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Resumo - Este trabalho apresenta o modelo matematico aplicado ao processo de
produgdo de resinas acrilicas utilizando-se reatores semi-batelada com serpentina
meia cana. O modelo obtido foi validado contra os dados experimentais coletados
durante as etapas pertinentes ao processo de produgao. Tal modelo foi implementado
no aplicativo Matlab™. Os objetivos principais da implementagdo buscaram minimizar
o choque térmico na serpentina e reduzir o desperdicio de energia, predizendo o
comportamento dos set-points nas fases de transicdo de temperatura do meio
reacional. Adicionalmente o modelo proposto permite um controle mais seguro do
processo haja vista que a reagdo em questdo é extremamente exotérmica. Atualmente
0 modelo matematico estda em fase de avaliagdo pratica e os resultados obtidos

sugerem uma boa aproximagao entre os valores tedéricos e os simulados.

Abstract — This paper presents the mathematical model applied to acrylic resin
production process using half-coil jacketed semi-batch reactor. The model was
validated considering the use of experimental data obtained during plant operation. The
model has been implemented in matlab™. The targets of the model are minimization
of the thermal stress in the heating coil and energy losses by means of the set-points
behavior prediction typically used in the temperature transition phases of reaction
mass. Additionally, the proposed model allows a more safe process control considering
the fact that the reaction is extremely exothermic. Presently the mathematical model is
being practically evaluating and the result suggests a good approximation between the

theoretical and simulated values.

Palavras Chave: reator quimico; controle de temperatura; modelo fenomenoldgico.

Key words: chemical reactor; temperature control; phenomenological model
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Capitulo 1

INTRODUGAO

1.1. Justificativa para a realizagao deste trabalho

Mesmo aplicando controles avangados como PID com ganhos escalonados, self-tuning e
auto-tuning o processo em batelada diferentemente do processo continuo n&o possui um
valor de referéncia de operacao fixo ao longo do ciclo de producado. O processo € iniciado a
temperatura ambiente com a elevacéo gradual da temperatura da massa até que a mesma
atinja a temperatura de reagdo. Uma vez finalizada a fase de reagcdo a massa dentro do
reator € entdo resfriada novamente até temperaturas proximas a do ambiente. Embora
distintas estratégias de controle sejam definidas para cada etapa do processo (rampa de
aquecimento, controle da massa reacional e rampa de resfriamento), a transicao entre uma
etapa e outra causa oscilagdes no controle de temperatura, prejudicando a qualidade do
produto, vida util do reator, consumo deshecessario de energia e eventuais riscos a

seguranga do processo.

Aumentar a vida 0til do reator é o principal beneficio esperado do estudo, haja visto que as
variagdes bruscas de ciclo térmico causam sérios danos as serpentinas do reator. As fotos
apresentadas nas Figuras 1.1 e 1.2 a seguir sdo exemplos reais das ocorréncias de fratura

de serpentina causada por variagao de ciclo térmico.

Melhorando o controle de temperatura também se obtém uma menor variagdo no peso
molecular da resina, melhorando assim a qualidade do produto. Convém salientar também
que o controle de temperatura é fundamental para diminuir a possibilidade de ocorréncia de
reacdo descontrolada, dada as caracteristicas do processo de poder apresentar reagao

exotérmica violenta.

1.2. Objetivos deste trabalho

Desenvolver e validar modelo matematico a parametros concentrados para simular o
comportamento temporal da temperatura da massa reacional durante a etapa de
aquecimento do reator e calcular dinamicamente o valor da propriedade coeficiente global

de transporte de calor visando minimizar o consumo de energia.
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Apos reparo foi detectade vazamento por trinca passante.

Figura 1.1 — Fratura da serpentina
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Figura 1.2 — Detalhe da serpentina
1.3. Estrutura desta monografia de conclusao de curso

Com o intuito de se alcangar o objetivo proposto neste trabalho, o texto apresenta a seguinte
estrutura:

No Capitulo 1 sdo apresentadas as motivacdes e objetivos usados no desenvolvimento
deste trabalho de pesquisa bem como a organizagao do texto.
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No Capitulo 2 é apresentada a fundamentagao tedrica do processo de produgao de resinas
acrilicas em reator semi-batelada e as estratégias de controle de temperatura empregadas,
bem como é abordado o calculo do valor do coeficiente global de troca térmica utilizando-se
as propriedades de transporte de calor relevantes para o processo e detalhes construtivos

do reator.

No Capitulo 3 € apresentada a revisao bibliografica pertinente ao assunto abordado neste

trabalho.

No Capitulo 4 é apresentado modelo matematico utilizado para representar o
comportamento temporal da temperatura do reator considerado, contemplando as equacoes
de balancos de energia que levaram a constru¢do do modelo de simulagcdo em ambiente
SIMULINK®.

No Capitulo 5 s3o mostrados os resultados obtidos com o uso do sistema estudado e

também os obtidos com o0 modelo matematico.

No Capitulo 6 sdo apresentadas as conclusbes a que se chegou com o desenvolvimento
das atividades contidas no escopo desta monografia de TCC e as sugestdes de

continuidade de trabalhos a respeito do tema.
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Capitulo 2

FUNDAMENTAGAO TEORICA

2.1. Consideragoes sobre reatores de polimerizagdo semi-batelada.

O processo tipico de producdo de resina acrilica consiste em carregar previamente o
reator com solvente organico, aquecer até a temperatura de reacdo que é por volta de
150°C e entéo iniciar a transferéncia simultdnea de mondmero de estireno e iniciador com
vazao controlada. Normalmente alguns minutos apos iniciada a transferéncia tem inicio a
reacao exotérmica, baseada nas experiéncias praticas obtidas nos processos de produgao

de resinas acrilicas atualmente feitos nos reatores da planta de divisao tintas automotivos.

Neste processo de fabricacido de resina acrilica sdo tipicamente utilizadas as seguintes

matérias-primas:

e Agua potavel.

e Acrilato de butila.

e Monbmero de estireno.

e Perdéxido organico.

¢ Solvente organico AB-9®.

e Fluido térmico Dowtherm®.

A Eq. (2.1) ilustra de maneira simplificada a reacéo de polimerizagdo de resina acrilica:

CH
c c ;e
| Hz T (|: n
| "|' . Ho—C— CH, > ~ COOC4Hg (2.1)
- — =
N COOC4Hs L
Estireno Acrilato de butila

O fluxograma simplificado apresentado na Figura 2.1 ilustra este processo, no qual se
pode verificar a presenca dos seguintes itens: tanque de mondémero, tanque de iniciador,
reator, tanque de diluicdo e tanque pulméo. Este ultimo ndo é parte integrante do processo
de reacdo e tem fungdo de segurancga, recebendo a massa do reator caso haja uma

elevagdo de pressdo com ruptura de discos de seguranga sobre pressao. O tanque de
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diluicdo normalmente de maior volume que o reator recebe a massa polimerizada para que

seja feito ajuste de viscosidade através da adigéo de solvente.

O processo descrito € chamado de dual feeding porque mondmero e iniciador ficam em
tanques separados e sao transferidos simultaneamente ao reator com vazio controlada
através de medidores massicos. Existe outro processo no qual o monémero e os iniciadores
sdo misturados em um mesmo tanque e depois transferidos ao reator também com vazao

controlada.

O aquecimento e resfriamento do reator na maioria das aplicacbes sao feitos através da
injecao controlada de fluido térmico quente (300°C) ou frio (60°C) na serpentina do reator. O
controle da temperatura do reator é feito modulando a vazéo de fluido térmico quente ou frio

gue € injetada na jaqueta meia cana do reator.

MMonomero

Iriciador

Feator

Ty Pulmio

Diluidor

Figura 2.1 — Fluxograma simplificado do processo estudado
(fonte: Milan, 2010)

Na Figura 2.2 é apresentada uma representacdo esquematica do circuito de
aquecimento e resfriamento do reator de polimerizacdo considerado neste trabalho. Este
circuito € composto basicamente por valvulas de controle de 6leo frio e quente, valvula 3
vias de retorno de dleo frio elou quente, bomba centrifuga e serpentina. As valvulas
possuem posicao de falha definida, visando a seguranca do processo. Estas valvulas tém
sua posicdo alterada para estado seguro no caso de pane no processo que implique em
perda de sinal de controle. O processo tem quatro malhas de controle (vazdo de monémero,

vazao de iniciador, temperatura da massa no reator e temperatura do fluido térmico).
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As malhas de vazdo de mondémero e iniciador sdo independentes e ndo sera objeto de
estudo, apesar das mesmas poderem vir a atuar como disturbio nas malhas de controle de
temperatura da massa e fluido térmico durante a fase de reagdo. Ja as malhas de controle
de temperatura da massa e do fluido térmico sdo inter-relacionadas e serdo abordadas no

trabalho.

Figura 2.2 — Fluxograma simplificado do circuito de aquecimento e resfriamento
(Fonte: Milan, 2010)

2.2. Estratégias originalmente aplicadas no controle das temperaturas de fluido
térmico e massa reacional para o reator estudado

Sao trés as estratégias de controle de temperatura do reator empregadas no processo
analisado (Milan, 2010), a saber: (i)- estratégia delta, (ii)- estratégia neutro e (iiij)- estratégia

de controle pela massa.

A Estratégia Delta é utilizada para as etapas do processo que correspondem as rampas
de aquecimento e de resfriamento. Consiste basicamente em estipular uma diferenca
constante de temperatura entre a massa reacional e o fluido térmico, a qual € mantida
constante durante esta parte do processo, até que a massa no reator atinja o valor de

referéncia da préxima etapa.

A Estratégia Neutro ¢é utilizada para a transicao entre a estratégia delta e a estratégia
de controle pela massa ou vice-versa. Ela tem como objetivo Unico estabilizar o sistema,
interrompendo as entradas de fluido frio e quente e manter o fluido térmico em recirculacao

no circuito fechado formado pela serpentina,bomba e tubulagao
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A Estratégia de Controle pela Massa ¢ utilizada na fase de reacado na qual o valor de
referéncia do controlador de temperatura da massa € constante. Nesta estratégia, os

controladores de temperatura do fluido térmico e da massa s&o acoplados em cascata.

Na Figura 2.3 é apresentado o comportamento tipico temporal das temperaturas
consideradas no sistema de estudo e as respectivas estratégias de controle de temperatura

utilizadas.

13 Hours 20 Mirutes

o4 0
280 HEY

Estratégia Controle de Massa .
iratégia Delta
Estraiégia Delia Estratégia Ne uiro

Figura 2.3 — Comportamento temporal das temperaturas do sistema estudado
(Fonte: Milan, 2010)
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Capitulo 3

REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. Considerag6ées sobre controle de temperatura de reatores de polimerizagao
semi-batelada.

Clarke-Pringle; MacGregor (1997) estudaram o controle de temperatura de reatores de
polimerizagdo semi-batelada, do tipo multi-propdsito. No estudo desenvolvido por aqueles
autores, foi levada em consideragao a caracteristica de mudanga na taxa de troca térmica
ao longo do tempo devido a taxa da geragdo de calor terem comportamento nao linear.
Adicionalmente, os autores citam a dificuldade em se obter modelos cinéticos detalhados
das reagdes de polimerizagdo na literatura. Eles trabalham com um controlador adaptativo
nao linear baseado em conceitos de geometria diferencial acoplado a um filtro de Kalman

estendido para executar o controle.

Régnier, Defaye, Caralp & Vidal (1996) estudaram essencialmente o controle preditivo
adaptativo baseado em modelo da temperatura de reatores batelada e semi-batelada. Os
autores utilizaram um 'software sensor' para estimar a taxa de produgao de calor liberado na
reacdo quimica em reator tipo CSTR empregando filtro de Kalman estendido. As
temperaturas foram medidas para determinar o valor dos parametros desconhecidos
considerando o emprego de balan¢os de energia e equacgdes cinéticas em tempo real. Desta
maneira foi possivel prever a taxa de liberagédo instantédnea de calor ao longo do horizonte
de predicdo. A robustez e a flexibilidade do ‘software sensor’ foram avaliadas em diversas
condicbes, considerando o emprego de um controlador inferencial e de um controlador

tradicional para as mesmas condi¢cdes de trabalho.

Crowley; Choi (1996) desenvolveram um estudo tedrico e experimental para estimagao e
controle ‘on-line’ de um reator batelada usado na polimerizacdo em solugao de metacrilato
de metila. O principal objetivo dos autores foi controlar a temperatura do reator tao
rapidamente quanto possivel considerando o menor sobre sinal possivel na mesma. Um
algoritmo que emprega o filtro de Kalman estendido foi usado para estimar o coeficiente
efetivo de transporte de calor do reator, o qual foi usado para calcular automaticamente o
‘valor de referéncia’ da temperatura do fluido que circula pela camisa do reator,
considerando uma malha de controle em cascata. A performance da malha de controle para

0 método proposto foi comparada com aquela apresentada por um controlador PID

17



convencional. Foi observado que o sobre sinal na temperatura pode ser minimizado pelo
método proposto, considerando o uso de balancos de energia tanto no reator quanto na
camisa de troca térmica do mesmo para o efetivo controle de sua temperatura. Nas
situacdes nas quais a medicao direta da conversao de monémero nao estava disponivel, foi
empregado um filtro de Kalman estendido para estimar a taxa de calor produzido na reacao
de polimerizagao, a qual foi integrada para se obter uma estimativa do grau de conversao da
reacdo. Foi constatado que os valores da covariancia do erro entre o0 modelo e a medigéo

afetam de maneira significativa a precisdo do resultado.

Galvan; Zaldivar (1998), empregaram sistemas de controle neural inversos e preditivo
para controlar em tempo real a temperatura do fluido empregado como agente de transporte
de calor em um protétipo de reator quimico. O treinamento do sistema de controle inverso foi
executado usando tanto o conhecimento genérico como o especifico acerca do sistema em
estudo. Este procedimento permitiu a obtencdo de pesos para o controlador atuando em
tempo real e desempenho apropriado do controlador neural inverso. O sistema de controle
preditivo fez uso de uma rede neural para calcular a acdo do controle. Desta maneira, os
problemas relacionados com o esforgco computacional envolvido em sistemas nao lineares
preditivos baseados em modelo foram reduzidos. O desempenho dos controladores neurais
foi comparado com controlador PID ‘self-tuning’ tipicamente instalado na planta. Os
resultados mostraram que os controladores baseados em rede neural melhoraram a

performance da planta real.

Louleh, Cabassud & Le Lann (1999) apresentaram uma nova estratégia para o controle
da temperatura de reatores batelada multi-propdsito usando estratégia de controle em
cascata baseada em modelo. A estratégia esta baseada no emprego do fluxo térmico como
variavel manipulada. Em cada instante amostrado, o controlador mestre calcula o fluxo
térmico a ser trocado entre a massa reacional e o fluido térmico que escoa internamente a
camisa do reator. Esta informagao € entdo usada para avaliar o grau de abertura da valvula
de controle. Para este propésito, um modelo fisico de sistema termal foi desenvolvido. Os

testes foram realizados em reator experimental.

Xaumier, Le Lann, Cabassud & Casamatta (2002) estudaram o emprego de controle
preditivo ndo-linear baseado em modelo (NMPC) no controle da temperatura de um reator
quimico semi-batelada equipado com um sistema de aquecimento/resfriamento com
multiplos fluidos. A estratégia do sistema de controle ndo linear estd baseada em um
problema de otimizagdo de restricdo, o qual é resolvido ‘on-line’ repetidamente por
integracdo ‘step-wise’ de um modelo dindmico nao linear e de estratégia de otimizagdo. Uma

rotina de controle supervisorio foi desenvolvida, com base em modelo nao linear dindmico,

18



para lidar automaticamente com as alteragdes dos fluidos. O NMPC e o controle
supervisério foram implementados em um PC e aplicados a um protétipo de reator batelada
de 16 L. Os experimentos demonstraram a aplicabilidade de tal procedimento envolvendo

tanto o controle preditivo como o controle supervisério.

Aziz, Hussain & Mujtaba (2000) testaram trés diferentes tipos de controladores no
rastreamento dos perfis 6timos de temperatura de reator batelada. Os autores utilizaram
para este propodsito uma reagao exotérmica complexa executada em batelada para este
propdsito. Os perfis 6timos de temperatura do reator foram obtidos por meio da resolugao
‘off-line’ de problemas de controle 6timo. Foram empregados os algoritmos ‘dual mode’ (DM)
com proporcional e integral (Pl) e proporcional-integral-derivativo (PID) associados com
algoritmos genéricos usados para controle baseado em modelo (GMC) para o projeto dos
controladores a serem usados para rastrear os perfis 6timos de temperatura (valores de
referéncia dindmicos). A técnica de rede neural foi usada juntamente com o algoritmo GMC
como algoritmo estimador ‘on-line’ para a quantidade de calor liberada pela reagdo quimica.
Os autores verificaram que o estimador teve comportamento mais efetivo e robusto do que
aquele apresentado pelos controladores Pl e PID no rastreamento dos perfis 6timos de

temperatura de maneira a permitir a obtengao dos produtos desejados.

Delaplace et al. (2005) estudaram a determinagdo do valor do coeficiente de transporte
de calor do lado do processo por meio do emprego de um sensor de fluxo de calor. Os
autores compararam os resultados obtidos com aqueles obtidos com o emprego de técnicas
gue usam termopares convencionais associados com balangos de energia. Um medidor de
fluxo de calor de emprego local foi montado no lado interno da parede de um vaso de fundo
arredondado equipado com um impulsor do tipo helicoidal de geometria atipica suportado
por dois bragos verticais. Uma analise detalhada das variagdes de fluxo de calor instantaneo
com as posi¢cdes do impulsor foi também estudada. Foi ainda demonstrado pelos autores
que o sensor de fluxo de calor foi capaz de monitorar a espessura da camada limite térmica,

bem como a respectiva renovagdo com a rotagdo do impulsor.

Haugwitz, Hagander, & Noéren (2007) estudaram um novo tipo de reator quimico
denominado de ‘Open Plate Reactor’ em desenvolvimento pela Alfa Laval AB. Ele combina
boa mistura com alta capacidade de transporte de calor. Com o novo conceito, as reacoes
altamente exotérmicas podem ser conduzidas usando reagentes mais concentrados. Os
autores elaboraram um modelo nao linear do reator, o qual foi usado em conjunto com um
sistema de controle. Para o controle da temperatura, um sistema de controle da etapa de
resfriamento foi projetado e testado, o qual usou uma estrutura de controle adequada para

aumentar a faixa de operacdo do equipamento hidraulico. Um Controlador Preditivo
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Baseado em Modelo foi proposto para maximizar o grau de conversdo sob condi¢cbes de
restricdo pesada da entrada e do estado do reator. Os autores projetaram um filtro de
Kalman estendido para estimar as concentragbes ndo medidas e/ou os pardmetros de
processo. Simulacbes mostraram que o sistema de controle proposto fornece um elevado
grau de conversao da reagdo quimica e assegura que a temperatura interna do reator nao

exceda um limite de segurancga pré-estabelecido.

Rani; Patwardhan (2007), utilizaram um Modelo Genérico de Controle (GMC) para obter
um controle fino de processos batelada efou semi-batelada. Os autores usaram uma
abordagem baseada em modelo de rede neural artificial associada com GMC (ANNGMC)
estendido a processos semi-batelada de segunda ordem ou superiores. O comportamento
nao linear variavel no tempo tipico de processos batelada/semi-batelada é aproximado
usando um modelo ANN desenvolvido em torno da regido de operagdo desejada. Este
modelo foi posteriormente usado para sintetizar um controlador nao linear usando uma
estrutura tipo GMC para resolver problemas de rastreamento de trajetoria associados com

reatores semi-batelada.

Kawase, Hoshino & Takahashi (2002) estudaram o transporte de calor na camada limite
em um tanque agitado equipado com camisa para trabalho com fluidos ndo newtonianos. As
taxas de transporte de calor da jaqueta para o fluido de processo através da parede do
tanque foram medidas para diferentes tipos de impulsores de larga escala, bem como de
propriedades reoldgicas. Os autores desenvolveram uma correlagao para a pelicula laminar
de fluido ndo newtoniano associada ao transporte de calor em tanques agitados. A
correlacao foi obtida a partir da técnica integral de Von Karman. Os autores verificaram uma
boa aproximagdo entre os valores preditos pela correlacdo e aqueles obtidos
experimentalmente para transporte de calor laminar em fluidos viscosos newtonianos e nao-

newtonianos em tanques agitados.

Zeybek, Cetinkaya, Hapoglu, Alpbaz (2006) implementaram um algoritmo generalizado
do tipo regra delta (GDR) com controle preditivo generalizado (GPC) para rastrear um ‘valor
de referéncia’ de temperatura em um reator batelada encamisado de polimerizacao. Uma
equacgéao para temperatura 6tima foi obtida por meio do emprego de equacdes de coestado
Hamiltoniano e de um modelo. Para rastrear os perfis 6timos de temperatura calculados, o
controlador usado deve atuar de maneira suave e precisa. No projeto deste sistema de
controle, o reator carregado com uma mistura de estireno—tolueno foi assumido apresentar o
comportamento tipico de um trocador de calor. Quando o reator foi aquecido por meio de um
aquecedor imerso na massa reacional, agua de resfriamento & feita escoar através da

camisa de resfriamento. Desta maneira, a agua de resfriamento absorve o calor liberado
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pelo aquecedor. Neste cenario, o reator foi considerado como de operacdo continua no que
tange a energia posta em jogo. O calor libertado durante a reagéo foi considerado como um
disturbio para o trocador de calor. O calor fornecido pelo aquecedor por imersao foi
considerado como a variavel manipulada do sistema. O modelo neural utilizado foi baseado
na relacédo entre a temperatura do reator e o calor alimentado. Os resultados do
desempenho do GDR associado ao GPC foram comparados com os resultados obtidos com
o emprego de um GPC n&o linear com modelo NARMAX. A temperatura do reator seguiu

muito proxima a trajetéria étima.

Nagy; Agachi (1997) discutiram um método de melhorar a qualidade do controle de
temperatura de uma suspenséao de cloreto de polivinila (PVC) em reator batelada por meio
da implementacdo de dois controladores ndo lineares preditivos baseados em modelo
(NMPCs) para este processo exponencialmente instavel com comportamento significativo
nao linear. O primeiro método foi baseado em novo calculo da matriz de resposta ao degrau
para cada intervalo de amostragem com uma predicdo baseada em modelo dual e
resolvendo tanto o problema de otimizacdo quanto o do modelo linear do processo descrito
pela matriz de resposta ao degrau. O segundo método usou um modelo rigoroso tanto para
a predicdo quanto para a otimizacdo. Estes métodos foram testados para diferentes
disturbios, sendo as respectivas performances comparadas com aquelas obtidas com o
emprego de controlador PID. Significativa melhoria no controle da temperatura foi alcangado
usando o NMPC.

Dhotre, Murthy & Subramanian (2006) estudaram o resfriamento de liquidos usando
camisa meia-cana. Os experimentos realizados foram conduzidos para escoamento de
agente de resfriamento através de camisa meia-cana considerando o escoamento laminar e
turbulento. Correlagdes foram desenvolvidas para o coeficiente de transporte de calor para
jaqueta meia-cana. Os autores propuseram um modelo matematico para a jaqueta meia-
cana, desenvolvendo equacgbes para balango diferencial de energia tanto para o lado do
casco como para o lado da serpentina. No modelo, o lado da serpentina foi dividida em um
numero definido de sec¢des de mistura (n). O valor de n foi encontrado através de variancia
adimensional obtida a partir dos dados do transiente da temperatura da agua de
resfriamento e é igual a trés para escoamento laminar e um para escoamento turbulento. As
equagdes foram resolvidas pelo método de Euler semi-implicito para predizer tanto a
temperatura do lado do casco como a temperatura do lado da serpentina. Os resultados
obtidos com base nas predicdes do modelo mostraram-se adequados com os dados

experimentais.
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3.2. Consideragoes sobre o uso de Modelos Matematicos para representacao do
comportamento térmico do reator batelada em processo de fabricagcao de
resinas acrilicas

Conceitua-se modelo como sendo qualquer artificio que nos permita reproduzir a
realidade fisica de um determinado sistema. A dimensdo e a complexidade do sistema
dependem do grau de detalhe com o qual se deseja realizar o estudo, podendo ir desde um
trocador de calor até todas as inter-relacbes existentes numa unidade de processo

completa.

O comportamento real dos componentes e/ou de um sistema fisico completo é
normalmente tdo complexo que seu equacionamento tende a ser intratavel pelos métodos
matematicos usuais. O recurso que se dispbe é o de idealizar aquele comportamento,
admitindo certas hipoteses simplificadoras que ajudam a tornar o modelo mais adequado

para utilizagdo em analise e acompanhamento do processo (LOTUFO; GARCIA, 2008).

No contexto deste trabalho optou-se por utilizar modelos a parédmetros concentrados,
pois 0s mesmos representam de maneira satisfatéria o comportamento dos valores médios
globais das temperaturas da massa reacional e da camisa de d6leo térmico que serao

utilizados nos modelos matematicos considerados.
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Capitulo 4

MODELAMENTO MATEMATICO DO COMPORTAMENTO DA
TEMPERATURA DA MASSA REACIONAL NA ETAPA DE
AQUECIMENTO INICIAL DO REATOR

Na Figura 4.1 é apresentada a representacdo esquematica simplificada do sistema
utilizado para obtengao dos dados necessarios ao modelamento matematico da temperatura

do reator considerado.

il COFEE
M s a — e —— —1_ —_—
0 ko 5] g | R
J Jaquets
E  estrutura ]
enfrads 3
K reator
g =
X -
Fso

enirada de dleo saithy die oleo

Teo '™ Tso
Figura 4.1 — Representacao esquematica do reator de polimerizagao estudado
(Fonte: Milan, 2010)

iEste sistema é composto pelos seguintes elementos (MILAN, 2010):

e Reator cilindrico vertical construido em ago inoxidavel com 6 ms de capacidade;
o Sistema digital de controle distribuido ABB modelo AC450;

e Driver OPC de comunicacao digital;

e Valvulas de controle Masoneilan modelo UNIPACT300;

e Elementos sensores de temperatura tipo Pt 100;

o Medidor de vazao volumétrica por ultra som Flexim Gmbh modelo: Fluxus ADM
6725;

e TermoOmetro de radiagéo infravermelha Raytek modelo RAYST30XXUS.
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O modelo matematico simplificado do reator estudado neste trabalho foi obtido a partir
das equacdes de balancgo global de energia, aplicadas ao volume de controle composto pelo
reator propriamente dito e pela jaqueta de aquecimento e/ou resfriamento do tipo meia cana.
Adicionalmente, foram usadas correlagbes especificas para o calculo do coeficiente global

de transporte de calor.

Para a obtencdo do modelo matematico foram assumidas algumas simplificacées,
apresentadas na sequéncia: (i)- as propriedades de transporte de calor dos fluidos contidos
no interior do reator e no interior da jaqueta ndo variam com a temperatura; (ii)- ndo ha
mudancga de fases nos fluidos considerados e (iij)- as variagdes de energia cinética e de

energia potencial sdo assumidas despreziveis (GARCIA, 2005).

Os processos de troca térmica considerados na representacdo matematica do sistema
estudado sdo os seguintes: (i)- transferéncia de calor por conveccao entre o fluido que
escoa na jaqueta de aquecimento e/ou de resfriamento; (ii)- transferéncia de calor por
conducao nas paredes do reator e (iij)- transferéncia de calor por convecgao entre o fluido

contido no interior do reator e a parede do mesmo.

Foi assumido que o reator quimico apresenta funcionamento adiabatico e que seja
aplicavel a representagdo do sistema usando o valor meédio global das propriedades

térmicas consideradas no modelo.

A configuragao do reator pode ser vista na Figura 4.1, apresentada anteriormente. Como
pode ser observado naquela figura, o reator foi preenchido com aproximadamente 1/3 de
seu volume total nesta fase do processo. Também é importante ressaltar que o reator possui
trés segmentos independentes de jaqueta meia-cana. Estes segmentos sio utilizados de
acordo com o volume de matéria prima contido no interior do reator. A escolha dos
segmentos a serem empregados é feita por meio das valvulas de bloqueio V1, V2 e V3, as
quais permitem ou ndo a circulacdo de fluido térmico nos segmentos 1, 2 e 3

respectivamente.

Os balancos de massa aplicados aos volumes de controle definidos pelo interior do
reator quimico propriamente dito e pela jaqueta meia-cana ndo sdo relevantes para o
modelamento matematico da temperatura do reator, haja vista o fato da massa reacional
dentro do reator (M,,) permanecer constante na etapa de aquecimento estudada, e da vazéo

de entrada de 6leo térmico na serpentina (Fg,) ser igual a vazao de saida de mesmo fluido
(Fso)-

Na etapa de aquecimento estudada, a energia é transportada da jaqueta meia-cana para
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a massa reacional no interior do reator. O balanco global de energia aplicado ao volume de

controle definido pela jaqueta meia-cana pode ser escrito como apresentado pela Eq. (4.1).

d(Tso) _ (pEo‘FEO‘CpEO'TEO)_(pSo'FSO‘C]iSO‘TSO)_UJR'AJR'(TO -Ty) (4.1)
dt PoVosCPo

Foi assumida a hipotese simplificadora de que o sistema pode ser modelado como um
sistema a par@metros concentrados devido ao fato de que as diferengas de temperaturas
entre entrada e saida do fluido térmico usado como agente de aquecimento da massa

reacional sdo pequenas.

Complementarmente foi considerado que as incertezas que afetam o modelo proposto

na Eq. 4.1 estdo contidas no valor do coeficiente global de troca térmica.

A temperatura média é calculada fazendo a média aritmética entre as temperaturas de

entrada (Teo) e temperatura de saida do fluido térmico (Tso) de acordo com a Eq. (4.2).

T - (Teo +Tso)

p =t 4.2)

A temperatura da massa reacional (Twm) sera calculada com base no balanco global de

energia aplicado ao volume de controle definido pelo reator quimico propriamente dito.

O balango global de energia aplicado ao volume de controle definido pelo reator quimico

propriamente dito pode ser escrito como apresentado pela Eq. (4.3).

d(TM) — UJR-AJR-(TO _TM)

4.3
dt Pur Vo CPy (4.3)

O modelo matematico desenvolvido foi implementado no ambiente SIMULINK® do

aplicativo Matlab™, como mostrado no diagrama de simulagao apresentado na Figura 4.2.
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Figura 4.2 — Diagrama de simulag&o do reator de polimerizagdo em estudo

(Fonte: Mendonga, 2016)
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O diagrama de simulacdo do modelo invertido simplificado do reator de
polimerizagcdo correspondente a etapa de aquecimento da massa de solvente no
reator desde o instante inicial até o instante do inicio da reagao é apresentado na

Figura 4.3. Este diagrama também foi desenvolvido com o emprego do aplicativo Matlab™.

No diagrama em estudo o comportamento desejado para a temperatura da massa ao
longo do tempo é alimentado ao modelo por meio dos blocos de fungao “Look-up Table”
denominado Tm(t) TARGET e “Derivative” denominado dTm/dt. Com base no
comportamento desejado para a temperatura da massa € calculada a quantidade de calor
absorvida por unidade de tempo pela massa reacional Qm(t), multiplicando-se dTm/dt por

Mm - Cpm.

Com base no valor calculado para Qm(t) é feito o calculo da diferenga de temperatura

entre o Oleo térmico e a massa (ATo,m), multiplicando (Qm(t)) pelo inverso do produto
(U - A) inserido no bloco de fungao “Gain”, denominado (% - A). Com base no valor de ATo,m

foi calculado o valor desejado para a temperatura de saida do d6leo térmico Ts,o(t), pela
soma do valor da Tm(t) ao valor da ATo,m. Foi utilizado o bloco de funcdo “Sum”

identificado como CACULO DE Ts, o(t) TARGET.

O calculo do valor desejado para a temperatura de entrada do 6leo térmico
Te, o(t) TARGET, foi feito com base na equagao de balango de energia aplicada a camisa do
reator. Esta equacgao foi rearranjada como apresentado na Eq. (4.4). A implementacédo da
Eq. (4.4) no diagrama de simulacdo obdeceu ao procedimento descrito no proximo

paragrafo.

1
Too(t) = Tso(t) + m

-{Qm(t) N [po V- Cp, 'dTZ—Ot(t) } (4.4)

Com base no valor desejado para a temperatura de saida do 6leo térmico Ts,o(t)
anteriiormente calculado, foi aplicada a operacao de derivacéo por meio do bloco de funcao
“Derivative” denominado dTs, o/dt TARGET. Na sequéncia, o valor obtido foi multiplicado por
po " Vj - Cp, usando o bloco de fungdo “Gain”. O resultado da operagéo anteriormente citada
foi acrescido ao valor ja calculado quantidade de calor absorvida por unidade de tempo pela
massa reacional Qm(t), usando o bloco de fungdo “Sum” denominado CALCULO DE dQo(t)/
dt TARGET.

O valor resultante do calculo apresentado no paragrafo anterior foi multiplicado por
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o Fo oo e somado ao valor desejado para a temperatura de saida do 6leo térmico T; ,(t) ja
o'fo,j o

calculada em etapa preliminar, resultado no valor desejado para a temperatura de entrada
do ¢6leo térmico T, ,(t) TARGET.

O valor de Tg,(t) TARGET é enviado para o modelo desenvolvido posteriormente que
representa o balango de energia na jaqueta do reator. Ja o valor calculado em cada instante
para T, ,(t) TARGET é enviado para o modelo matematico que representa o comportamento

do controlador de temperatura do 6leo térmico, visando manter o valor desta variavel o mais

proximo possivel do seu set-point.

VARIAVEL DE ENTRADA DO MODELO

S— . -
S TM(t) TARGET e . e
: dtmidt il il r b
A (Mm*cp_m) THU*A) CALCULO DE
Tm(t) TARGET et TARGET
CALCULO DE -
Te,oft) TARGET CALCULO DE
p—y dQdleoltydt TARGET E e
i H +H K- du/d
. SN . ; E dTs,off)idt TARGET
| s T f __+_;_‘ {rho_oleo*V_oleo*cp_oleo) s,0(t)dt 14
Grafico de 1/(rho oleo*Foleo*cp oleo)

Te,o(t) TARGET

Te,o(t) TARGET

MODELO INVERTIDO DO PROCESSO

Envia Sinal de
Te,oft) para

madelo reator

VARIAVEL DE SAIDA DO MODELO

Figura 4.3 — Diagrama de simulagdo do modelo invertido em estudo
(Fonte: Mendonga, 2016)

O diagrama de simulagcdo do comportamento do controlador de temperatura de
entrada do d6leo térmico corresponde a etapa de controle na qual um controlador PID visa
a manutencao da variavel controlada (temperatura de entrada do éleo térmico na jaqueta) o
mais préximo possivel do set point, obtido como resultado do modelo proposto
anteriormente na Figura 4.2. Este diagrama também foi desenvolvido com o emprego do

aplicativo Matlab™ e esta representado pela Figura 4.3.

Como primeiro passo para o desenvolvimento do diagrama, é alimentada a informacgao
do set-point da temperatura de entrada do 6leo térmico T, ,(t) TARGET obtido anteriormente
como ja descrito. No bloco de fungdo “Sum” denominado CALCULO DE Erro(t) Absoluto é
calculado o desvio entre o valor de T, ,(t) TARGET e o valor realimentado da temperatura de
entrada do 6leo térmico real T, ,(t) REAL ap6s a atuagéo do controlador de temperatura, em

cada instante.
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O Erro(t) Absoluto obtido é normalizado a partir da divisdo do seu valor pelo erro
maximo ErroMAX, operagao feita utilizando o bloco de fungdo “Gain”. O resultado desta
operagao é o erro normalizado Erro(t) cuja faixa de variagdo esta compreendida entre -1 a
+1. O valor de Erro(t) em cada instante alimenta o bloco de fungao “PID Controller’, que
produz como saida o sinal de resposta do controlador S(t). Os valores de S(t) também

estdao normalizados entre -1 a +1.

A partir do valor de S(t) em cada instante, obtido como resposta de controle, é feita a
transducao deste sinal de tal modo que possa ser processado pelas valvulas de controle.
Essa transformacéo se da primeiramente multiplicando S(t) por 8, operagao feita utilizando
o bloco de fungédo “Gain” denominado Fator Conversdo, gerando o sinal tratado S'(t). Os
valores de S'(t) possuem range de -8 a +8. Posteriormente, a faixa de variagdo dos valores
de S'(t) sdo transformados para a faixa de sinal padronizado tipicamente utilizada em
instrumentacgao industrial, compreendida entre 4 a 20 mAcc. Essa operacéao é feita somando
12 mAcc ao valor do sinal S’(t), considerando o emprego do bloco de funcdo “Sum”

denominado Fator Conversio 2.

O diagrama de simulagdo do comportamento das valvulas de controle de entrada de
oleo térmico na camisa corresponde a etapa de controle na qual os elementos finais de
controle, as valvulas em questdo, recebem o sinal de resposta do controlador, obtido como
descrito anteriormente. Este diagrama também foi desenvolvido com o emprego do

aplicativo matlab/simulink™ e esta representado pela Figura 4.5.

Como primeiro passo, € necessario definir a estratégia para que apenas uma valvula de
6leo térmico atue em cada momento, chamada de controle em faixa dividida. Para tal, a
informacgéo do sinal final S”'(t) foi inserido em dois ramos diferentes do diagrama, um para
cada valvula de controle. Nestes ramos os valores S"(t) em cada instante passam por
blocos de funcdo “Saturation”, nos quais ha a sua saturacdo em diferentes faixas, de
4 a 12 mAcc para a valvula de 6leo térmico a 60°C e de 12 a 20 mAcc para a valvula de éleo
térmico a 300°C. O sinal final saturado S'''(t) de cada ramo é entdo transformado em
coeficiente de vazao Cv(t) utilizando a interpolacao linear feita bloco de funcdo “Lookup
Table”.

Garcia (2005) afirma que as valvulas apresentam um atraso na sua atuagao. A maneira
para representagdo deste atraso foi inserir os valores de Cv(t) em cada instante em um
bloco de funcao “Transfer Function” de ganho unitario e tempo de resposta equivalente. O

sinal de saida dessa operagao foi denominado coeficiente de vazao final Cv'(t).
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A partir desse ponto, os valores de Cv'(t) sdo transformados em valores de vazao de
entrada de 6leo Fo, f(t). Esta operagao é feita utilizando o bloco de fungao “Gain” que

apresenta a equacgéao de valvula, representada na Eq. (4.5).

Fo,f(t) = Cv’(t).\/% (4.5)

Os valores de Fo, f(t) em cada instante tém dois destinos. O primeiro destes € a soma
das vazdes das duas valvulas, feita pelo bloco de fungdo “Sum” denominado CALCULO DE
Fo, f(t) TOTAL. Esta informagédo é destinada para o posterior desenvolvimento do modelo
do balanco de energia na jaqueta do reator. Ja o segundo destino é a transformacao de
Fo, f(t) em energia, através de blocos sucessivos de fungdo “Gain” com a finalidade de
multiplicar o valor da temperatura T, densidade do 6leo p, e calor especifico Cp, de cada
valvula de controle. Entao, os valores de Fo,f(t)-T-p, ' Cp, €m cada instante e de cada
ramo do diagrama sdo somados no bloco de fungdo “Sum” denominado Fo,f(t) T - p, -
Cpo TOTAL. Finalmente, esta informagéo é também destinada para o desenvolvimento do

modelo do balang¢o de energia na jaqueta do reator.

O diagrama de simulacdo do modelo do balango de energia da jaqueta do reator
apresenta a quantificagdo das energias postas em jogo pelo dleo ja presente na jaqueta e
pelo 6leo proveniente da alimentacdo. O diagrama foi desenvolvido com o emprego do

aplicativo matlab™ e esta representado pela Figura 4.6.

O balango de energia feito na jaqueta do reator foi realizado no volume de controle
apresentado na Figura 4.7. Nessa regiao ha primeiramente a mistura das vazdes de dleo
térmico vindo da saida da jaqueta térmica com a alimentagdo nova vinda das valvulas de
controle térmico e, posteriormente, ha a separacdo dessa mistura em duas correntes, uma
que sera a vazao de entrada da jaqueta do reator e outra que sera a vazao de purga para

nao haver acumulo de fluido térmico dentro do sistema.

O balanc¢o de energia resultou na Eq. (4.7), que apresenta todas as energias resultantes
das vazdes de entrada e de saida da regidao do volume de controle escolhido. Essa equagao
ja leva em conta o fato de que a densidade e a capacidade calorifica do 6leo nao
apresentam variacao e por isso foram substituidos pelos seus valores médios e a vazao de

purga do oleo térmico € igual a vazao de dleo térmico de alimentagao F, ¢(t).
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50 ' Fo.j 'EO ’ Ts,o(t) +ﬁo ’ Fo,f(t) 'EO -T(t) _ﬁo ’ Fo,f(t) 'EO ’ Te,o(t) - ﬁo
0 (4.6)

) Fo,j'ﬁo'Te,o(t)=50'VVC'EO' dt
Para uma melhor visualizagéo, a Eq. (4.6) pode ser simplificada através da retirada de p,

e@o do equacionamento, obtendo-se a Eq. (4.7).

dTe,0(t)

T (4.7)

Fo,j ' Ts,o(t) + Fo,f(t) ' T(t) - Fo,f(t) 'Te,o(t) - Fo,j ) Te,o(t) =W~

A partir da Eq. (4.6) foi desenvolvido o diagrama do modelo. Primeiramente foram

definidos trés blocos de recebimento de informagao: Ty, (t), Fo f(t) TOTAL € F,;(t)T-p,

@0 TOTAL. Esses sinais sao recebidos dos modelos anteriormente desenvolvidos ao longo

deste capitulo.

CALCULO DE
Erra{t) Absol uta Fator Conversio 2
.b ) ] “
To.oft) RRGET Erm{t) Absoluts Erot) sn s sy
Recebe snal de Te,o(1) do THEma MAX) PID Controfier Fator Conversao Emda o sinal de 57{1) para
modelo inventido da planta © modelo das valuas
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Figura 4.4 — Diagrama do modelo do controlador de temperatura em estudo
(Fonte: Elaborado pela autora, 2019)
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Figura 4.5 — Diagrama do modelo das valvulas de controle
(Fonte: Elaborado pela autora, 2019)

31



Reator de PolimerizacBo

< — ]

Volume de Controle
de volume Vec

Jagqueta Térmica

Sy T —____:_-d-r-" ’—FJEI— Oleo térmico a 60°C

./F_\-'_' e | ]
— '\-_-). f :
L %,I_:‘f]— Oleo térmico a 300°C

Figura 4.6 — Volume de controle do balango de energia
(Fonte: Elaborado pela autora, 2019)

Os valores de T;,(t) em cada instante, para se tornarem valores de energia, foram
multiplicados por p, -@0 - F,, j utilizando o bloco de fungéo “Gain”. Ja os valores de "F, (t) -

T-p, -@O TOTAL" em cada instante ja apresentavam unidade de energia e portanto nao

precisaram de nenhum tratamento.

Para os termos negativos, foi necessario a realimentacdo dos valores finais de
T, ,(t) REAL. Foram utilizados entdo dois blocos de funcéo “Product’ para realizar a
multiplicagéo desta realimentagédo com os valores de F, (t) TOTAL e de F, ;, que foi gerado
através do uso do bloco de funcdo “Constant Value”. Posteriormente, os dois valores
resultantes de tais multiplicacbes foram ambos multiplicados por "EO-@O", gerando

unidades de energia.

Os quatro valores ja em unidades de energia foram entdo levados ao bloco de fungéo
“Sum”, representando o lado esquerdo da igualdade da Eq. (4.6). O resultado desta

operacao, que apresenta o valor do lado direito da igualdade da Eq. (4.6), foi multiplicado
por 1/p, -Eo - Vy¢ utilizando o bloco de funcao “Gain”. Finalmente, o resultado da ultima
operagdo, dT,,(t)/dt, foi integrado utilizando o bloco de fungdo “Integrator”, gerando o

valor da temperatura do 6leo térmico na entrada da jaqueta do reator apdés a atuagcédo do
controlador T, , (t) REAL.
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Capitulo 5

RESULTADOS OBTIDOS E DISCUSSAO

Na Figura 5.1 sdo apresentados os comportamentos temporais das temperaturas da
massa reacional, de entrada do 6leo térmico e de saida do 6leo térmico utilizado na etapa

inicial de aquecimento do reator.

Com base na Figura 5.1 e no modelo matematico apresentado no diagrama de
simulacdo mostrado na Figura 4.3, pode-se observar que a elevacdo da temperatura da
massa reacional é feita gradualmente, de maneira a atingir a temperatura de operacgao
depois de decorridos 6.000 segundos. O 6leo térmico quente é introduzido na jaqueta meia
cana durante aproximadamente 1.600 segundos, sendo a sua temperatura aumentada a
taxa de 0,11 °C/s até que o sistema de controle envie um sinal para interromper o
aquecimento. Este sinal de controle € gerado quando ocorre a condigdo de igualdade entre
a quantidade de energia térmica disponivel na jaqueta meia-cana com a quantidade de
energia térmica requerida pela massa reacional para atingir o set-point de trabalho (MILAN,
2010).
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200 A S :
. Tmassa experimental
O — T massa simulada
~ x
g 150 V - =
5
8_ 100
£
()
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r_-

00 1000 2000 3000 4000 5000 6000
t (segundos)

Figura 5.1 — Temperaturas da massa reacional e de entrada e saida do 6leo térmico
(Fonte: Milan, 2010)
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Pode-se ainda verificar, com base no modelo apresentado na Figura 4.2, que a
propriedade de transporte de calor denominada coeficiente global de troca térmica (Ujg - Ajr)
nao apresenta valor constante ao longo da etapa de aquecimento inical do reator. O

comportamento temporal do valor de Ujg - Ajg € apresentado na Figura 5.2.
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Figura 5.2 — Comportamento temporal do valor de Ujg - Ajg.
(Fonte: Milan, 2010)

O resultado obtido com o emprego do modelo para o calculo do valor do coeficiente
global de troca térmica utilizado neste trabalho foi considerado coerente e adequado. O
valor de Ujg-Ajgcalculado por Queiroz e Gedraite (2013) utilizando a metodogia
experimental proposta por Milan (2010) revelou um afastamento médio global inferior a 9%

entre o valor calculado e o valor simulado usando o modelo.

Foi verificado que o valor do coeficiente global de troca térmica ndo se manteve
constante ao longo do periodo de aquecimento inicial, o que era esperado, pois a velocidade
de transporte de calor varia ao longo do tempo, diminuindo a medida que a temperatura da

massa reacional se aproxima do valor estabelecido como valor desejado (150°C).

Foi também constatado que a partir do instante t = 3500 segundos, o valor calculado
para o coeficiente global de ftroca térmica apresentou maior variabilidade. Tal
comportamento pode estar associado a propagacéo de incertezas presentes no calculo do
valor de U - A;g pelo modelo, haja vista o fato de que o calculo da variagdo da temperatura
da massa reacional com o tempo é feito com base na derivada do valor da mesma no

instante e ndo na diferenca entre os valores da mesma em instantes subsequentes.

35



E oportuno ressaltar que as variaveis de processo consideradas neste trabalho tiveram
os respectivos valores registrados pelo sistema digital de controle existente na unidade

industrial estudada com frequéncia de amostragem de 30 segundos (Milan, 2010).

Uma possivel explicagdo para o aumento do valor de Uy - Ajg pode estar baseada no
fato de que o valor da resisténcia térmica oferecida pelo mecanismo da convecgdo tende a
diminuir com o aumento da temperatura, acarretando por consequéncia a diminuicdo no

valor da resisténcia térmica total e assim no aumento de U - Ajg.

Considerando o intervalo de tempo compreendido entre 1080 s e 6000 s, foi verificado
que o desvio global em Ug-A;r foi de aproximadamente 2 %. Este desvio pode ser
considerado como de pequena amplitude face as variagoes verificadas no valor de U+ - Ajg

no trecho final da curva.

Na Figura 5.3 sdao apresentados os comportamentos temporais da temperatura real
desejada da massa reacional, da temperatura simulada da massa reacional, da temperatura
estimada de entrada do 6leo térmico na etapa inicial de aquecimento do reator e da

temperatura calculada de saida do 6leo térmico usando o modelo invertido do processo.

A validacdo do modelo matematico invertido do processo foi realizada por meio da
comparagao dos resultados obtidos com o emprego deste com os resultados obtidos por

Milan (2010) e apresentados na Figura 5.1.
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Figura 5.3 — Temperaturas medida e simulada da massa reacional e de entrada e de saida do éleo

térmico geradas pelo modelo invertido
(Fonte: Mendonga, 2016)
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Na Figura 5.4 é apresentado o comportamento temporal da temperatura de entrada do
6leo térmico estimada pelo modelo invertido e aquela controlada com base no estudo

desenvolvido neste trabalho.

250 : : : : :

‘? 200

°

2

‘© 150

)

)

i

=

E 100

@

e

E

B 50 |
Temperatura desejada entrada do dleo
Temperatura controlada entrada do dleo

0
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000
t (segundos)

Figura 5.4 — Temperaturas de entrada do 6leo térmico estimada e controlada
(Fonte: a Autora)

Os parametros de sintonia do controlador de temperatura foram ajustados usando o
ambiente simulink™ do aplicativo matlab™ e estdo apresentados no Quadro 5.1. Foi
utilizada a opgao “tune” disponivel no bloco de funcdo “PID Controller’ para o ajuste
automatico do valor dos parametros do controlador de temperatura. O algoritmo de controle
PID selecionado foi o ideal, tipicamente aplicado em textos da area de Controle de
Processos e que representa a opcdo mais frequentemente utilizada na industria. No
algoritmo ideal o ganho proporcional (P) age na soma de todas os modos de controle, ou
seja, ele multiplica todos os termos da equacdo do controlador. O parametro ganho
proporcional utilizado neste trabalho é adimensional, uma vez que as variaveis de processo
foram normalizadas. O parametro integral (/) contido no algoritmo do controlador representa,
na verdade, o inverso do tempo integral, expresso em s~ 1. Ja o parametro (D) do referido
algoritmo representa o tempo derivativo, expresso em s. O parametro coeficiente de
filtragem do sinal (N) € um recurso complementar apresentado pelo aplicativo simulink™
para melhorar o desempenho do modo de controle derivativo, tornando sua atuacdo mais

suave (e portanto, menos sensivel a ruidos no sinal de controle).
Os valores dos parametros ajustados automaticamente pelo aplicativo simulink™ tornou
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a atuacdo do controlador mais branda, o que é benéfico para o processo por tender a
provocar menores oscilagbes na variavel controlada e, via de consequéncia, menor

desgaste nas valvulas de controle.

Quadro 5.1 — Valores ajustados dos parametros de sintonia do controlador de temperatura

Function Block Parameters: PID Controller Iﬁ
PID Controller e

This block implements continuous- and discrete-time PID control algorithms and includes advanced features such as
anti-windup, external reset, and signal tracking. You can tune the PID gains automatically using the Tune..." button
(requires Simulink Control Design).

Controller: [P]D 'l Form: [I.deal

Time domain:
@ Continuous-time

) Discrete-time

Main | PID Advanced | Data Types | State Attributes

Controller parameters

Proportional (P): 0.319034802441823 El Compensator formula
bl
Integral (I): 0.11618036576305 =
Derivative (D): 0 7
pl1s1tip N
Filter coefficient (N): 100 s 1+ N

L]

Tune...

Initial conditions

Source: internal -

Integrator: 0O

Filter: 0

External reset: |none b

[7] 1gnore reset when linearizing

[] Enable zero-crossing detection

L {11} 3

\_J i oK H Cancel H Help Apply

Os principais parametros de desempenho do controlador de temperatura sdo apresentados
na Tabela 5.1.

Tabela 5.1 — Parametros de desempenho do controlador de temperatura

Parametro Valor ajustado
Tempo de subida 25s
Tempo de acomodacgao 86,9s
Sobressinal 10,6%
Valor de pico 1,11
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Capitulo 6

CONCLUSOES E RECOMENDAGOES

O modelo matematico invertido do processo se revelou uma ferramenta adequada para
a predicdo da temperatura de entrada do 6leo térmico, apresentando comportamento
adequado e coerente com aquele obtido por Milan (2010) usando modelo matematico

baseado em equacdes de primeiros principios.

O modelo invertido proposto neste trabalho pode ser facilmente implementado na base
de dados dos modernos sistemas de controle digitais, permitindo assim o seu emprego
como gerador de set-point remoto para o controlador da temperatura do 6leo térmico que é

feito circular pela jaqueta meia-cana.

O sistema de controle estudado neste trabalho se revelou adequado e coerente para
manter a temperatura de entrada do dleo térmico alimentado ao reator no valor desejado ao

longo do tempo.

A temperatura estimada pelo modelo invertido pode ser filtrada para eliminar o
inconveniente dos pequenos saltos na sua amplitude, melhorando desta maneira o
desempenho do sistema de controle. Para tanto, seria necessario empregar uma funcao de
transferéncia correspondente a um atraso de 12 ordem aplicada ao sinal gerado pelo modelo

invertido.
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