,, 4 G, o, + MG, )41, 5, (T ~T) #3021, 1, ) +
Vi |:yEG,j+1'CpEG,j (]; _];4) Vi Wy (7; ‘714)] L, |:xEG,j'CpEG,j (]; _];4) -y, (7; _]:4)} -

V;'|:yEG,j‘C'pEG,j(];'_]:ef)+yM,j‘CpMj(]; -, )} I/j"'l‘Hj“"l +L ‘Hf _V;H/V _Lj‘H; Q,j (B3)

I”t’

O balango de energia fica:

d];- _ 1 v { ( v
@ 0, G G i ) #alH )  4) w,] (B
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onde :

H;/+1 = Ve j+ [AHKGP +CpEG,j (7}+1 _7:@,“)} +J’M,j+1[AHX;p +CpM,j (T;H _];g”):| (B5)

Hj—l = xEG,j—l'CpEG,j (Tj—l _Tref) +xM,j—1'CpM,j (Tj—l _Tref) (B6)

H; = VeG, [AHE?;J +CPrq, (TJ _Tref)] tVu, [AHX;” +Cp,, (T/ Ty )] (B7)

h;/u = yEG,j+1‘CpEG,j (Tj _T;‘ef) +yM,j+l‘CpM,j (Tj _T;‘ef) (B8)
hf’—l = xEG,j—l'CpEG,j (T/ _Tref) +xM,j—1'CpM,j (T, _Tref) (B9)
B = Y6, CPec; (T, =Ty ) ¥ 3, Cour (T, ~T,) (B10)

| - v _ 1V 2 t _ g3l 3 _ t_ 7t
fazendo H,,, =H,, ~h,,, H,,=H, ~h.,e H, =H, —h,

oy = Yy | B +Cpr (T =T) | #9000 7 +Cpy,, (T 1) (B1D)

sz'—l = Xp6.,j-1-CPra.; (Tj—l _T,) Xy j2-CPu (Tj—l _T,) (B12)
H} = yy DHE +p,, N (B13)

O balango de energia se resume a:

ar, _ I
dt (Mr,.f'Cpr,.f +EG; Cpyg, +M,..CpM’j)

[V + Ly Hy =V 4600, | (BI4)
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Anexo C: Deducao da equacao para o calculo da vazao de vapor, F, na
saida doreator.

Substituindo as equagdes (4.39) e (4.40) na (4.43) tem-se:
EG M
KEG.TI"'KM.R:l (Cl)

Substituindo a equacao (4.16) na equagdo (C1) acima obtém-se:

E +E
'"2 £+EG(1-K,;)+M(1-K,,) =0 (C2)

Derivando a equagdo (C2) produz:

dE
14k, +l_g +(1 _KEG)@ +(1 _KM)dﬂ _dar %.EG +dK_MM =0 (C3)
2.dt 2 dt dt dt dt\ dT. dT,

Substituindo as equagoes (4.4), (4,5), (4.7), (4.8) e (4.34) na equagdo acima e

isolando o F, a equagdo se reduz a:

F,=Vol(R Ky +R,.K,, =R Ky +R Kye) ~Ly [ (1 -K,,) . {1 Kpg) X | =

[

dK i dK_M 1 _ n.r _
m.r.Cpm‘r[ dT, G dT Mﬂ-'- [60-(Q4 QS) +VolZ( AHJ).RJ}.

dkK,

m‘r'cpm.r

r Jj=1

r r

EG dKM (H;; _h;;) dKEG dKM - - —
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Anexo D: Deducdo da equacdo para o calculo da vazéo de vapor,V(j)
cada secéo (j) dacolunaderecheio.

Substituindo as equagdes (4.50) na (4.53) tem-se:
K. EG+K, (Ul -EG) =U, (D1)

Derivando-se a equagdo (D1) obtém-se:

dEG AU’ dT.(dK dK
K. -K, 6 J—+(K,, -1 L+ L G EG +—M (U' -EG) | =0 (D2
( EG M) dt +( M ) dt + dt ( de +d7; ( J )] ( )

Subtituindo as equagoes (4.45), (4,47) e (4.55), na equagdo acima e isolando o

V(j) a equacao se reduz a:

V:{ KHEH*—%*‘%* —09, [dK

dk,
. 5 FG+—2 (U, =BG) | +L, | KX 11 Koy X 4 Ky, ) +
J M,j_@hj +EG}_C2;EGJ +]\4j_q9MJ d]; d];( J )J 7 ( EGVEG, j MEG A M )

H?
Via (KEG'yEG,jH Ky Vegjn Ky _1):| ,

Mr,Cp, , +EG,Cpy , +M;.Cp,, ;

[?% CZ;I(U; _EG)] +(KEG'xEG,j KXy Hy _1) _Iﬁ'(KEGxEGj KXy Ky _})] (D3)

J J



