UNIVERSIDADE FEDERAL DO RIO GRANDE DO SUL
ESCOLA DE ENGENHARIA
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA
PROGRAMA DE POS-GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA

Projeto de um Controlador PI-MIMO para uma
Planta de Producao de Poliestireno

DISSERTACAO DE MESTRADO

Alexandre Teixeira Martins

Porto Alegre
2009



UNIVERSIDADE FEDERAL DO RIO GRANDE DO SUL
ESCOLA DE ENGENHARIA
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA
PROGRAMA DE POS-GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA

Projeto de um Controlador PI-MIMO para uma
Planta de Producao de Poliestireno

Alexandre Teixeira Martins

Dissertacdo de Mestrado apresentada como requisito
parcial para obtenc¢do do titulo de Mestre em Engenharia

Area de concentragio: Pesquisa e Desenvolvimento de
Processos

Linha de Pesquisa: Projeto, Simulacdo, Controle e
Otimizagdo de Processos Quimicos e Biotecnoldgicos

Orientador:
Prof. Dr. Jorge Otavio Trierweiler

Co-orientador:
Prof. Dr. Argimiro Resende Secchi

Porto Alegre
2009



UNIVERSIDADE FEDERAL DO RIO GRANDE DO SUL
ESCOLA DE ENGENHARIA
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA
PROGRAMA DE POS-GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA

A Comissao Examinadora, abaixo assinada, aprova a Dissertacdo Projeto de um
Controlador PI-MIMO para uma Planta de Producdo de Poliestireno, elaborada por
Alexandre Teixeira Martins, como requisito parcial para obtencdo do Grau de Mestre em
Engenharia.

Comissao Examinadora:

Dr. Luis Gustavo Soares Longhi

Prof. Dr. Nilo Sérgio Medeiros Cardozo

Dr. Rodrigo Ivan Goytia Mejia



Agradecimentos

Agradeco...

A Innova S.A., empresa na qual trabalho, e todos os colegas, em especial, ao Eng.° Sergio de
Oliveira Machado pela confianga e pelo incentivo para realizacdo deste trabalho.

A Universidade Federal do Rio Grande do Sul e ao corpo docente do Programa de Pds-
Graduacdo em Engenharia Quimica, valiosos mestres.

Ao colega Marcelo Escobar, pela ajuda na utilizacdo do RPN toolbox.
A minha familia, alicerce da minha existéncia e pedra fundamental do meu cardter.

A todos os amigos, que de uma forma ou outra contribuiram para que este objetivo fosse
atingido.

A minha doce esposa, Monica Regina de Oliveira Martins, pelo apoio incondicional, pelas
palavras de motivacdo e por estar sempre ao meu lado em todos os momentos da vida.

A Deus!



Resumo

As constantes exigéncias de redugdo de custos de producgdo aliada as necessidades de
aumento produtivo impostas pelos mercados consumidores tem forcado as industrias a
investirem cada vez mais no estudo de novas técnicas de otimizacdo dos seus processos. O
rdpido avanco industrial em resposta a estas exigéncias de mercado, elevou o grau de
complexidade dos processos modernos, aumentando nao apenas as interacdes entre as suas
varidveis, como o nimero de malhas de controle necessdrias para manter as condi¢des de
operacao e qualidade do produto final dentro dos limites pré-estabelecidos.

Em processos complexos e com alto grau de acoplamento entre as varidveis, os mais
altos niveis de desempenho, ndo sdo mais atingidos utilizando apenas o controle regulatério
simples (single input — single output). Nestes casos, estratégias de controle multivaridvel
tornam-se indispensdveis pois surgem neste cendrio buscando incrementar a operabilidade e a
producdo dos processos diminuindo a sua variabilidade e permitindo, desta forma, que estados
estaciondrios mais proximos dos limites de especificacio e operagdo sejam atingidos.

Nesta dissertacdo, uma metodologia utilizada para estruturacdo de controladores PI-
MIMO foi empregada para projetar um controlador multivaridvel para uma unidade industrial
de producao de poliestireno cristal (GPPS). O estudo desenvolveu-se a partir de um modelo
rigoroso do processo de GPPS implementado em Matlab® (ALMEIDA, 2004). Dois modelos
lineares foram obtidos para as entradas e saidas do sistema nos pontos de operacdo da unidade
nos quais as diferengas operacionais sao mais representativas. O comportamento do processo
foi estudado a partir da andlise destes dois modelos sob o ponto de vista de seu
comportamento dindmico (Zeros, Pélos e Tempo morto) e de sua controlabilidade (Ganho
multivaridvel, Matriz de ganhos relativos (RGA), Condicionamento minimo e Numero de
desempenho robusto (RPN)). A estrutura do controlador foi obtida a partir das caracteristicas
do processo, do emparelhamento indicado pela matriz RGA e do desempenho desejado com a
utilizac¢do do aplicativo RPN-toolbox desenvolvido por FARINA (2000). A sintonia adequada
para o controlador foi realizada segundo o método desenvolvido por ESCOBAR (2006).



O desempenho dos controladores PI-MIMO para mudancas de setpoint e rejei¢ao de
distdrbios foi comparado a um controlador descentralizado de estrutura idéntica a utilizada na
unidade de processo. Os resultados finais das simulagdes indicaram um melhor desempenho
dos controladores multivaridveis projetados no controle da temperatura e do tempo de
residéncia da secdo de reacdo da unidade de GPPS.



Abstract

The constant demands for reduction of production costs combined with the need to
increase production imposed by consumer markets have forced the industries to invest more
in the study of new techniques for optimization of their processes. The rapid industrial
progress in response to these market demands, raised the complexity of modern processes,
increasing not only the interactions between their variables, as the number of control loops
needed to maintain the operation conditions and quality of the final product within the pre-
established limits.

In most cases this performance level is not achieved using only simple regulatory
control (single input - single output), mainly in processes with a high degree of coupling
between variables. In these cases, the multivariable control becomes indispensable, because it
increases operability and production reducing process’ variability allowing the operation of
stationary states near the specification limits.

In this dissertation, a methodology for structuring of PI-MIMO controller was used to
design a multivariable controller for a plant for production of crystal polystyrene (GPPS). The
study was developed from a rigorous model of the GPPS implemented in Matlab (ALMEIDA,
2004). Two linear models were obtained for the inputs and outputs of the system in operating
point of the unit which the operational differences are more representative. The behavior of
the process was studied from the analysis of these two models from the point of view of its
dynamic behavior (zeros, poles and dead time) and its controllability (multivariable gain,
relative gain array (RGA), and minimum conditioning, robust performance number (RPN)).
The control structure was obtained from the characteristics of the process, the pairing
indicated by RGA matrix and the performance desired using RPN-Toolbox developed by
FARINA (2000). The tuning of the controller was performed using the method developed by
ESCOBAR (2006).

The performance of PI-MIMO controllers for setpoint changes and rejection of the
disturbances was compared to a decentralized controller with structure similar to that used at
the process. The final results of the simulations showed a better performance of multivariate



controllers designed to control temperature and time of residence of the reaction section of the
unit of GPPS.
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Capitulo 1

Introducao

A evolugdo tecnoldgica dos meios de comunicacdo e de transporte, observada nas
ultimas décadas, trouxe consigo uma notdvel mudanga nas relacdes de comércio entre as
nacdes. As barreiras alfandegarias, por exemplo, tem-se tornado cada vez menores
favorecendo o livre-comércio entre clientes e fornecedores de diferentes paises. Para se
tornarem competitivas neste novo contexto, as empresas tem investido seus esfor¢os visando
produtos que aliem qualidade a baixos custos de produgdo. A redugdo de custos varidveis no
processo produtivo tem sido o principal desafio das corporacdes na busca pela lucratividade.

A automacao industrial, que no inicio da revolu¢do industrial, era vista como principal
ferramenta para reducdo de custos fixos (mao de obra) agora se torna a resposta natural para
este novo desafio.

O controle automdtico desempenha um papel fundamental no desenvolvimento da
engenharia e da ciéncia, tornando-se parte integrante dos modernos processos industriais.
Basicamente o que se espera de um sistema automadtico de controle é que ele mantenha o
processo em que atua operando eficientemente numa condi¢do desejada, rejeitando o efeito de
perturbacdes e garantindo a qualidade do produto.

Em face da necessidade de reducdo de custos operacionais, novas tecnologias de
producdo tem tornado os processos industriais mais complexos. Novos equipamentos, novos
catalisadores e novas matérias-primas vém sendo estudados para possibilitar estes
incrementos de producdo.

A necessidade de reducdo do consumo de recursos ambientais (utilidades), por
exemplo, tem tornado as plantas de producdo cada vez mais integradas energeticamente. Por
outro lado, esta evolucdo causa um efeito colateral sobre o processo. Cada vez mais, as
varidveis exercem influéncia uma sobre as outras, € o que a literatura chama de “Grau de
Acoplamento”.
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Em processos com alto grau de acoplamento, o controle tradicional monovaridvel
passa a ter seu desempenho debilitado, pois em sua estrutura nio esta prevista a interacao
entre as diferentes varidveis do processo. Nestes casos o controle multivaridvel torna-se
indispensavel, pois somente através deste tipo de estratégia de controle é possivel prever que a
acdo de um controlador possa influenciar outras varidveis.

Embora diversas técnicas de controle multivaridvel de processos tenham sido
desenvolvidas nas ultimas décadas, o aproveitamento por parte da inddstria a esse
desenvolvimento tem acontecido de forma extremamente lenta. Esta realidade deve-se em
parte a falta de conhecimento das novas técnicas pelos possiveis usudrios, mas também, a
dificil aplicacdo pratica e a falta de metodologias que governem estas aplicagdes.

1.1 Objetivos

O objetivo deste trabalho foi projetar um controlador multivaridvel para uma unidade
industrial de produgdo de poliestireno cristal (GPPS) baseando-se na premissa de que este
controlador deva operar satisfatoriamente nos diferentes estaciondrios da unidade,
apresentando bom desempenho para mudancas de setpoint e rejeicdo de distirbios, além de
minimizar o efeito de acoplamento entre as diferentes varidveis do processo. O estudo focou-
se na identificacdo dos objetivos do processo, na obtencdo e andlise de modelos linearizados,
na estruturacio do controlador e sua sintonia e na simulagao dos desempenhos a partir de um
modelo rigoroso do processo.

1.2 Estrutura da dissertacao

Esta dissertacao esta dividida em sete capitulos principais. Neste primeiro capitulo, o
tema da dissertacdo € introduzido e os objetivos do trabalho sdo apresentados.

No segundo capitulo, uma breve revisdao bibliografica sobre o objeto de estudo deste

trabalho é apresentada. Neste capitulo algumas das principais abordagens existentes
atualmente na literatura sobre controladores PID para sistemas multivaridveis sdo mostradas.

O terceiro capitulo, aborda os fundamentos tedricos que compdem a metodologia
empregada no trabalho. A metodologia empregada divide-se em cinco etapas principais: A
caracterizacdo do problema de controle, a obtencdo do modelo do processo, a andlise do
comportamento do processo, o projeto da estrutura do controlador e a sintonia do algoritmo
controle.

No quarto capitulo, o processo de producdo de poliestireno cristal de uma planta
industrial € detalhado. Cada secdo desta unidade € discutida em separado e as particularidades
de cada equipamento, sua condicdes e limites operacionais e suas estruturas de controle
regulatdrio sdo explicadas.

No quinto capitulo, a metodologia detalhada no capitulo 3 foi aplicada ao processo de
GPPS para o desenvolvimento de um controlador proporcional-integral multivaridvel para a
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secdo de reacdo da unidade. O projeto do controlador foi realizado a partir de modelos
linearizados da unidade obtidos em dois pontos de operacdo distintos.

No sexto capitulo, s@o apresentados os resultados da aplicacdo do controlador na
unidade de processo. Os controladores obtidos no capitulo anterior tiveram seus desempenhos
avaliados a partir de simulagdes realizadas através do aplicativo simulink do Matlab®.

Para finalizar, no capitulo sete sdo apresentadas as principais conclusdes obtidas com a
realizacdo do trabalho e as sugestdes para trabalhos futuros.






Capitulo 2

Revisao bibliografica

O processo de automacdo industrial surgiu aproximadamente no inicio do século
XVIII, durante a denominada ‘Segunda Revolug¢do Industrial’. O objetivo inicial da
substituicdo da mao de obra humana por equipamentos mecanicos em trabalhos que exigiam a
forca bruta veio da natural necessidade de incrementar capacidade e qualidade dos processos
de producido entdo existentes.

A primeira realizacdo na area de controle automatico de processos € atribuida a
JAMES WATT que, em 1769, introduziu o conceito de realimentacdo negativa para o
controle da velocidade de mdquinas a vapor. O primeiro estudo sistemdtico sobre estabilidade
de sistemas realimentados foi realizado por J. C. MAXWELL, em 1868, que descreveu as
equacdes diferenciais que governavam o sistema desenvolvido por WATT. Com seu trabalho,
MAXWELL demonstrou a importancia e a utilidade de modelos e métodos mateméticos para
a compreensao dos processos industriais e da prépria teoria de controle.

Estudos a respeito da estabilidade foram desenvolvidos por HURWITZ (1875) e
ROUTH (1905), sendo estendido para sistemas ndo lineares por um matematico russo
chamado LYAPUNOV (1893).

Os primeiros controladores realimentados consideravam implicitamente ou
explicitamente as agdes proporcionais, integrais e derivativas em suas estruturas. No entanto,
somente em 1922 (MINORSK, 1922) que consideracdes tedricas rigorosas foram dadas ao
controlador chamado PID.

Comercialmente, esses controladores se tornaram disponiveis nos anos 30 (ZIEGLER,
1975), e o interesse em seu projeto € relevante até os dias de hoje. Em 1932, um controlador
com ac¢do derivativa foi introduzido por RALPH CLARRIDGE da ‘Taylor Instrument
Companies’. Naquele tempo essa funcionalidade era chamada de ‘pre-act’ e foi inicialmente
testada apenas em casos especiais.
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Nos primeiros anos no mercado, apesar do controlador PID ter demonstrado sua
importancia em algumas aplicacdes consideradas dificeis, ainda havia uma grande dificuldade
na sua difus@o nos processos industriais, principalmente devido a inexisténcia de regras
simples para o ajuste dos parametros.

Em 1932 em seu trabalho de nome “Regeneration Theory”, NYQUIST descreveu
como determinar a estabilidade de sistemas no dominio da frequéncia. Com base na
contribuicdo de NYQUIST, em 1942, através do artigo “Optimum Settings for Automatic
Controllers”, de autoria de J. G. ZIEGLER e N. B. NICHOLS, ambos da ‘Taylor Instrument
Companies’, foram apresentados dois procedimentos para sintonia dos controladores, através
de simples regras de ajuste baseadas em caracteristicas dindmicas do processo. Este artigo foi
um marco na histéria do controlador PID, dando nascimento a metodologia que ainda € uma
das mais comumente utilizadas no projeto de sistemas de controle, e uma das razdes da
disseminagdo dos controladores PID.

Virios métodos de ajuste de controladores PID em malhas do tipo SISO foram
propostos nos ultimos sessenta anos. Esses métodos podem ser de tentativa e erro
(ZIEGLERNICHOLS, 1942; TYREUS-LUYBEN, 1992), baseados em dados experimentais
(step testes, curvas de reacao do processo ou obtencdo dos parametros via tabelas ou formulas
deduzidas em funcdo das caracteristicas dindmicas estimadas), baseados em minimizacdo de
indices de erro (IAE, ISE, ITAE), ou metodologias baseadas em modelo (Método da sintese
direta, DS; ou método IMC, Internal Model Control).

Uma boa coletanea de métodos de ajuste de controladores PID pode ser encontrada em
livros como ASTROM e HAGGLUND (1995) e O'DWYER (2003). Dentre os vérios tipos de
métodos, os mais difundidos sdo os métodos que apresentam regras de ajuste baseadas em um
modelo aproximado do processo, representado normalmente por uma fungdo de transferéncia
de primeira ordem com tempo morto. Em FACCIN (2004) foi realizado um levantamento e
uma comparag¢do dentre estes tipos de métodos de sintonia.

2.1 Sistemas multivariaveis

Durante a década de 50, os engenheiros de processo comecaram a verificar que as
técnicas existentes para sintonia de controladores SISO nao funcionavam de forma adequada
para sistemas MIMO. A partir desse momento engenheiros e pesquisadores comegaram a
investir esfor¢cos no projeto de controle multivaridvel em paralelo ao desenvolvimento de
novas técnicas de sintonia SISO.

O desenvolvimento da representacio de modelos dindmicos na forma espagco de
estados no inicio da década de 1960 possibilitou a resolu¢ao de problemas lineares de controle
multivaridvel de uma forma matematicamente elegante impulsionado a entdo chamada teoria
de controle moderna.

Atualmente, os problemas de controle multivaridvel sdo estudados através de trés
abordagens distintas: A abordagem que faz uso de blocos desacopladores, a abordagem multi-
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SISO e a abordagem MIMO. Na maioria dos casos a op¢ao por uma abordagem ou outra esta
vinculada ao grau de acoplamento do sistema em estudo.

2.1.1 Blocos desacopladores

Quando as interagdes entre as varidveis sao elevadas, a resposta do sistema pode nao
ser satisfatoria pelo uso de controladores decentralizados. No entanto, antes de partir para uma
estrutura de controlador mais centralizada, se usam técnicas para redu¢ao da interagdo entre as
malhas.

Os blocos inseridos na malha de controle que visam diminuir ou eliminar a interacao
entre as malhas s3o chamados de desacopladores. Esses desacopladores podem ser estéticos
ou dindmicos. Os primeiros reduzem o acoplamento entre as malhas somente em estado
estaciondrio e consistem em matrizes de ganho implementadas na saida do controlador
tornando-os simples de implementar. Os desacopladores dinamicos, por sua vez, levam em
consideracdo a dinamica dos processos. Na maioria dos casos, podem apresentar problemas
de realizacdo e dificuldade na implementacdo. Deve-se ter em mente que uma perfeita
compensagdo da planta s6 é possivel se o modelo do processo € perfeitamente conhecido.
Como essa situacdo € hipotética, o desacoplamento € apenas parcial. Por este motivo, esta

técnica ndo é muito utilizada industrialmente, pois requer um esforco significativo na
modelagem do processo, em seu ajuste ¢ manutengao.

2.1.2 Sistemas multi-SISO

Uma abordagem muito comum e simplificada para projeto de controladores
multivaridveis consiste em aproximar o sistema MIMO por vdrias malhas SISO (projeto
Multi-SISO). Abaixo sdo apresentados os principais métodos de sintonia multi-SISO
encontrados na literatura.

Método de de-sintonia

Dentre os métodos encontradas na literatura para sintonia de malhas Multi-SISO, uma
delas utiliza a idéia de “de-sintonia” dos parametros. O método BLT (Biggest Locus Modulus)
constitui um exemplo desse tipo de método. Desenvolvido por LUYBEN (1986) para realizar
a sintonia de controladores PI em multiplas malhas, € utilizado como referéncia para a maioria
dos trabalhos desenvolvidos nessa area.

A principal vantagem desse método € a sua simplicidade, podendo ser usado como
ponto de partida para futuras sintonias. No entanto, a sua principal desvantagem consiste no
fato de que as malhas sdo sintonizadas individualmente, ndo levando em conta durante a
sintonia, as diferentes interacOes entre as malhas.

Método sequencial

Este método foi proposto a partir do inicio dos anos 70 por MAYNE (1973),
BHALODIA e WEBER (1979), CHIU e ARKUN (1992), HOVD e SKOGESTAD (1994).
Neste método as malhas sdo fechadas sequencialmente, uma apds a outra. Com o objetivo de



8 REVISAO BIBLIOGRAFICA

garantir uma convergéncia mais rapida dos parametros, a sequéncia de fechamento das malhas
geralmente comeca pela malha caracterizada pela dindmica mais rapida; a interacdo dindmica
de tal malha € entdo considerada quando a segunda malha € fechada e assim sucessivamente.

As principais desvantagens sdo representadas pelo fato de que a disposicao final dos
parametros é dependente da ordem que se fecham as malhas e que esse procedimento de
iteracdo pode alterar a resposta nos canais para os quais o controlador foi sintonizado
anteriormente. Por outro lado, a principal vantagem desse método € que podem ser usadas as
técnicas de sintonia SISO bem desenvolvidas e em geral apresentam resultados melhores que
o método BLT.

Métodos iterativos

O procedimento iterativo prevé a sintonia exatamente como no caso sequencial, no
entanto, uma vez fechada todas as malhas, estas vao sendo ajustadas individualmente
mantendo as outras malhas em automadtico e assim sucessivamente até a convergéncia dos
parametros. Estudo sobre esse método tem sido desenvolvido por SHEN e YU (1994).

Métodos de projeto independente

Meétodos de projeto independentes foram estudados por ECONOMOU e MORARI
(1986), e SKOGESTAD e MORARI (1992). O projeto das malhas € feito de maneira
independente tentando respeitar a performance desejada e a estabilidade de cada malha, de
alguma maneira, considerando a interacdo entre as malhas. Uma vez que esses controladores
ndo usam informacdes detalhadas a respeito do efeito da dinamica do controlador nas outras
malhas, os resultados obtidos, na maioria das vezes, sdo muito pobres em termos de
performance.

2.1.3 Sistemas MIMO

Uma alternativa para processos de elevada interacdo consiste no uso de estruturas
centralizadas de controle que muitas vezes sao evitadas devido a complexidade e dificuldades
envolvidas na implementacdo. Além das metodologias aplicdveis no projeto de controladores
PID decentralizados, existem outras metodologias mais versiteis que permitem o projeto de
controladores do tipo PID MIMO. Na seqiiéncia s@o discutidos os principais métodos de
sintonia MIMO encontrados atualmente na literatura.

Métodos de sintonia MIMO

Em uma primeira abordagem, pode-se assumir que o controlador tenha uma estrutura
equivalente a um controlador PID e estimar os parametros usando algum método de
otimizag¢do (controle 6timo), por exemplo, sintese H8 (GRIMBLE, 1990), sintese mista Hs /H>
(CHEN et al.,1995) e abordagem de programacdo semi-definida (BAO, 1999). Estes métodos
podem ser usados para a obtencdo dos parametros de tal forma que o controlador apresente
uma boa performance no dominio do tempo e robustez no dominio da frequéncia. O principal
problema com essa abordagem é que a estrutura fixa do controlador gera um problema de
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otimizacdo ndo convexo. Mesmo quando uma solucdo pode ser encontrada, em geral
apresenta elevado consumo de tempo computacional.

Uma outra abordagem consiste em projetar o controlador em uma estrutura arbitréria
utilizando qualquer técnica avancada e entdo reduzir a ordem do controlador, ou aproximar
esse controlador obtido por um controlador PID. DONG e BROSILOW (1997) é um exemplo
para este método: Inicialmente um controlador IMC € projetado e entdo este controlador é
reduzido para a forma PID. A mesma idéia € adotada (TAN et al., 1998) para sistemas do tipo
SISO, onde um controlador por Hs com ‘Loop-Shaping’ é projetado e entdo reduzido a um
PID. O problema com essa metodologia € que embora a performance do sistema possa ser
garantida com o controlador originalmente projetado, ndo fica garantida a performance para o
controlador de ordem reduzida.






Capitulo 3

Etapas para projeto de controladores

Nas ultimas décadas, uma grande quantidade de publicac¢des intituladas plantwide
control tem buscado estabelecer critérios para sistematizar o desenvolvimento de controle de
processos facilitando o dia-a-dia dos engenheiros e técnicos das dreas de automagdo e
processos. Na maioria dos casos observados na literatura, o limiar entre a idéia inicial e a
aplicagdo final da estratégia na planta passa por cinco etapas principais: (LUYBEN, 1998 e
LARSSOM E SKOGESTAD, 2000)

1) A caracterizacdo do problema de controle;

2) A modelagem matemaética do processo;

3) A andlise das respostas dinamicas do sistema através do modelo matematico;
4) Projeto da estrutura de controle;

5) Sintonia do controlador.

Neste capitulo, sdo apresentados alguns fundamentos tedricos que embasam uma
metodologia para projeto de controladores de processos. Primeiramente, sao mostrados alguns
pontos importantes necessarios ao detalhamento do problema de controle tais como: a
identificacdo dos objetivos e a classificacdo das varidveis. Em seguida, sdo apresentadas
algumas técnicas de modelagem do processo que servirdo de alicerce para a obtencdo de um
modelo matematico representativo do processo. Posteriormente, sio mostradas as principais
ferramentas de andlise dinamica do modelo. Esta andlise constitui uma etapa fundamental que
fornece os principais subsidios para a etapas seguinte de projeto da estrutura do controlador,
onde ¢ definido o pareamento do sistema. Por tdltimo, sdo apresentadas as vantagens e
desvantagens de alguns métodos de sintonia de controladores PI multivaridveis.
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3.1 Caracterizacao do problema de controle

A caracterizacdo do problema representa a fase inicial no projeto de um novo sistema
controle. Para a boa caracterizagdo do problema de controle é imprescindivel o cumprimento
de duas etapas: Caracterizacdo dos objetivos e restricdes da estratégia e a classificacdo das
varidaveis do processo.

3.1.1 Avaliacao dos objetivos da estratégia controle

Um processo quimico € formado por uma série de unidades de processos conectadas
entre si de maneira 16gica compondo uma unidade produtiva. O objetivo bésico de qualquer
processo quimico € converter matérias-primas em produtos da maneira mais eficiente
possivel, quanto a utilizagdo de recursos humanos, energéticos, materiais e ambientais. Para
que isto seja feito, uma série de aspectos devem ser observados e respeitados, tais como

(LUYBEN, 1998):

Seguranca operacional: o processo deve operar dentro de condi¢cdes adequadas,
evitando situagdes que possam oferecer risco ao pessoal de operagdo e aos equipamentos
utilizados.

Especificacoes de producao: o processo deve garantir a obtencdo de produtos com
uma qualidade final determinada e em uma quantidade adequada para que ele seja viabilizado
economicamente.

Questoes ambientais: os recursos naturais devem ser utilizados com a maior
eficiéncia possivel, gerando o minimo de efluentes. Os efluentes gerados pelo processo nao
podem agredir excessivamente o meio externo e as emissdes devem respeitar as legislacoes.

Restricoes operacionais: as condi¢des de processo ndo podem exceder certos limites
operacionais, como, por exemplo, as temperaturas ndo podem ser superiores (ou inferiores) ao
limite que o material do equipamento pode suportar. Da mesma forma devem ser respeitados
os limites de pressdo de vasos, ou de hidrdulica de colunas, entre outros.

Economicas: a planta deve operar na situagdo mais proxima possivel do ponto 6timo
de operacdo, que maximiza o retorno financeiro dos produtos e miniminiza os custos de
produgdo envolvidos.

Todas as exigéncias listadas e uma série de outras tornam necessdria a existéncia de
dispositivos que possibilitem o continuo monitoramento do processo e a atuagdo, de maneira
que se possa leva-lo a se comportar da forma mais préxima da desejada, ou seja, do ponto
6timo operacional.

Estes dispositivos, dentro do processo, estdo organizados em camadas cada uma com
uma fung¢ao especifica, interagindo com o processo em uma determinada freqiiéncia:
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1) Planejamento e Controle de Producio (semanal);
2) Controle de Producdo (diério);

3) Otimizagdo em Tempo Real (horério);

4) Supervisorio / Controle Avangado (minutos);

5) Controle Regulatério (segundos).

Em projetos de controle, normalmente, consideramos as trés ultimas camadas. A
camada de otimizag¢do em tempo real, tipicamente, calcula os novos setpoints somente uma
vez a cada hora, por outro lado as malhas de controle regulatério operam continuamente. As
camadas interagem umas com as outras através de varidveis controladas, nas quais os
setpoints sdo calculados pela camada superior e implementados na camada inferior
(SKOGESTAD, 1992) e através de targets para algumas varidveis manipuladas relacionadas
fortemente com aspectos econdmicos e operacionais.

A func¢do das camadas de base (controle regulatério) é manter a planta operando de
maneira estivel em torno dos sefpoints solicitados pelas camadas superiores. As camadas
superiores por sua vez (camadas de PCP, CP, Otimizacao e APC) tem a fun¢do de traduzir os
objetivos da empresa em setpoints de processo minimizando os custos de produgdo.

Na pratica, os objetivos e funcdes das malhas de controle regulatério estdo ligados a
manutencao das varidveis de processo dentro de uma faixa ampla de operacdo limitada pelas
barreiras operacionais e de seguranca dos equipamentos (inventdrio, pressdes € temperaturas).
Por outro lado, a camada de controle supervisorio tem como principal fungdo calcular os
setpoints 6timos para as malhas de controle regulatério buscando dentro desta faixa ampla o
ponto de operagdo que representa maior qualidade do produto com menor custo operacional.

3.1.2 Classificacao das variaveis do processo

A anélise de um processo com fins de desenvolvimento de uma estratégia de controle
envolve a identificacdo e a classificacdo das varidveis existentes no sistema. A primeira
classificacdo apresentada divide as varidveis em dois grupos variaveis de entrada (input) e
variaveis de saida (output). As variaveis de entrada expressam a interferéncia do meio-
externo no sistema enquanto as varidveis de saida expressam a resposta do sistema as
varidveis de entrada.

As varidveis de entrada podem ser classificadas em variaveis manipuladas ¢
variaveis distirbio. As varidveis manipuladas podem ser manipuladas e alteradas pela
atuacdo do operador ou por um sistema de controle. Nas camadas de controle supervisorio,
normalmente as varidveis manipuladas sdo setpoints da camada de controle regulatério. Ja os
distdrbios sdo varidveis de entrada do sistema que ndo podem ser ajustadas para um valor
desejado, pois sao resultados de fatores externos.
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Uma estrutura de controle deve estar sempre preparada para lidar com os efeitos
causados pelos distirbios (capacidade de compensar distirbios). Os distirbios podem ser
classificados como disturbios medidos ou ndo-medidos, conforme a sua natureza e a
instrumentagdo existente na planta.

O conjunto de varidveis de saida é dividido em varidveis medidas e ndo-medidas.
Dentre as varidveis de saida medidas, algumas serdo selecionadas para serem controladas,
dependendo dos objetivos do processo. Uma varidvel de saida ndo-medida pode também ser
controlada, mas neste caso serd necessdria uma estimativa desta varidavel (inferéncia), a qual €
resultado de um célculo a partir de outras varidveis medidas e de um modelo matematico.

3.2 Modelagem do processo

A escolha e o projeto de controladores de processo requer sempre algum grau de
conhecimento sobre o comportamento do sistema. Isso consiste em investigar como suas
saidas mudam com o tempo sob a influéncia de perturbacdes em suas varidveis manipuladas
ou de distdrbio. Para o sucesso no projeto de um sistema de controle € necessario entender
como o processo opera, € esse entendimento € tipicamente expresso na forma de modelos
matematicos.

Quanto a linearidade os modelos podem ser lineares ou ndo-lineares. Embora os
modelos ndo-lineares reproduzam com mais realidade o comportamento dos processos, a
grande maioria dos controladores ativos nas plantas industriais utiliza modelos lineares devido
a facilidade de calculo das a¢des de controle. Na pratica, o que se faz € linearizar um modelo
nao-linear, quando este € disponivel, em torno de um ponto de operagao.

Uma outra caracteristica importante do modelo € sua representacdo ou nao através de
parametros. Os modelos nao paramétricos procuram estabelecer uma relacdo entre a variavel
dependente e a independente, sendo esta ultima pertencente ao dominio do tempo ou da
freqiiéncia. Os modelos ndo paramétricos mais simples sdo obtidos através de respostas da
planta a impulso ou degrau empregando-se o dominio do tempo. No dominio da freqiiéncia,
pode-se estimar uma fun¢do transferéncia através da razdo entre a transformada de Fourier
discreta do sinal de saida e a transformada de Fourier discreta do sinal de entrada (LJUNG,
1999).

Os modelos de processo podem ser obtidos a partir de leis fisicas que governam a
natureza do processo em estudo, neste caso sdo chamados modelos fenomenoldgicos, ou
através de técnicas de identificacdo de sistemas a partir de dados experimentais, neste outro
caso sdo chamados modelos empiricos.

O alto grau de complexidade dos processos industriais torna mais dificil a modelagem
fenomenoldgica dos processos. O caminho alternativo, nestes casos, ¢ a modelagem empirica.
Atualmente, € possivel encontrar na literatura uma grande quantidade de técnicas de
identificacdo de modelos empiricos, a maioria delas com aplicacdo direta ao controle de
processos.
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MACHADO (2003) em seu trabalho detalha o planejamento de perturbagcdes para
identificacdo de modelos dinamicos. Segundo ele, um aspecto importante na identificacdo de
modelos € a escolha da sua estrutura.

Entende-se por estrutura do modelo a presenga das parcelas deterministicas (resposta
do sistema depende apenas das entradas), estocdsticas (resposta do sistema independe das
entradas e sim de varidveis estocdsticas) e mista (modelo apresenta ambas as partes
deterministica e estocdstica). Muitas sdo as estruturas de modelos disponiveis, desenvolvidas
e documentadas na literatura.

A modelagem empirica é dividida em dois grandes grupos: modelagem discreta e a
modelagem no dominio continuo. A diferenca bdsica entre os métodos de identificacdo
discretos e continuos € que os ultimos fazem uso de operadores lineares ao modelo da planta,
de modo a transformar a equacdo diferencial associada ao sistema em uma equagdo discreta,
cujas derivadas de qualquer ordem podem ser conhecidas, aplicdvel a todos os instantes de
tempo dos dados de planta, permitindo a constru¢do de um sistema de equacdes para a
estimacdo dos parametros do modelo final. No entanto, como os dados de planta sao
disponibilizados e historiados de forma discreta pelos sistemas de supervisdo (PIMS), a
utiliza¢do de modelos discretos € bem mais comum e popular.

Basicamente, a grande maioria das estruturas dos modelos discretos podem ser
derivadas da equacdo abaixo.

B(q) Clg)
A(@)y(t) = = u(t) + —2=e(t
(@) y(®) F(q)?{()+D(g)€() o

onde a varidvel g € a representacdo da varidvel z (dominio da freqiiéncia) no dominio do
tempo, cujo operador q'l Y(tx) = Y(tx-1). Os polinomios A, B, C, D e F sdo funcdes que
possuem os parametros a serem estimados. A varidvel u(t) € o vetor de dados das entradas,
enquanto y(t) é o vetor das saidas do sistema. A varidvel e(t) representa distirbios ndo
medidos e ruidos de medigao.

A Tabela 3.1 apresenta as principais estruturas de modelos discretos encontradas na
literatura e com vasta aplicacdo na identificacdo de modelos de processo para aplicacdo em
controle.
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Tabela 3.1 Principais estruturas de modelos discretos encontrados na literatura.

Polind6mios usados na Equacdo 1 Estrutura do modelo
B(AeF=1,C=0) FIR
A,B(C=0,F=1) ARX
A,B,C(DeF=1) ARMAX
A,CB=0,D=1) ARMA
A,B,D(CeF=1) ARARX
A,B,C,D(F=1) ARARMAX
B,F(A=1eC=0) OE (output error)
B,F,C,D(A=1) BJ (Box — Jenkins)

Outro importante algoritmo de identificacdo € o do subespaco de estado (SUBID)
(OVERSCHEE, 1989). Este algoritmo cria bloco de matrizes do tipo Hankel com os dados de
entrada e saida e faz uso de projecdes obliquas e decomposicao em valores singulares para se
determinar a ordem do sistema, as matrizes de observabilidade e o vetor de estados e, por
conseqiiéncia, determinar as matrizes A, B, C e D que compde a representacdo do sistema em
espaco de estado:

d:
A = Ax + Bu
dt
v==Cx+Du

(3.2)

A grande vantagem deste algoritmo é a determinacdo da ordem do sistema, isto é, a
ordem das funcdes envolvidas ou do tamanho das matrizes de representacdo em espago de
estado, e a possibilidade de utilizacao para identificagdo MIMO (Multi-Input-Multi-Output).

Os dados de planta, principalmente os das varidveis de interesse, quase na totalidade,
contem além do efeito das entradas, os efeitos dos ruidos de medida e de distirbios ndo
medidos. Desta forma, a estrutura do modelo a ser identificado deverd conter tanto relacdes
deterministicas, quanto relacdes estocdsticas. Podem haver casos em que os dados de saida
nao sdo afetados por distirbios e 0 modelo a ser identificado devera conter apenas a estrutura
deterministica. Observando a Tabela 3.1 conclui-se que as estruturas ARX, ARMAX e BJ
contemplam ambas as relagdes, enquanto que as estruturas FIR e OE nao. O modelo gerado
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pelo algoritmo de Poisson (PINTO, 2003), encontrado na literatura, € puramente
deterministico enquanto os modelos gerados por SUBID podem considerar ambas as partes,
deterministica e estocdastica.

3.3 Analise do comportamento do processo

Aqui sdo apresentadas algumas ferramentas de anélise do comportamento dinamico e
da controlabilidade operacional (CO) de sistemas a partir do seu modelo matematico. Através
desta andlise € que serdo estabelecidos as restri¢des do sistema de controle e seu pareamento
ideal entre varidveis de entradas e de saida.

De maneira geral, a estabilidade de um sistema linear € definida pelos seus pdlos. Os
polos expressam os modos proprios do sistema constituindo a base dinamica para a resposta
do sistema enquanto os zeros expressam as conexoes diretas entre as entradas e as varidveis
de estado do sistema constituindo a ponderagao dessas bases.

A controlabilidade operacional da planta é avaliada através de ferramentas que buscam
tornar a etapa de estruturagdo do controlador mais simples e natural possivel. Diferentes
estruturas de controle apresentam diferentes comportamentos quanto a rejei¢do de distirbios
externos, grau de acoplamento, robustez e grau de ndo-linearidade, logo, a medida destes
fatores é uma ferramenta indispensdvel para atingir bons resultados.

3.3.1 Ferramentas para analise do comportamento dinamico

Zeros de transmissdo

Em sistemas SISO zeros sd@o simplesmente os valores de s para os quais a funcdo de
transferéncia G(s) se anula. O conceito equivalente para sistemas multivaridveis ¢ um pouco
mais complexo, pois leva em conta a dire¢do dos sinais.

A direcdo dos sinais em sistemas de controle nada mais € que a distribui¢do de energia
nos diversos canais do sistema multivaridvel. Esta distribuicdo tem influéncia decisiva no
efeito que os zeros de transmissao terdo sobre o sistema.

A presenga de zeros em um determinado canal do sistema ndo indica necessariamente
a existéncia de um zero de transmissdo ou, havendo zeros no sistema, que sua posi¢cao €
equivalente. A posicao dos zeros de transmissdo estd relacionada ao posto da matriz de ganho,
correspondendo aqueles valores de s = z que tornam o posto da matriz de ganho G(z) inferior
ao seu valor normal (FARINA, 2000).

De um modo simples pode-se dizer que a dire¢do de entrada de um zero de
transmissao representa a distribuicdo da energia de um dado sinal de entrada, de tal forma que
o efeito deste zero serd mais forte quanto mais se aproximarem as direcdes de entrada do sinal
e do zero de transmissdo (#;). Do mesmo modo, existe uma direcdo de saida para cada sinal,
que representa a distribui¢do da resposta do sistema nas diversas varidveis frente ao sinal de
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entrada. Assim, a direcdo de saida de um zero de transmissdo (y.” ) indica em quais varidveis
serd mais notdrio o efeito deste componente (FARINA, 2000).

Polos multivaridveis

De maneira andloga ao observado em sistemas SISO, os pdlos de um sistema
multivaridvel representam os valores de s = p para os quais a matriz de ganho G(p) apresenta
uma singularidade, seus valores sdo levados ao infinito para um sinal com direcdo de entrada
igual a do pélo (u,).

Para sistemas com representacdo em espago de estados, a avaliacdo é feita de forma
simples através dos auto-valores da matriz A. Cada pélo de um sistema MIMO deve aparecer
em pelo menos uma das matrizes de transferéncia dos canais. A relacdo da localizagdo dos
polos de transmissdao com a estabilidade do sistema € idéntica a de sistemas SISO: um sistema
¢ assintoticamente estdvel se e somente se a parte real dos pdlos de transmissao for negativa
(FARINA, 2000).

Direcionalidade de zeros e pélos

As direcdes de entrada (uz) e saida (yz) de um zero de transmissao sao tais que

Gz, =0

P 33
vIG(z)=0 G-3)
onde o sobrescrito H indica o transposto conjugado ou Hermitiano do vetor.

Os zeros de transmissdo e suas direcOes podem ser calculados pela solucdo de um
problema generalizado de valores caracteristicos:

F-si B‘F%:

C Dlu, | (3.4)
B al4—s1 B B
[T:o v ]{ C D_'_[ 0 (3.5)

Outra alternativa para se determinar as direcdes de entrada e saida podem ser obtidas
através da decomposi¢cao em valores singulares (SVD) de G(z)

nroonr

r'l.l'
Glz)=UI V¥ :Zr.f,.o;vf":r..f!,.O'IfoJr...Jrum.O' v (3.6)
i=1
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Nesse caso os zeros precisam ser conhecidos e nao é possivel obter as direcoes de
entrada e saida dos estados. A direcdo de entrada e saida do zero (o;,) é fornecida pelos
vetores € u,,e Vv, respectivamente, onde nr corresponde ao posto normal da matriz de
transferéncia G(s). Dessa forma, se G(s) ndao tem um posto completo pode ser dificil
identificar qual entrada e qual saida corresponde ao zero uma vez que mais de um valor
singular é identicamente nulo na decomposi¢do. Se um zero e um pdélo tem a mesma
localizacdo, mas apresentam dire¢des diferentes, eles nao se cancelam, e a decomposi¢ao
SVD nédo fornece as direcdes corretas devido a problemas numéricos avaliando a expressao

abaixo (HAVRE & SKOGESTAD, 1996).

G(z)=C(zI-4Y'B+D 3.7)

Da mesma maneira os pélos de um sistema multivaridvel estdo associados com as
dire¢des de entrada (up) e de saida (y,), tais que o sistema apresenta ganho infinito nessas

direcdes.

l’"}’{ g;r:m , =

Para evitar problemas numéricos, pode-se reescrever as equacdes 3.8 como
G ply, =0
upHG_I[;p) =0 (3.9)

A suposi¢do da existéncia da inversa de G(s) implica no fato de que os mesmos
algoritmos vistos anteriormente para os zeros de transmissdo podem ser utilizados para o
célculo das direcdes dos pélos bastando substituir G(s) por G”'(s) e z por p. Uma observacio
importante € que as dire¢des dos pdlos independem da matriz D da realizagdo do sistema, ou
seja, pode-se alterar D livremente sem alterar as dire¢des dos polos. Essa constatacdo permite
uma maior flexibilidade na avaliacdo numérica das direcdes dos polos, pois independente da
nova matriz D escolhida, os pdlos do sistema original serdo fatalmente zeros do sistema
modificado. Essa € uma constatacdo importante tendo em vista que a inversdao de um sistema
linear passa pela inversdo da matriz D que na maioria dos sistemas de engenharia quimica,

cuja inter-relacdo entre entradas e saidas € realizada através dos estados, ¢ uma matriz
singular nula.

No entanto, uma outra maneira (simples) para obten¢ao das dire¢des de entrada e saida
dos pdlos de um sistema em sua realizagdo € descrita a seguir

- H
v, =Cxp; u,=8"x,

(3.10)

Onde
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Axy = pxg

xFAa=x"p
z z (3.11)

Fatoragdo de zeros e polos

O conhecimento das dire¢des dos polos e zeros de um sistema multivariavel, além de
permitir a andlise do efeito desses fatores, serve de base para a fatoracdo do sistema,
promovendo uma separacao de caracteristicas, como poélos e zeros localizados no semi-plano
direito (SPD). Esses caracteres sdo limitagOes inerentes do processo € ndo podem ser
cancelados em malha fechada para manter a estabilidade interna da malha de controle. Esta
fatoracdo pode ser feita via fatoragdao Blaschke gerando a fatoracdo de entrada e saida do
sistema respectivamente.

Gls)=G,()F,(s);  G(s)= F,(s)Go(s) a2

Onde Gi e Go sdao matrizes de transferéncia contendo os zeros/pélos no SPD e os
filtros Fi(s) e Fo(s) consistem no produto de uma série de filtros de primeira ordem “all pass”
contendo todos os zeros/p6los no SPD do sistema. Estes filtros apresentam dimensao k x k.
Onde k corresponde ao nimero de saidas para a fatoracdo na saida e ao nimero de entradas
para a fatoracdo na entrada. Filtros “all pass™, sdo filtros cuja magnitude espectral € unitdria e
tem como objetivo promover uma mudanga de fase (“phase shift”’) do sinal de entrada.

Estabilidade, robustez e desempenho robusto

A estabilidade e a robustez sdo caracteristicas desejadas em um projeto de controle.
Em andlise de sistemas de controle existem dois tipos de estabilidade, a estabilidade de
entrada e saida também chamada de BIBO (Bounded-Input Bounded-Output Stability), e a
estabilidade Lyapunov ou estabilidade interna.

Como o proprio nome sugere, um sistema € considerado estdvel se ele apresenta uma
resposta limitada para qualquer condicd@o inicial e sinal de entrada também limitado. Um
sistema linear invariante no tempo apresenta estabilidade BIBO se todos os pdlos do sistema
tem a parte real negativa. Por outro lado, um sistema é considerado com estabilidade interna
se os estados permanecerdo limitados todo o tempo para qualquer condicao inicial finita. Esta
definicdo € necessdria, mas ndo suficiente para garantir a estabilidade de um sistema de
controle. Para completar a defini¢do € necessdrio garantir que ndo ocorra cancelamento de
zeros de transmissdo ou pélos no SPD pelo controlador.

Uma definicdo mais genérica, que € suficiente e abrange os dois conceitos anteriores
baseia-se no fato de, para um sistema estavel, a insercao de um sinal finito em qualquer ponto
da malha deve provocar apenas sinais também finitos em todos pontos da malha.

Um sistema de controle € dito possuir estabilidade robusta, se ele € internamente
estavel para todas as condi¢des de operagdo da planta levando em consideragdo a incerteza
associada ao modelo.
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3.3.2 Ferramentas para analise da controlabilidade operacional

Ganho multivaridavel

A andlise da direcionalidade se baseia na generalizacdo do conceito de ganho para
sistemas multivaridveis e € realizada com base na intensidade do sinal de saida, ou seja, na
energia retornada por um sistema em resposta a uma energia oferecida pela entrada. Essa
intensidade pode ser medida de forma eficiente pela norma euclidiana.

|Gy, = 7 (Glo)) (3.13)

Sendo E(G(O)) o maximo valor singular na decomposicio de G(0) em valores
singulares. A expressdo 3.13 consiste no maximo ganho do sistema no estado estaciondrio.
Essa norma pode ser avaliada ao longo da freqiiéncia resultando em curvas de ganhos
dindmicos, de forma que o ganho de um sistema multivaridvel € limitado acima e abaixo pelo
maximo o(G(0)) e pelo minimo ¢(G(0)) valor singular respectivamente.

Condicionamento Minimo

A forma mais tradicional de mensurar o grau de direcionalidade de um dado sistema é
através do condicionamento do sistema definido pela razao entre o0 maximo e o minimo valor
singular da matriz de ganhos do sistema.

o(G(0))
c(G(0))

h;

(3.14)

Sistemas que apresentam valores elevados de condicionamento (valores superiores a
50) sdao fortemente sensiveis as incertezas na entrada implicando em certa dificuldade no
projeto do controlador.

O condicionamento do sistema € influenciado diretamente pelo sistema métrico de
unidades utilizado para a medida das varidveis de entrada e saida, de forma que o
escalonamento do sistema de forma adequada diminui a sensibilidade do sistema as incertezas
sem interferir na interacdo entre as malhas de controle.

Matematicamente o escalonamento do sistema pode ser realizado multiplicando-se
matrizes diagonais reais e nio singulares a esquerda (L) e a direita (R) do sistema G(s). Os
valores 6timos assumidos por essas matrizes podem ser obtidos pela solugdo do seguinte
problema de otimizacio o(G(0))

23 (3.15)

Indicando que as matrizes de escalonamento sdo dependentes da freqiiéncia em que é
calculado. Desta forma, um sistema pode apresentar problemas de direcionalidade em
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determinadas freqii€éncias e em outras, ser bem condicionado. Na pratica deve-se escolher em
qual freqiiéncia essas matrizes serdo usadas para escalonar o sistema original, o que € feito
utilizando a freqiiéncia mais importante para a malha (TRIERWEILER, 1997).

RGA-Matriz de ganhos relativos

Interacdo € uma importante propriedade do sistema e constitui a diferenga entre
sistemas MIMO e sistemas SISO. Um sistema MIMO com pequena interacdo pode ser
considerado com um sistema Multi-SISO. Isto significa que cada canal pode ser considerado
de forma independente dos demais tornando o projeto do controlador mais fécil e a sintonia
on-line direta. Interacdo ndo € algo ruim em principio, em muitos casos pode ser um
beneficio, uma vez que problemas de restricdes nos atuadores podem ser reduzidos, o efeito
de zeros no SPD nao acoplados a uma saida pode ser movido de um canal para o outro, o
mesmo se aplica até certo ponto para tempo morto (TRIERWEILER,1997).

O principal problema com a interacdo de sistemas é que se passa a ter mais liberdade,
e usualmente mais liberdade requer mais conhecimento e entendimento para que se possa
utiliza-la corretamente. Para medir o quanto precisamos saber sobre os sistemas, ¢ necessario
mensurar o grau e o tipo de interacdo. A medida cldssica é o RGA.

O RGA, ou Matriz de Ganhos Relativos (Relative Gain Array), foi introduzido por
BRISTOL (1966) como uma medida do grau de interagc@o entre todos os possiveis pares de
sistemas SISO, em estado estaciondrio, em uma determinada configuragdo de controle.

O RGA de uma matriz complexa ndo singular M, de dimensao n x n, € denotado como

RGA(M) definido pela expressao 3.16, onde a operacdo ® indica uma multiplicacdo elemento
a elemento (freqiientemente chamada de Hadamard ou produto Schur).

RGA(M)Y=M x (¥

(3.16)
O RGA pode ser calculado pontualmente por
o om, det(ar?
'q”;f - i‘_ 1}?’ é*‘)
det{M ) .

Onde det(M") indica o determinante da matriz resultante da remog¢do da linha i e da
coluna j da matriz M e m;; o elemento da linha i e coluna j.

O RGA é uma medida muito importante da controlabilidade de um dado sistema,
sendo uma medida do grau de interacdo, da dominancia diagonal. O RGA mede a
sensibilidade de um sistema sendo independente do escalonamento.

Valores de 4; = 0 indicam que a varidvel de saida i ndo sofre influencia da varidvel de
entrada j. Quanto mais este valor se aproxima de 1, mais forte é a dependéncia da varidvel de
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saida i com a varidvel de entrada j. Valores negativos de A;; indicam que o sinal do ganho em
malha aberta em relacdo a malha fechada tem sinais diferentes o que € perigoso, uma vez que
o sistema € condicionalmente estavel, devendo este canal ser evitado na escolha do
pareamento.

A andlise de sistemas através da Matriz de Ganhos Relativos foi introduzida como
uma medida da interagc@o estaciondria entre entradas e saidas para o projeto de controladores
descentralizados, porém sua utilizacdo pode ser estendida avaliando-se a matriz para G(s) para
diversas freqiiéncias (RGA dinamico). As regras para escolha do pareamento sao semelhantes
as descritas para 0 RGA estaciondrio: busca-se uma matriz de ganhos relativos mais proxima a
identidade na regido da freqiiéncia de corte do sistema (SKOGESTAD &
POSTLETHWAITE, 1996).

A interagdo entre duas malhas € dita positiva, se todos os elementos da RGA oriundos
dessa relagdo sdo positivos. Para um sistema 2x2 € facil verificar que se hd um nimero par de
valores positivos na matriz de ganho do sistema, o valor do A;; = 1/ (1 — k; zkz,; / k;.1k2.2) seré
positivo e compreendido entre 0 e 1. Esse € um tipo comum de interacio em sistemas
multivaridveis, e sobre essas condicdes uma malha ‘ajuda’ a outra (TRIERWEILER,1997).

Na existéncia de um nimero impar de valores positivos na matriz de ganho do
sistema, o valor do primeiro RGA (4,,) serd ou menor que 0 ou maior que 1, neste caso o tipo
de interacdo € dita negativa. Nesta condicdo, haverd valores de RGA negativo, indicando
sinais contrarios em malha aberta e em malha fechada. Para este tipo de interacdo, as malhas
competem entre si (TRIERWEILER,1997).

Os valores da matriz RGA, encontram-se relacionados com o determinante da matriz
de ganhos G(0), por isto a matriz RGA constitui-se também num indicador do grau de
sensibilidade do processo a erros de modalagem. Se os elementos da matriz RGA para um
determinado processo sdo elevados, o processo € altamente sensivel a erros de modelagem.

Desempenho desejado e desempenho alcangdvel

O desempenho pode ser estabelecido por qualquer comportamento dinamico tipico,
sendo especificado de forma independente para cada varidvel de saida do processo em estudo.
No Apéndice A, do trabalho escrito por ESCOBAR (2006), sdo definidos critérios de
avaliacdo de desempenho que servem como base para a apresentacdo de algumas
possibilidades nesta escolha visando a sistematizacdo do procedimento. Cabe ressaltar que
esta € uma escolha que depende diretamente dos objetivos e que deve ser feita de forma
adequada, compativel com a ordem da dinamica da planta.

O desempenho para cada saida é estabelecido através de especificagdes no dominio do
tempo que sdo entdo mapeadas para uma funcdo genérica. Para uma funcdo de segunda
ordem, pode-se especificar o tempo de subida e a sobre-elevacao permitida em malha fechada.
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(3.18)

Na expressdo acima, @, é a freqiiéncia natural ndo amortecida e & é o fator de
amortecimento. Com base na maxima sobre-elevacdo permitida e no tempo de subida, esses
parametros sao facilmente determinados.

A escolha dos parametros deve ser feita considerando as restricdes do processo.
Limitagdes no desempenho por ruido de medicdo, restricdes nas entradas (saturacdo), e
incertezas associadas ao modelo estdo sempre presentes nas malhas de controle e essas
limitacdes devem ser consideradas, mesmo que de forma qualitativa, na escolha do
desempenho desejavel. Por um lado, controladores muito rapidos podem passar a responder
aos ruidos e sdo mais faceis de levar o sistema a uma condi¢@o de saturacdo. Por outro lado,
controladores muito lentos podem demorar na supressdo aos distirbios sobre os quais o
processo se encontra sujeito.

Além dessas limitacOes, existem as limitagdes inerentes ao processo, cOmMoO por
exemplo, elementos de fase ndo-minima (zeros de transmissdo do SPD e tempo morto) e
instabilidades (p6los no SPD), que devem ser consideradas no desempenho desejdvel
estabelecendo o chamado desempenho alcancavel do sistema.

Os fatores de fase ndo-minima limitam a maxima velocidade com que o controlador
pode atuar, enquanto que a presenca de pélos no SPD estabelece a velocidade minima que o
controlador deve atuar para evitar a instabilidade do sistema em malha fechada.

De maneira geral, essas caracteristicas devem estar presentes na equacao do sistema
em malha fechada, o que pode ser realizado pela fatoragdao do sistema e a inser¢ao dos filtros
obtidos no desempenho desejavel de forma a obter o desempenho alcancavel. Métodos de
fatoracdo, bem como detalhes sobre essa relacdo desejavel-alcangdvel foram propostos por
TRIERWEILER (1997) e detalhados por ESCOBAR (2006). Considerando os filtros Fo,
(fatoragdo de zero na saida), F, (fatoragdo de p6lo na entrada), Dy € Do (fatoragdo de tempo
morto na entrada e na saida do sistema respectivamente), o desempenho alcangavel 7(s) pode
ser obtido a partir do desempenho desejdvel Ty(s) através da expressao 3.19, onde se preserva
as caracteristicas estdticas (7(0)=T4(0)) e as propriedades de robustez especificadas (T e Ty
tem os mesmo valores singulares).

T(s) = Dy (5)F,, (s)EL )1 — (1 - T, ())F; L (0)F,, ()], (5) (3.19)

Ntimero de desempenho robusto (RPN)

O nimero de desempenho robusto (RPN) foi introduzido por TRIERWEILER (1997)
como uma maneira sistemdtica para determinacdo da controlabilidade de um sistema, sendo
um indice quantitativo que auxilia a escolha de uma estrutura de controle apropriada. O RPN
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leva em considera¢do, ao mesmo tempo, o grau de acoplamento entre as diversas malhas de
controle do processo e a regido de freqiiéncia de operacdo da malha, sendo definido pela
expressao 3.20, onde, E(M) e ¥ (M) representam o méximo valor singular e condicionamento
minimo respectivamente da matriz M correspondente.

PN =T,,(G.T,0) = sup T(G,T)]
R (3.20)

r[G,T)i \XE([J— T(jo)]r( ja)]}:; 7 (G(jw))+

Y (Gljw)), (3.21)

O RPN € composto de dois termos:

O termo of[/ - T(jw)|T(jw)) é chamado de funcdo peso RPN e tem seu méximo
proximo a freqiiéncia de corte do sistema, onde as incertezas em sua proximidade sdo as mais
importantes para a estabilidade robusta do projeto de controle.

. . 1
O termo [7 (G( jw))+m

J € responsavel pela avaliacdo da direcionalidade do

sistema.

O RPN indica o desempenho e robustez para uma dada estrutura de controle, servindo
como ferramenta para avaliar projeto de controladores baseados em uma simples inversdao da
planta. Este nimero representa o potencial de dificuldade de se alcancar o desempenho
desejado para o sistema com o modelo analisado. Uma boa estrutura de controle € aquela com
RPN reduzido, usualmente inferior a 5,0.

3.4 Projeto da estrutura de controle

O projeto da estrutura de controle é a principal etapa no projeto de um sistema de
controle. Nesta etapa os resultados obtidos nas etapas anteriores sdo utilizados para defini¢dao
do pareamento adequado entre as varidveis manipuladas e controladas. A escolha da estrutura
de controle pode ser definida como a etapa que antecede a sintonia do controlador.

Para o sucesso de um projeto de controle € necessario que o processo seja capaz de
atingir os objetivos desejados. O sistema de controle neste caso ird apenas fornecer os meios
mais adequados para que o processo atinja seus objetivos. Assim, o projeto do sistema de
controle se resumird a selecdo adequada de varidveis manipuladas para o atendimento aos
requisitos exigidos pelas varidveis controladas (ALBERTOS e SALAS, 2003).

Uma boa escolha do pareamento adequado entre as entradas e saidas do sistema
constitui a decisdo mais importante para o bom projeto de uma estrutura de controle, cujos
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objetivos s@o reunir caracteristicas de rejeicao a disturbios (caracteristicas reguladoras), boa
resposta a mudancas de ponto de operacdo (caracteristicas servo) e robustez (avaliada
matematicamente através do condicionamento da matriz de transferéncia do sistema para
varias frequéncias). Um sistema onde a estrutura de controle ndo foi devidamente escolhida
apresenta limitacoes que nem as técnicas mais modernas de controle sdo capazes de superar
(FARINA, 2000).

Atualmente, existe na literatura uma quantidade enorme de teorias que buscam
estabelecer critérios para o projeto de estruturas de controle. A maior parte delas dd énfase a
decisdes de cardter estrutural utilizando heuristicas qualitativas para o projeto do sistema de
controle. A vantagem destas técnicas é sua baixa dependéncia de modelos ou representagdes
extremamente quantitativas do comportamento do processo muitas vezes indisponiveis ou de
dificil obtencdo. A escolha do pareamento adequado, segundo estas teorias, € feita a partir da
andlise de pré-requisitos exigidos as classes de varidveis (controladas e manipuladas).

SEBORG et al. (1989) realiza uma discussdo sobre a sele¢do de varidveis controladas
manipuladas e medidas de forma qualitativa:

Selecao de varidveis controladas
1. Selecionar varidveis de saida que ndo se auto-regulam.

2. Escolher varidveis do processo que potencialmente podem ultrapassar limites
fisicos de equipamentos ou restricdes operacionais.

3. Selecionar varidveis que sejam medidas diretas dos parametros de qualidade do
produto e que apresentem caracteristicas dindmicas e estaticas favoraveis.

Selecdo de varidveis manipuladas

1. Selecionar varidveis de entrada que influenciam rapidamente e com boa amplitude
as varidveis controladas.

Selecdo de varidveis medidas

1. Selecionar como varidveis medidas aquelas que possuam potencial elevado de
causar distirbios ao processo.

Em FARINA (2000), um procedimento sistemdtico e quantitativo € apresentado para
projeto de estruturas de controle baseado na defini¢do do desempenho desejado para o sistema
em malha fechada e no nimero de desempenho robusto introduzido por TRIERWEILER
(1997).

Segundo o procedimento sistemdtico proposto por FARINA e TRIERWEILER a
estrutura¢ao do controlador € realizada a partir da obten¢do de um modelo representativo do



3.4 PROJETO DA ESTRUTURA DE CONTROLE 27

processo e da definicdo do desempenho desejado para o controlador. A existéncia de fatores
de fase ndo-minima no modelo irdo diminuir o desempenho final obtido pela estrutura
escolhida elevando o RPN. A elevacdao do RPN € o indicativo de que a estrutura ndo é
adequada para atingir o desempenho desejado em malha fechada. Neste caso o usudrio devera
rever o desempenho desejado ou alterar a estrutura de controle.

Na primeira etapa da metodologia, o usudrio calcula o intervalo de freqii€éncias do
sistema, usualmente avaliado a partir do grifico de Bode para o modelo em andlise. Na
metodologia RPN a freqii€ncia mais importante corresponde a freqii€ncia de corte, ou seja, a
freqiiéncia na qual o RPN apresenta seu maximo. Depois de identificado o intervalo de
freqiiéncias, o usudrio define o desempenho desejado para as saidas do sistema em malha
fechada e entdo, o sistema é fatorado para a identificacdo de limitadores de desempenho.
Ap6s a etapa de fatoragdo, calcula-se o desempenho alcancavel, o condicionamento minimo e
posteriormente o nimero de desempenho robusto. A figura 3.1 mostra de forma esquematica e
resumida o procedimento sugerido por FARINA.

Modelo do
Processo

A 4

Determina Calculao )
Intervalo de condicionamento
Freqliéncias minimo e as matrizes de J

escalonamento

Fatoragdo do
Sistema 4

Especificacido do
desempenho
desejado

Figura 3.1 Metodologia proposta por FARINA baseada no RPN.

A 4

Calcula o
desempenho

Calcula o RPN ]
alcancavel

De maneira geral, percebe-se que na etapa de projeto da estrutura de controle nao ha
uma regra Unica ou uma metodologia global que fornega diretamente o resultado final
desejado. Cabe ao projetista escolher adequadamente dentre as diversas ferramentas de
andlise do comportamento do processo, existentes na literatura, aquelas que melhor lhe
auxiliam na criacdo da estrutura de controle.

O uso de regras qualitativas para a sele¢do de varidveis de entrada e saida como a de
SEBORG, mostrada acima, em combinacdo com a metodologia RPN e a andlise da matriz
RGA representa, por exemplo, um método interessante e direto para a estruturagdo de
controladores multivaridveis. Num primeiro momento o usudrio faz uso das regras
qualitativas para escolha dos inputs e outputs do sistema, posteriormente utiliza a metodologia
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RPN para identificar a potencialidade do sistema atingir o desempenho desejado e por dltimo,
através da matriz RGA, escolhe os canais adequados e que interagem mais fortemente com as
varidveis de saida do processo.

3.5 Sintonia do controlador

Atualmente, mais da metade dos controladores utilizados na industria sao do tipo PID
ou suas variagoes (P, PI e etc). Devido a sua vasta aplicacdo nos diversos seguimentos da
industria, diferentes técnicas vém sendo estudadas ao longo dos anos buscando estabelecer
regras para o ajuste da sintonia destes controladores (OGATA, 1982).

Embora os controladores PID, no caso SISO, possuam apenas trés parametros para
ajuste, um procedimento sistemdtico de sintonia desses pardmetros ndo é trivial. ASTROM e
HANGLUNG (1995) reportam que somente 20% das malhas de controle existentes
industrialmente funcionam adequadamente, dentre estas, 30% possuem problemas relativos a
sintonia de seus parametros.

Dentre as muitas regras e métodos para ajustes de controladores PID destacam-se
aquelas que utilizam aproximacgdes no dominio da freqii€éncia. A principal vantagem destas
técnicas € a possibilidade de especificacdo de um desempenho desejado para o controlador em
malha fechada. A idéia bdsica destes métodos € ajustar o controlador de forma que sua
resposta em malha fechada seja a mais proxima possivel da resposta desejada e especificada

pelo projetista.

FACCIN (2004) apresenta em seu trabalho uma metodologia muito intuitiva para
sintetizar controladores do tipo PID SISO baseada na resolucdo de um problema de
otimiza¢do no dominio da freqiiéncia que minimiza a diferenca entre a resposta do sistema em
malha fechada frente a uma perturbacdo do tipo degrau unitdrio, e uma resposta especifica
desejada representada por uma fun¢do desempenho alcancavel (FDA).

A Figura 3.2 mostra a malha feedback proposta por FACCIN como ponto de partida
para a sua metodologia. Nesta configuracdo, o bloco compensador Cp; preserva as agdes
inerentes aos modos proporcional e integral que em geral € semelhante nos diversos
equacionamentos existentes para o controlador PID. Os blocos Csp € Cpy s@o pré-filtros que
implementam a acdo derivativa que variam de acordo com a parametrizag¢do utilizada pelo
sistema de controle.
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Figura 3.2 Malha feedback proposta por FACCIN (2004).

Para a configuracdo acima proposta, a funcdo em malha fechada para um sistema
SISO € dada pela equagao abaixo:

o () GE)C,()C,()
Is)=—c
oy sy 1+ GO, (), ()

(3.22)

Neste caso, a diferenca entre o desempenho atingido pela malha e o desempenho
desejado pelo projetista € definido pela seguinte equacao:

G(s5)C,,(s)C,,(s) B
L+ G()C, (s)C L, (s)

AT(s)=T(s)-T,(s)= T,(s)

(3.23)

Este problema é formulado no dominio da freqiiéncia para um vetor @ com N
componentes através da resolucio do seguinte problema de otimizagao:
1 \ 2
|
ro-n6k
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(3.24)

Segundo o método de FACCIN, a solu¢do deste problema de otimizacdo fornece a
sintonia que melhor aproxima a resposta do sistema a fun¢do desempenho especificada Ty
para uma perturbacdo do tipo degrau unitario.

ESCOBAR (2006) redesenhou a metodologia de FACCIN para sistemas MIMO. Na
extensdo deste problema para sistemas multivaridveis a multiplicacdo envolvida € matricial e
nio comutativa o que torna o método um pouco mais complexo. A fun¢do transferéncia em
malha fechada para sistemas MIMO, neste caso, usando como referéncia a malha proposta na
Figura 3.2 € representada pela seguinte equacao:

T(s) = [I + G(5)Cpy (5)Copy ()] G(5)C y (5)C s (5) (3.25)
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A matriz G(s) possui no saidas e ni entradas, sendo de dimensao no x ni. Da mesma
forma, o controlador Cp; possui dimensado no x ni e os filtros Cpy € Csp sdo matrizes quadradas
de dimensdao no. A funcdo desempenho desejavel T, € especificada para cada saida do
processo, logo sua dimensdo também € no x no. No caso MIMO, a diferenca entre o
desempenho atingido e o desempenho desejavel € expressa pela seguinte equagao:

el

AT(5)= S()[G(5)Cr (5N Cip(5) ~ Cop ()T, ()~ T (5)]

(3.26)

Onde S(s) representa a funcdo sensibilidade aproximada pelas expressoes:
S,(s)=S(s) (3.27)
Sy(8) = ~T,(s)) (3.28)

De maneira andloga ao método para sistemas SISO, o problema para sistemas MIMO
€ resolvido no dominio da freqiiéncia para um vetor @ com N componentes através da
resolu¢do de um problema de otimizacdo para cada coluna j expressa em (3.29), onde o
subscrito j indica a coluna j e o subscrito jj o elemento algébrico situado na linha j e coluna j
do termo correspondente.

FO, = mjg D SGNGEIC,,, w({ (s) —L‘ﬁf{5‘}?@*{5’}‘,@5 — 1y, m} )

ayn) °(3.29)

Segundo ESCOBAR, o método de resolucdo € executado de maneira iterativa no vezes
até que todas as colunas de todos os blocos (Cp, Cpy € Csp) tenham sido calculadas,
fornecendo assim a sintonia do controlador multivaridvel que melhor aproxima a resposta
desejada para o sistema em malha fechada.



Capitulo 4

Descricao do processo

Neste capitulo serdo apresentadas as particularidades do processo de uma planta
petroquimica de produgdo de poliestireno cristal (General Purpose Polistyrene - GPPS). Esta
unidade industrial foi utilizada para validacdo da sistemadtica proposta para desenvolvimento
de controle avangado de processos. Aqui serdo discutidos também os objetivos principais do
processo, 0s pontos criticos e as restrigdes das estratégias de controle atualmente utilizadas na
unidade.

4.1 Planta de poliestireno cristal (GPPS)

O processo em estudo neste trabalho de pesquisa € o de polimerizacio em massa do
estireno para a producdo de poliestireno industrial, conhecido como GPPS ou poliestireno
cristal, cuja principal caracteristica é ser transparente como o vidro. Atualmente, hd iniimeras
aplicagdes para este tipo de poliestireno que variam desde embalagens descartdveis até
aplicacdes mais nobres como gabinetes de eletroeletronicos e componentes de
eletrodomésticos.

O poliestireno cristal é produzido comercialmente em diversas configuracdes
reacionais, no processo em estudo, a reacdo ocorre em dois reatores continuos tipo tanques
agitados (CSTR) em série, Figura 4.1. O meio reacional € mantido sob condi¢des isotérmicas,
na presenca de perdxido organico como iniciador e requer o uso de solvente para controle da
reacdo.

No primeiro reator, chamado de pré-polimerizador, obtém-se um contetido de sélidos
de, aproximadamente, 30%. O produto, na forma polimero fundido dissolvido em solu¢do de
estireno e solvente, deixa o segundo reator com conversao de 70%.

Na saida da reagdo esta solu¢do é pré-aquecida a 230°C para que o mondmero nao
convertido e o solvente sejam retirados através de dois estdgios de desvolatizagdo (vasos
flash). Apdés a secdo de desvolatizacdo o polimero, livre de mondmero residual, €

N N

encaminhado a etapa de granulacdo e posteriormente a armazenagem. O mondmero € o
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solvente evaporados na se¢ao de desvolatilizagdo, sdo reciclados para unirem-se a corrente de
alimentacdo do pré-polimerizador, onde estireno fresco entra na unidade.

A planta de producdo em estudo € projetada para produzir até 4 grades distintos, cada
um com determinada faixa de especificacdo para massa molar média e indice de fluidez.
Abaixo estdo relacionados os principais grades e suas particularidades:

Grade A: Poliestireno cristal de alta massa molar e baixo indice de fluidez que combina alta
resisténcia térmica e elevada resisténcia mecanica.

Grade B: Poliestireno cristal de alta massa molar e baixo indice de fluidez, com balango de
propriedades termomecanicas.

Grade C: Poliestireno cristal que combina boa processabilidade, alto indice de fluidez e
moderada resisténcia mecanica e térmica.

Grade D: Poliestireno cristal de alta fluidez e excelente processabilidade em moldes de
desenho complexo e paredes finas.

Os dois primeiros grades relacionados possuem alta massa molar, por este motivo sdao
denominadas grades duros, ja os dois ultimos, devido a baixa massa molar, sio chamados
grades moles.

Os produtos de poliestireno cristal podem ser classificados em 3 tipos comercialmente
comuns, que sdo os produtos chamados high-heat, grades de alta massa molar, similar ao tipo
A, medium-flow, grades de média massa molar, similar ao tipo B, e os high-flow, grades de
baixa massa molar, similares aos tipos C e D. Um produto de alta massa molar, high-heat, é
comumente utilizado em extrusdo ou processos para espumados, e € assim denominado
devido suas propriedades térmicas elevadas. Os produtos de medium-flow e high-flow sdo
principalmente usados para moldagens por injecdo. A maioria dos produtores de poliestireno

cristal fabricam resinas em cada um destes trés tipos de produtos.

Conforme classifica CHEN 2000 o padrdo do grade high-heat € a produg¢do de um
polimero com indice de fluidez, MFI (melt flow index), muito baixo, em um intervalo de 1,5 a
2,5 (g/10min.). A massa molar média € esperada ser proxima a 300.000, enquanto que a
massa molar média numeral deve ser maior do que 100.000. Normalmente estes grades nao
utilizam 6leo mineral (o que confere elevadas propriedades térmicas).

O objetivo de um grade de medium-flow é a producdo de um polimero com uma
elevacdo no indice de fluidez para o intervalo de 6 a 8,5 g/10min. Para esta elevagao no MFI,
a adicdo de 6leo mineral € necessdria, e no caso, a solu¢do de alimentacdo € de 97,25% em
estireno e 2,75% em 6leo mineral (CHEN, 2000). Para o grade de high-flow, o interesse é
produzir um polimero com um alto indice de fluidez, no intervalo de 12 a 16,5 (g/10min.). A
solucdo de alimentacdo contém 96,2% de estireno e 3,8% de 6leo mineral (CHEN, 2000).

Para melhor detalhamento da unidade e suas particularidades, o processo serd dividido
em 7 etapas, as quais serdo discutidas em separado nos sub capitulos seguintes.
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4.1.1 Secao de purificacao de estireno

O estireno mondmero que alimenta a planta € oriundo da estocagem e contém TBC
(terc butil catecol) que inibe a polimerizacdo. Juntamente com outras impurezas presentes no
estireno, o TBC forma complexos que podem causar o amarelamento do polimero fazendo
com que o produto final perca em qualidade. Por este motivo o TBC deve ser removido do
estireno através de processo de absorcdo. Esta etapa € realizada através de duas colunas
recheadas com alumina pelas quais passa o estireno antes de chegar ao pré-polimerizador.

4.1.2 Secao de pre-polimerizacao
O estireno fresco e purificado se une a corrente de reciclo, vindo da secdo
condensacgdo, e passa através de um trocador de calor de tubos (P1) que aquece a carga da

planta. Um pouco antes de entrar ao pré-polimerizador (R1), o fluxo de mondmero atravessa
um misturador estatico, onde € misturado o iniciador e modificador de cadeia.

Um controlador de nivel no R1 manipula a vazio de estireno fresco a ser alimentada.
As vazdes de iniciador e demais aditivos operam com setpoints proporcionais a vazdo de
estireno fresco.

O tempo de residéncia e a temperatura do R1 s@o variados conforme o tipo de grade
produzido e a carga da planta. A temperatura requerida na reacao € alcangada pelo equilibrio
da evaporacdo. Isso € realizado através de uma vélvula que controla a pressao do topo do pré-
reator.

A corrente de vapor que deixa o R1 € enviada a um condensador P2. De qualquer
forma, em condi¢des normais de operagdo, esta corrente € relativamente baixa, pois a maior
parte do calor da reacdo € utilizado para aquecer a mistura fresca que entra.

Uma camisa com O6leo térmico mantém o pré-reator operando adiabaticamente,
compensando as perdas de calor em estado estaciondrio e removendo ou suprindo de calor a
massa reacional, em parada e partida da planta, respectivamente.

A temperatura da jaqueta € governada por um controle tipo split range que permite a
entrada de 6leo quente no circuito, em caso de aquecimento ou, divide o fluxo de dleo entre
um resfriador da camisa, e seu by pass, através da vélvula de 3 vias, durante a refrigeracao.

O contetudo de polimero na saida do pré-polimerizador pré-polimerizador possui entre
30-35% de conversao e € transferido para o estdgio seguinte, reator R2, através de uma bomba
de I6bulos.

4.1.3 Secao de reacao

Antes de entrar na secdo de reacdo (R2), a corrente de pré-polimero atravessa um
misturador estatico, onde € misturado o restante dos aditivos.
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Como na se¢ado anterior, o tempo de residéncia e a temperatura dependem do tipo de
grade e da carga da planta. A temperatura requerida para a massa reacional é obtida pelo
equilibrio de evaporagdo, controlando-se a pressdao do topo do reator através da corrente de
vapor que deixa o reator e € enviada ao condensador P2.

Um controle de nivel do reator regula a alimentagdo ao reator, especificando a rotagao
das bombas de descarga do pré-reator.

Uma camisa térmica tem o mesmo propdsito do pré-reator anterior. O produto de
saida, com conteido de polimero de aproximadamente 65-70%, € enviado a secdo de
desvolatilizagao através de duas bombas de engrenagem. A velocidade destas bombas

definem a carga da unidade de GPPS e sdo especificadas através do painel de controle.

4.1.4 Secao de condensacao

As correntes de vapor vindo do R1 e R2, sob controle de pressdo, alimentam o
condensador P2. Este equipamento é do tipo casco e tubo vertical, utilizando dgua de
resfriamento pelo casco e composto de um fundo com uma capacidade de ~4m3. O
condensado € recuperado no fundo do P2, onde um controle de nivel regula a vazdo de saida
que € reciclada com a carga da unidade.

4.1.5 Secao de desvolatizacao

A solucdo polimérica que sai do reator R2 é enviada a um pré-aquecedor, localizado
dentro do primeiro desvolatilizador V1. Neste ponto, o fluido é aquecido, de forma a
vaporizar o mondmero residual e o solvente e, a0 mesmo tempo, alcancar a temperatura
requerida para a linha de peletizagdo (a temperatura do polimero deve ser acima de 225-
240°C, dependendo do produto).

A massa polimérica cai dentro do primeiro desvolatilizador, o qual trabalha a pressao
absoluta de 20 mmHg e a temperatura de 230°C. O monomero residual passa de 30% na saida
da secdo de reacdo para, aproximadamente, 2500 ppm na descarga da bomba do primeiro
desvolatizador.

O segundo desvolatilizador (V2) tem, mais ou menos, as mesmas caracteristicas do
primeiro, mas trabalha a uma pressdao absoluta de 1 mmHg. O conteido de mondmero no
polimero decresce para 100 ppm através da passagem por um aspersor (sparger). Durante
operacdo normal, os dois desvolatilizadores mantem um nivel de polimero o mais baixo
possivel, de forma a reduzir o tempo de residéncia a alta temperatura.

Finalmente, do V2, as bombas de fundo, alimentam o polimero a matriz na secdo de
peletizacdo. Os vapores da se¢do de desvolatilizacdo apresentam baixo contetido de polimero
(ceras) e sdo enviados para um vaso onde a cera é separada para ser queimada no forno que
aquece o 6leo térmico da unidade.
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Os vapores livres de cera sao enviados a um condensador (P3) através de um conjunto
de compressores. Depois de liquefeitos estes vapores sdo alimentados a carga da planta na
forma de um segundo reciclo.

4.1.6 Secao de vacuo e reciclo de condensado

Esta secdo estd projetada com o objetivo de recuperar a maior parte do estireno
monomero nao convertido e solvente e, a0 mesmo tempo, remover os incondensiveis
(nitrogénio, ar) e componentes indesejaveis ao processo.

Os vapores que saem do segundo desvolatilizador, apds separada as ceras, passam
através de dois estdgios de compressao. As correntes de vapor de ambos os desvolatilizadores
sdo coletadas e enviadas ao P3 que condensa o fluido. Conforme ja visto na se¢do de
condensagdo, o P3 apresenta uma capacidade de fundo, onde um controle de nivel seta a
vazao de condensado a ser reciclado a secao de pré-polimerizacdo (antes do pré-aquecedor da
reacao).

4.2 Diagnostico operacional da unidade

4.2.1 Exigéncias de producao

As campanhas de GPPS devem atender a dois requisitos basicos de produc¢do: a carga
processada e a qualidade do produto. Quanto a carga processada, a unidade deve produzir
uma determinada quantidade de GPPS, com aproveitamento energético e de insumos
adequado, para que o seu custo de producao seja competitivo e para que as metas de producao
(PCP) sejam atingidas. Esta € uma caracteristica para que O processo se torne
economicamente vidvel.

O segundo requisito relaciona-se com a qualidade do produto final. O GPPS produzido
deve apresentar um determinado MFI, Mw e estar especificado em termos de mondmero
residual e ndo-volateis. Estes objetivos sao atingidos a partir de ajustes feitos principalmente
nas secoes de pré-polimerizacdo e reagdo onde as caracteristicas do polimero sao definidas.

4.2.2 Variaveis que devem ser controladas

As secdes de pré-polimerizacdo e reagdo correspondem ao coragdo do processo,
quando se enfoca o aspecto da conversdo do mondmero a polimero. Sob este ponto de vista,
as demais secoes se limitam a propiciar as condi¢des necessdrias para separar os subprodutos,
solventes e 0 mondmero nao reagido, fazendo com que o produto seja especificado.

O processo de polimerizacdo na unidade € dividido quase que igualmente entre o pré-
reator e o reator, o que faz com que a correta operacao de ambos assuma igual importincia.
Existem trés varidveis de processo que devem ser controladas no meio reacional (pré-reator e
reator) para que a conversao seja adequada: temperatura, tempo de residéncia e concentragio
de aditivos. Nos subcapitulos abaixo serdo discutidas as particularidades de cada varidvel de
controle da reagdo.
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Temperatura

A temperatura é umas das varidveis de controle mais importantes do meio reacional. E
conhecido que as taxas das reagOes variam exponencialmente com a temperatura, o que lhe
confere uma importancia bastante elevada em termos de influéncia na taxa de reagdo. Além
disso, a temperatura do meio reacional pode modificar substancialmente as caracteristicas
morfoldgicas do polimero uma vez que influencia a geracdo de radicais livres alterando desta
forma o tamanho das cadeias impactando em parametros de qualidade tais como MFI e o Mw.

Conforme mencionado anteriormente, em ambos os reatores o controle de temperatura
(TC1 e TC2) se da por meio de uma malha cascata cuja malha interna é a pressao de topo de
cada reator (PCO1 e PC02). A pressdes de topo dos reatores, por sua vez, manipulam a vazao
de vapores retiradas no topo de cada reator. A Figura 4.2 mostra os detalhes da malha de
controle de temperatura.

No primeiro reator (pré-polimerizador), o calor de reacdo € quase que totalmente
removido para aquecer a corrente de carga (estireno fresco e reciclo), o restante, uma pequena
parcela, é removido através do calor latente de vaporizacao.

No segundo reator, o calor gerado pela reacao é removido pela retirada de calor latente
através da vaporizacdo do estireno e do solvente contido na mistura reacional. Por este
motivo, as vazdes de vapores do topo deste reator sdo bem superiores as vazdes de vapores do
topo do primeiro reator e a malha de controle de temperatura neste reator assume um papel
fundamental no controle dos parametros da reacao.

O aumento da temperatura no meio reacional favorece a reacdo de formacgdo de
radicais livres. Com o acréscimo na concentragdo de radicais livres a formacdo de cadeias
poliméricas menores é favorecida levando a produgdo de um polimero com massa molar
menor e maior fluidez.

Da mesma forma, a diminui¢do da temperatura diminui a concentracdo de radicais
livres no meio reacional, prevalecendo entdo a formacdo de cadeias maiores produzindo
polimeros de alto massa molar e baixo indice de fluidez.

Tempo de residéncia

O tempo de residéncia das cadeias ativas no meio reacional € um dos parametros que
definem o seu crescimento. Esta varidvel € utilizada em conjunto com a temperatura para
regular o tamanho das cadeias poliméricas conseqiientemente a sua massa molar e sua fluidez.
O tempo de residéncia, definido como o volume do meio reacional (fase liquida) dividido pela
vazao da corrente liquida retirada do reator, € entdao dependente destes dois fatores.

Quando se deseja produzir cadeias poliméricas pequenas, ajusta-se a planta para um
ponto de operacdo que proporcione maior concentragdo de radicais livres (temperatura alta no
meio reacional) e baixo tempo de residéncia (nivel da reacdo baixo). Por outro lado, quando
se deseja produzir cadeias poliméricas maiores a planta € ajustada para um ponto de operacao
com temperaturas baixas e elevados tempos de residéncia.
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Em reatores do tipo CSTR a conversdo varia de maneira logaritmica com o tempo de
residéncia, até atingir o limite da conversdo maxima (definida pelas caracteristicas
termodindmicas da reacdo). Como a conversao final do processo se aproxima de 70%, a
influéncia do tempo de residéncia neste parametro ja ndo € tdo acentuada, no entanto, deve ser
considerada.

No processo em estudo o tempo de residéncia € controlado a partir do nivel da reacao
(LCO1 e LCO2). Os controladores de nivel operam com setpoint fixo dependendo do grade
que se deseja produzir. Para manter o nivel préximo do valor especificado pelo operador de
painel, o controlador de nivel manipula as vazdes de carga dos reatores (FCOl e SCOI)
conforme é mostrado na Figura 4.2.

Aditivos

A dosagem de aditivos no meio reacional também tem um papel importante sobre as
caracteristicas morfologicas do polimero. O iniciador e o terminador de cadeia s@o aditivos
que devem ser rigorosamente controlados para que as cadeias poliméricas crescam de forma
adequada e a conversao atinja o patamar desejado.

De maneira geral, as vazdes de aditivos operam através de controle por razao (RCO1,
02, 03, 04, 05) em relac@o a vazdo de estireno fresco que alimenta o primeiro reator (FCO1).
As constantes de proporcdo utilizadas para cdlculo da vazdo de cada aditivo é fixada
dependendo da receita do grade a ser produzido.

As oscilagdes na vazao de estireno fresco provocadas pela malha de nivel do primeiro
reator sdo compensadas através do controle por razdo dos aditivos mantendo a dosagem
relativa de aditivos para a planta constante.

4.2.3 Principais disturbios no processo

Os principais distirbios observados no controle da reacdo da planta de producdo de
GPPS detalhada anteriormente ocorrem devido ao acoplamento existente entre as varidveis
Nivel e Temperatura dos reatores. Estas varidveis estdo acopladas uma a outra através de um
reciclo oriundo da secdo de condensagao de vapores da reacdo e através da cinética de reacao.

Conforme mencionado anteriormente, o controle de temperatura da reacdo se da
através da manipulacio da pressdo dos reatores. Esta pressdo, por sua vez, é ajustada através
da vazao de vapores que saem do topo do reator em dire¢ao ao condensador P2.

Este condensador possui um casco com pouca capacidade de armazenar condensado
da reacdo. O controle de inventdrio deste equipamento € feito pela vazao de descarga que
deixa o permutador e se une a carga de estireno fresco da planta. A modula¢do desta malha
de nivel acaba inserindo um distirbio na carga da planta perturbando o nivel dos reatores
causando varia¢des no tempo de residéncia alterando assim a conversao do processo.
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A reacdo de polimerizacdo de estireno € altamente exotérmica, por este motivo, as
alteracdes de conversio sdo muito sensiveis em termos de temperatura de reagdo. Com maior
conversao o calor gerado pela reacdo € maior e com isso a temperatura sobe. Com conversoes
menores o calor gerado é menor, logo a temperatura cai. Percebe-se assim que as malhas de
nivel e temperatura da reacdo estdo intimamente ligadas (processo tipo MIMO) e a vazao de
reciclo neste caso agrava o problema causando um efeito denominado por LUYBEN 1998
como Snow Ball (Bola de Neve).

Operacionalmente, sabe-se que alteracdes pequenas na temperatura € no tempo de
residéncia sdo suficientes para alterar de forma significativa a qualidade do produto final
provocando alteragdes representativas no MFI e no MW. Variagdes de 0,5°C na temperatura
da zona reacional, por exemplo, podem causar variagcdes de até 5% no MFI. Da mesma forma,
alteracdes de 0,2 horas no tempo de residéncia tem um impacto de cerca de 5 ton na produgao
diaria da planta.
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Capitulo 5

Estudo de caso

Neste capitulo, a sistemética proposta para desenvolvimento de controle avangado de
processos, apresentada no capitulo 3, serd utilizada para projetar uma estrutura de controle
para o processo industrial detalhado no capitulo 4 desta dissertacdo. Todas as etapas da
metodologia anteriormente estudada serdo extrapoladas para o caso pratico apresentado no
capitulo anterior.

5.1 Caracterizacao do problema de controle

Conforme foi mencionado no capitulo 3, a etapa de caracterizacdo do problema de
controle deve passar por duas sub etapas: A identificacdo dos objetivos e restricdes do
controle e a classificacio das varidveis de processo.

5.1.1 Avaliacao dos objetivos da estratégia de controle

Para produzir o poliestireno cristal especificado e com a eficiéncia operacional
requerida € necessario controlar dois parametros principais que estdo diretamente ligados a
qualidade do produto final: MFI e o MW.

Essas varidveis ndo sdo diretamente monitoradas no processo, pois se tratam de
parametros de qualidade avaliados através de andlises de laboratério. O tempo decorrido entre
uma andlise de laboratério e outra pode ser superior a duas horas, no entanto, existem
varidveis medidas no processo cuja variacdo estd diretamente ligada a esses parametros de
qualidade.

Embora exista um certo grau de acoplamento entre as varidveis deste processo, de
maneira geral, as variacoes no indice de fluidez do polimero sdo observadas através das
variagdes na temperatura de reacdo. Por outro lado o tempo de residéncia provoca alteragdes
mais representativas na massa molar das cadeias poliméricas.
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Devido a forte relacdo entre os parametros de qualidade, MFI e MW, com as varidveis
medidas, Temperatura (TC1 e TC2) e o Tempo de Residéncia (tl e T2) dos reatores,
elegeremos estas ultimas para serem as varidveis objetivos na estrutura de controle proposta,
haja vista que seu monitoramento pode ser feito on line.

5.1.2 Classificacao das variaveis do processo

A Tabela 5.1, a seguir, apresenta a classificacdo das varidveis do processo de GPPS,
descrito no capitulo 4, em termos da sua utilizacio na estrutura do controle (varidvel
controlada ou varidvel manipulada).

Tabela 5.1 Classificacdo das variaveis do processo de GPPS em controladas e

manipuladas
Variaveis Variaveis Variaveis Variaveis
Controladas ou de Manipuladas ou de Manipuladas ou de Manipuladas ou de
Saida Entrada Entrada Entrada
(Camada 1) (Camada 2) (Camada 3) (Camada 4)
Temperatura R1 Pressao R1 Elemento Primério ook
(TC1) (Vélvula)
(PCI1)
Temperatura R2 Pressao R2 Elemento Primario ok
(TC2) (Vélvula)
(PC2)
Tempo Residéncia Nivel R1 Vazdo Carga R1 Elemento Primério
R1 (t1) (FC1) (Vélvula)
(LC1)
Tempo Residéncia Nivel R2 Vazdo Carga R2 Elemento Primério
R2 (12) (SC1)
(LC2) (Inversor)

Dentre as variaveis controladas relacionadas na Tabela 5.1 acima, ainda faz-se

necessdria a classificacdo quanto a existéncia ou nao de medicao disponivel. A ndo existéncia
de medi¢do de uma varidvel controlada faz com que haja a necessidade de inferir o valor desta
varidvel através de um calculo.
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Tabela 5.2 Classificacdo das variaveis controladas do processo de GPPS em variaveis
medidas e ndo medidas.

Variaveis Medidas Variaveis Nao-medidas
Temperatura R1 (TC1) Tempo Residéncia R1
Temperatura R2 (TC2) Tempo Residéncia R2

Como se pode perceber através da classificacdo feita na Tabela 5.2, as varidveis tempo
de residéncia dos reatores 1 e 2, ndo sdo varidveis medidas. Para que seja possivel controlar
estas varidveis serd necessdrio inferir os valores através de um cdlculo. Pela defini¢do, o
tempo de residéncia dos reatores CSTR podem ser calculados através da razao entre o volume
ocupado pela mistura reacional e vazdo de descarga do reator. Na planta de GPPS, as
varidaveis volume do reator e vazao de descarga possuem medicdes on line, logo, o calculo do
tempo de residéncia e a sua utilizacdo como varidvel de controle é perfeitamente factivel.

5.2 Modelagem do processo

A etapa de modelagem de um processo pode ser uma etapa de extrema complexidade
e, sem divida, uma das mais dispendiosas para engenheiros de processos e automagdo durante
a elaborac@o de uma estrutura avangada de controle.

Os modelos lineares para planta de GPPS, utilizados neste trabalho, foram obtidos
através de um processo de linearizacio numérica de um modelo fenomenolégico
desenvolvido por ALMEIDA (2004). O processo de linearizacdo foi realizado através do
software Matlab®, onde o modelo rigoroso do processo de GPPS foi implementado.

O modelo desenvolvido por ALMEIDA € formado por um conjunto de equacdes
diferenciais ordindrias ndo-lineares, oriundas dos balangos de massa e energia, e dos modelos
cinético e termodinamico da secdo de reacdo da planta de GPPS. No referido trabalho é
possivel observar a boa representatividade deste modelo rigoroso para diferentes pontos de
operacdo. No Apéndice A, desta dissertacdo, a modelagem matematica desenvolvida por
ALMEIDA para o processo de GPPS ¢ apresentada na integra.

A Figura 5.1 apresenta a implementacdo do modelo rigoroso do processo de GPPS
feito por ALMEIDA em Matlab® utilizando uma s-function. Através da interface gréfica
apresentada nesta figura, o usudrio do simulador informa os dados de entrada do modelo, que
representam basicamente as vazdes das correntes de alimenta¢do dos reatores e os setpoints
dos controladores da base regulatdria da reagdo.
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Figura 5.1 Modelo rigoroso do processo de GPPS implementado em Matlab®.

Da mesma forma que a linearizacdo analitica, a lineariza¢do numérica feita através do
® DT o N
software Matlab™~ também € realizada nas proximidades de um ponto de operagao.

Para linearizar o modelo rigoroso da planta de GPPS obtido por ALMEIDA, simulou-
se o comportamento da planta através da interface mostrada para dois pontos de operacao
distintos. A escolha dos pontos de operacdo foi feita visando obter-se uma base de dados que
representasse os extremos de operacdo da unidade, permitindo assim uma andlise detalhada da
diferenca de dindmica do processo nestes diferentes estaciondrios. Partindo-se desta premissa
optou-se por analisar o comportamento da planta de GPPS para grades com diferenca
representativa no melt index (grade B e grade C).

A partir deste procedimento dois modelos lineares foram obtidos para descrever o
comportamento das saidas do sistema (TC1, TC2, t1 e 12) frente a perturbagdes nas entradas
(PC1, PC2, LC1 e LC2). A escolha das entradas e saidas do modelo levou em conta a etapa
anterior de caracterizacao do problema de controle. Foram eleitas como saidas do modelo as
varidveis controladas mais associadas aos pardmetros de qualidade do produto final (Indice de
Fluidez e Massa Molar). As entradas do modelo, por outro lado, sio compostas pelas
varidveis manipuladas da base regulatéria (camada 2 da Tabela 5.1).

Os dois modelos linearizados foram obtidos no subespaco de estado e possuem ao
todo 42 estados. O primeiro representa o comportamento da planta durante as campanhas de
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grades com baixo MFI (grade B), o segundo modelo, corresponde ao comportamento da
unidade durante as campanhas de grades com mais alto MFI (grade C). A Figura 5.2

apresenta a resposta dos modelos lineares obtidos frente a uma perturbagcdo do tipo degrau
unitario.

Step Response

From: Hivel R1 From: Hivel R2 From: Vapor R1 From: Vapor R2

— grade B
— grade ©

To: Tau1

fﬁ/‘_—— ______

Amplitude

To: Temp R2

Time (horas)

Figura 5.2 Modelos lineares do GPPS a carga baixa.

Percebe-se através da Figura 5.2 que as dindmicas para ambos os estaciondrios (grade
B e grade C) sdo muito semelhantes, no entanto, os ganhos estaciondrios diferem-se
significativamente. Uma andlise mais detalhada destes modelos serd apresentada na etapa
seguinte onde uma anélise dindmica dos modelos serd realizada.

5.3 Analise do comportamento do processo

Para estudar melhor o comportamento dinamico do processo de GPPS foram utilizadas
algumas ferramentas conhecidas na teoria de controle moderno. Estas ferramentas aplicadas
aos modelos matemdticos obtidos fornecem informagdes preciosas a cerca da controlabilidade

e da estabilidade do processo, bem como o pareamento ideal a ser utilizado na estruturacao do
controlador.

5.3.1 Analise do comportamento dinamico

A presenca de tempo morto, zeros € polos no SPD caracterizam sistemas de fases ndo-
minima. Estas caracteristicas limitam o desempenho de um controlador impondo uma barreira
as velocidades mdxima e minima de atuac¢do deste em malha fechada.
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Andlise de tempo morto do sistema

Nenhum dos sistemas analisados apresentou atraso de tempo significativo frente as
perturbacdes do tipo degrau unitdrio realizados nas varidveis de entrada. Nos modelos
analisados ndo ha tempos mortos elevados e que venham a comprometer o desempenho das
malhas de controle do processo.

Andlise de zeros e polos do sistema

A andlise de zeros e p6los dos modelos lineares do processo de GPPS foi realizada a
partir do software Matlab® e sua funcdo denominada pzmap. Este comando gera um grafico
no qual sdo mapeados todos os zeros e poélos do sistema em andlise. Para cada modelo linear
obtido foi gerado um gréfico correspondente que aponta a localizacdo dos zeros e polos dos
sistemas. A Figura abaixo apresenta a localizacdo de zeros e pélos do modelo linear obtido
para o ponto de operacdo do grade B. O griafico a esquerda mostra uma visdo geral da
distribuicdo de zeros e pdlos do sistema. O grifico a direita mostra em escala mais
aproximada a distribui¢io de zeros e p6los proximos a origem.
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Figura 5.3 P6los e zeros do modelo linear de GPPS para grade B.

Verifica-se a partir da figura acima a inexisténcia de p6los no SPD o que torna o
sistema estdvel para qualquer entrada limitada. Os pdlos com parte imagindria nula,
localizados sobre o eixo real denotam respostas do tipo ndo oscilatérias, caracterizadas por
solugdes puramente exponenciais.

Por outro lado, os pélos com parte imagindria ndo nula indicam solucdes oscilatorias
para o sistema. Os pdlos do sistema mais préximos da origem sdo dominantes em relacdo ao
comportamento do sistema (pdlos dominantes). Podemos perceber ainda, através da Figura
5.3, a inexisténcia de zeros localizados entre pdlos e a origem, o que levaria a uma sobre
elevacao (overshoots) na resposta do sistema neste ponto de operagao.

A Figura 5.4 apresenta o grificos de localizacdo de zeros e p6los do modelo linear
obtido para o pontos de operagdo do grade C. Da mesma forma, o grafico a esquerda mostra
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uma visao geral da distribui¢do de zeros e polos do sistema. O grafico a direita mostra em
escala mais aproximada a distribui¢do de zeros e pélos proximos a origem.
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Figura 5.4 P6los e zeros do modelo linear de GPPS para grade C.

A exemplo do que se verificou com o grade B, o grade C também ¢ estdvel para
qualquer entrada uma vez que ndo possui pélos no SPD. Assim como no outro ponto de
operacdo, a inexisténcia de zeros localizados entre polos e a origem demonstra que o sistema
ndo apresenta tendéncia de sobre eleva¢do em suas respostas.

5.3.2 Analise da controlabilidade operacional

Para avaliar a controlabilidade dos modelos lineares obtidos para a planta de GPPS, os
sistemas em questao foram avaliados sob o ponto de vista de trés ferramentas usuais na teoria
de controle moderna: Andlise de ganho multivaridvel, condicionamento minimo e a Matriz de
ganhos relativos (RGA).

Em seguida, foram definidos os desempenhos desejaveis em malha fechada para cada
saida dos modelos, determinadas as funcdes desempenho alcancdvel para cada ponto de
operacao e calculados os nimeros de performance robusta (RPN) responsaveis por identificar
o real potencial de controle de cada sistema.

Ganho multivaridavel

As diferencas existentes no estado estaciondrio entre os modelos obtidos para a planta
de GPPS foram analisadas através dos ganhos estaciondrios do sistema para cada canal de
entrada. As Tabelas 5.3 e 5.4 apresentam as matrizes de ganho dos modelos lineares da planta
de GPPS para os grades B e C respectivamente.
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Tabela 5.3 Matriz de ganhos para modelo linear planta de GPPS grade B.

LC1 (%) LC2 (%) PC1 (Xyap) PC2 (Xyap)
Tl (horas) 0,029 0,000 -0,916 -3,135
72 (horas) 0,005 0,041 -1,340 -1,023
TC1 (°C) 1,195 0,001 -367,905 -146,427
TC2 (°C) -0,289 0,412 56,853 -129,374

Tabela 5.4 Matriz de ganhos para modelo linear planta de GPPS grade C.

LC1 (%) LC2 (%) PC1 (Xyap) PC2 (Xyap)
t1(horas) 0,022 0,000 -0,463 -2,355
72 (horas) 0,000 0,034 -1,138 -1,249
TC1 (°C) 0,822 2,197 -335,385 -112,413
TC2 (°C) -0,369 0,513 11,508 -233,06

O determinante da matriz de ganhos estaciondrios do sistema no ponto de operacdo
com grade B equivale a 63,11. No ponto de operacdao com grade C o determinante da matriz
de ganhos estaciondrios equivale a 45,91. Estes valores de mesmo sinal sdo indicativo de que
nao hd inversao de ganho multivaridvel entre os dois pontos de operacao estudados.

Analisando separadamente a influéncia de cada entrada nas saidas correspondentes
dos sistemas, observa-se que a saida 3 do modelo (TC1) sofre um aumento no ganho referente
a entrada 2 (LC2) quando a planta transita do ponto de operacdo com grade B para grade C.
A explicacdo deste evento estd associada a influéncia do controle de nivel do segundo reator
sobre o tempo de residéncia do primeiro reator que passa a ser mais representativa em grades
com mais baixo tempo de residéncia como € o caso do grade C.

Esta mesma varidvel (TC1) sofre uma diminui¢do nos valores absolutos dos ganhos
quando analisadas as entradas 3 e 4 (PC1 e PC2) dos modelos para grade B e C. A explicacao
estd ligada a dinamica do sistema em um ponto de operacdo e outro. Quando se opera com
grade C (temperaturas mais altas) a vazao de vapor retirada no topo do primeiro reator é



5.3 ANALISE DO COMPORTAMENTO DO PROCESSO 49

praticamente nula e o calor gerado pela reacao € quase que totalmente removido para aquecer
a carga deste reator. Por outro lado, quando se opera com grade B (temperaturas mais baixas)
a vazdo de vapores no topo deste reator nao € negligencidvel, logo tem um impacto maior
sobre esta temperatura.

Na saida 4 do modelo (TC2) é notado um aumento do valor absoluto do ganho quando
analisada a entrada 4 (PC2) quando a planta transita do grade B para o grade C. Este fato esta
associado a viscosidade da mistura reacional no reator 2. Em grades mais viscosos (grade B)
a retirada de calor latente por vaporizacao das parcelas volateis da reacao torna-se mais dificil,
resultando em uma resposta mais atenuada e com ganhos menores. Em grades menos
viscosos (grade C) a troca térmica ¢ melhor distribuida favorecendo o transporte do calor de
reacdo até a superficie superior onde ele € removido.

Condicionamento Minimo ()

O condicionamento minimo dos modelos lineares da planta de GPPS foi obtido a
partir do software Matlab® e do aplicativo de andlise de modelos multivaridveis denominado
RPN toolbox (FARINA, 2000; FARENZENA, 2003; ESCOBAR, 2006).

Através das figuras abaixo mostradas € possivel observar que os modelos da planta de
GPPS para os grades B e C apresentam valores intermedidrios de condicionamento minimo.
De maneira geral, os sistemas sdo considerados mal condicionados quando o valor de y* é
superior a 50, nestes sistemas as pequenas incertezas nas entradas tem um potencial elevado

de instabilizar as malhas de controle.

Para o ponto de operacdo correspondente ao grade B o valor maximo obtido para y*
foi de 17,00 na freqii€éncia de 1 rad/hora sendo que para o grade C o valor de y* obtido para o
grade C foi de 16,54 na freqiiéncia de 1,32 rad/hora. A Tabela 5.5 apresenta os valores
calculados de condicionamento minimo para os pontos de operacao analisados.

Tabela 5.5 Valores de condicionamento minimo para cada ponto de
operacao da planta de GPPS.

Grade B Grade C

T 17,00 16,54

Freqiiéncia 1,00 1,32

As figuras 5.5 e 5.6 mostram as curvas de condicionamento minimo para os modelos
lineares da planta de GPPS nos pontos de operacdo com grade B e C analisados.
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Minimized Condition Number

10’ 1’ 1 10* 1°
Frequency (rad‘hora)

Figura 5.5 Condicionamento Minimo para modelo linear do GPPS para grade B.

Minimized Condition Number

10 10’ 1o* 1o* 10°
Frequency (rad‘hora)

Figura 5.6 Condicionamento Minimo para modelo linear do GPPS para grade C.

A partir da andlise feita acima para os dois modelos lineares da planta de GPPS,
observa-se que o sistema nao possui problemas de direcionalidade (condicionamento minimo
elevado), logo o seu condicionamento ndo deve comprometer o desempenho de seus
controladores.

Matriz de Ganhos Relativos (RGA)

Para determinar o grau de acoplamento das varidveis da planta de GPPS calculou-se a
matriz de ganhos relativos para cada um dos pontos de operagao estudados segundo a equagao
enunciada no capitulo 3 desta dissertacdo. As Tabelas 5.6 e 5.7 apresentam as matrizes RGA
para os modelo lineares da planta de GPPS no ponto de opera¢do com grade B e grade C
respectivamente.
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Tabela 5.6 Matriz de ganhos relativos (RGA) para modelo linear grade B.

LC1 (Nivel 1) LC2 (Nivel2) PC1 (Vapor 1) PC2 (Vapor 2)

71(Tau 1) 1,0000 -4,1483 ¢1° -0,1162 0,1162
72 (Tau 2) 0,03575 1,0226 0,0042 -0,0625
TC1 (Temp 1) -0,24684 -2,5030 ¢! 1,0948 0,1520
TC2 (Temp 2) 0,21106 -0,0225 0,0172 0,7942

Tabela 5.7 Matriz de ganhos relativos (RGA) para modelo linear grade C.

LC1 (Nivel 1) LC2 (Nivel2) PC1 (Vapor 1) PC2 (Vapor 2)

71(Tau 1) 0,9211 79115 ¢! -0,0568 0,0923
72 (Tau 2) 0,0162 1,052 0,0049 -0,0731
TC1 (Temp 1) -0,0742 8,6646 ¢! 1,0494 0,0248
TC2 (Temp 2) 0,1368 -0,0519 0,0025 0,9126

Analisando as matrizes se observa uma grande semelhanga nas interacdes verificadas
no ponto de operacdo com grade B e grade C. Em ambos os casos os niveis de interacao
podem ser considerados pequenos. A drea sombreada representa os canais nos quais o tipo de
interacdo € mais representativo para a etapa de estruturacdo do controlador.

Sob a édtica do RGA, as células cujos valores diferem de zero representam os canais
nos quais o acoplamento € mais significativo. Os canais nos quais o ganho relativo € negativo
indicam um tipo de interacdo contrdria a interacdo que os demais canais exercem sobre a
controlada. Estes canais devem ser evitados na estrutura de controle por exercerem um tipo de
interacdo considerada prejudicial ao desempenho do sistema. A medida que o valor do ganho
relativo se aproxima de 1,0 a interacdo da varidvel manipulada sobre a varidvel controlada vai
se tornando mais forte. Para o processo de GPPS essa dominancia € observada na diagonal
principal da matriz RGA.

Em tese, para estes casos o controle descentralizado deveria apresentar um
desempenho satisfatério. No entanto, a sensibilidade dos parametros de qualidade MFI e MW
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da planta de GPPS para variacdes de pequena amplitude na temperatura e tempo de residéncia
indica que uma andalise mais criteriosa deve ser elaborada. Em certos casos, o grau de
acoplamento, mesmo pequeno, pode trazer limitacdes importantes no desempenho de
controladores SISO dependendo dos objetivos requeridos no processo.

BRISTOL, quando propds a RGA em 1963, considerou apenas a informacao de estado
estaciondrio (G(0)). Uma extensao desta proposta foi formulada por MACIEJOWSK (1989).
O RGA dinamico ¢ uma ferramenta util para avaliar se existem modificagcdes significativas no
pareamento do sistema a medida que a freqiiéncia de entrada € modificada. As Figuras 5.7 e
5.8 mostram as curvas de RGA dindmico em cada um dos pontos pontos de operacdo da
unidade de GPPS. Nas curvas abaixo sao plotados os valores de ganhos relativos referentes a
diagonal principal da matriz de ganhos do sistema.

RGA Dindamico - grade B

04—
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107 107 10° 10’ 10° 10’

Frequency (radhora)

Figura 5.7 RGA dinamico para o sistema no ponto de operagao com grade B.
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Figura 5.8 RGA dindmico para o sistema no ponto de operacdo com grade C.

Através das Figuras 5.7 e 5.8 acima, observa-se que proximo a freqii€éncia de corte do
sistema a matriz RGA possui formato que se assemelha a uma matriz identidade com seus
valores de ganhos relativos proximos de 1,0, segundo SKOGESTAD e POSTLETHWAITE
(1996) isso € suficiente para garantir que ndo haja instabilidade no projeto do sistema de
controle. Observa-se ainda que, em ambos 0s pontos de operacdo estudados, os valores de
RGA em torno da freqiiéncia de corte sao pequenos (préximos a 1,0) indicando que a planta é
facilmente controlada. Em plantas deste tipo o desempenho desejado pode ser alcancado
através do projeto de um controlador baseado no inverso do modelo de planta.

Estabilidade, robustez e desempenho robusto (RPN)

O desempenho desejavel para um sistema de controle, conforme foi discutido no
capitulo 3, estd intimamente vinculado aos objetivos operacionais do processo e € expresso na

forma de uma func@o transferéncia com dinamica semelhante a idealizada para a resposta do
sistema em malha fechada.

Quando idealizamos a resposta para um sistema em automdtico como sendo uma
func¢do transferéncia de primeira ordem, por exemplo, é comum expressarmos o desempenho
através do tempo de subida das varidveis de saida frente a perturbagdes do tipo degrau
unitario nas varidveis de entrada. Este tipo de fun¢do desempenho € geralmente utilizado em

plantas nas quais as tarefas do sistema de controle estejam associadas principalmente a
mudancas de setpoints como € caso do GPPS.

E normal esperar que uma malha de controle aumente o desempenho do controle do
processo, portanto, o tempo de subida desejdvel para uma varidvel de controle em malha
fechada deve ser igual ou inferior ao tempo de subida desta mesma varidvel em malha aberta.
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Baseada nestas premissas, a Tabela 5.8 apresenta as fun¢des desempenho escolhidas
para o projeto da estrutura de controle de GPPS. A funcdo desempenho desejavel escolhida
para o novo sistema de controle ¢ uma func¢do de primeira ordem com tempo de subida
escolhido baseado no tempo de resposta desejado para a planta.

Tabela 5.8 Desempenho desejavel para a planta em malha fechada.

Canal de Saida Ordem Tempo de Subida
(minutos)
t1(Tau 1) 1? 24.0
72 (Tau 2) 1? 24,0
TC1 (Temp 1) 12 24.0
TC2 (Temp 2) 12 24.0

O real potencial da planta atingir a performance definida através dos modelos lineares
obtidos para a planta de GPPS pode ser avaliado a partir do nimero de desempenho robusto
introduzido por TRIERWEILER (1997) e discutido no capitulo 3 desta dissertacdo. A Tabela
5.9 apresenta os RPNs para cada um dos pontos de operacao aqui estudados.

Tabela 5.9 Nimero de desempenho robusto para os modelos lineares da planta de

GPPS.
Modelo Linear RPN
G (grade B) 2,006
G (grade C) 1,941

A metodologia RPN proposta por TRIERWEILER (1997) indica que os valores ideais
do indice devem ficar abaixo de 5,0. Portanto, a partir dos valores obtidos para RPN em cada
um dos pontos de operacdo avaliados percebemos que o projeto de um sistema de controle
baseado nos modelos lineares de planta obtidos neste trabalho tem um bom potencial de
atingir o desempenho desejado em malha fechada.

A partir do desempenho desejado e das restricdes impostas pelos diversos fatores
limitadores discutidos e mostrados anteriormente (condicionamento minimo, pdlos e zeros no



5.4 PROJETO DA ESTRUTURA DE CONTROLE 55

SPD, etc.) é possivel determinar o desempenho alcancdvel do sistema em malha fechada
conforme foi descrito por ESCOBAR (2006) e apresentado no capitulo 3. As Tabelas 5.10 e
5.11 abaixo apresentam o desempenho alcancdvel em cada um dos pontos de operacdao do
sistema.

Tabela 5.10 Desempenho alcancavel pelo sistema no ponto de operacao com grade B.

Canal de Saida Ordem Tempo de Subida
(minutos)
t1(Tau 1) 1? 23,0
72 (Tau 2) 1* 23,0
TC1 (Temp 1) 1? 23,0
TC2 (Temp 2) 12 23,0

Tabela 5.11 Desempenho alcancavel pelo sistema no ponto de operacao com grade C.

Canal de Saida Ordem Tempo de Subida
(minutos)
t1(Tau 1) 1? 24,18
72 (Tau 2) 1? 24,18
TC1 (Temp 1) 1? 24,18
TC2 (Temp 2) 1? 24,18

As tabelas acima demonstram que as restricdes existentes no sistema em cada um dos
pontos de operacdo ndo chegam a comprometer o seu desempenho. Por este motivo o
desempenho alcanc¢édvel € muito semelhante ao desempenho desejado que foi especificado.

5.4 Projeto da estrutura de controle

A estruturacdo de um controlador multivaridvel para a planta de GPPS foi realizada a
partir dos conceitos mostrados na secdo 3.4 desta dissertagdo. Para obtencdo da estrutura,
primeiramente, foram selecionadas dentre as varidveis de saida (controladas) do sistema
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aquelas que melhor representam os objetivos operacionais da unidade de GPPS. No segundo
passo, foram escolhidas as varidveis entrada (manipuladas) que intuitivamente melhor
interagem com as varidveis de saida. Finalmente, a partir do modelo linear obtido para estas
entradas e saidas, foi calculada a matriz RGA que indica o grau de interacdo entre as varidveis
do processo e o pareamento ideal para o controlador. A Tabela 5.12, apresenta a estrutura do
controlador multivaridvel proposto para a secdo de reacdo da unidade de GPPS. Para ambos
os pontos de operacdo da unidade a estrutura proposta é a mesma.

Tabela 5.12 Estrutura do controlador MIMO para a planta de GPPS.

LC1 (Nivel 1) LC2 (Nivel2) PC1 (Vapor 1) PC2 (Vapor 2)

t1(Tau 1) Cn X X Cia
72 (Tau 2) Ca Cn Cx X
TC1 (Temp 1) X X Css Cay
TC2 (Temp 2) Cs X Cy Cu

O controlador multivaridvel proposto para controle da secdo de reacdo da planta de
GPPS € um controlador PI MIMO implementado na forma paralela. A escolha deste
algoritmo levou em conta a facilidade de implementacdo futura na planta de processo uma vez
que os sistemas de controle existentes no mercado ja possuem incorporados blocos de
controle do tipo PID. Por outro lado, a op¢ao por um controlador PI (e ndo PID) ajuda na
implementagdo pois sua sintonia € a mesma independente do padrdo utilizado pelo sistema de
controle (série ou paralelo).

A Figura 5.9 mostra a forma na qual foi implementado o controlador PI MIMO na
planta de GPPS. Através desta figura percebemos que cada sub-controlador que compde o
controlador multivaridvel recebe um sinal de erro oriundo da diferenga entre o setpoint e o
valor medido para cada varidvel controlada. As agdes de controle finais enviadas as varidveis
manipuladas (LCI1, LC2, PC1 e PC2) sdo resultado da soma da agao calculada em cada sub-
controlador.
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Figura 5.9 Bloco do controlador PI MIMO proposto para unidade de GPPS
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implementado no aplicativo simulink do Matlab.

A Figura 5.10 mostra esquematicamente a implementacao do controlador P MIMO na
unidade de GPPS para controle da temperatura e do tempo de residéncia da planta. A

implementa¢ao mostrada foi realizada no aplicativo simulink do Matlab.
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Figura 5.10 Implementagdo do controlador PI MIMO na planta de GPPS.

Para comparar o desempenho do controlador PI MIMO proposto serdo utilizados
controladores PI SISO cuja estrutura € idéntica a utilizada na planta industrial. A Tabela 5.13
apresenta a estrutura deste controlador. A Figura 5.11 mostra de maneira esquemética como
foi feita a implementacdo em simulink dos controladores SISO utilizados na comparagdo de
desempenho que serd apresentada no capitulo 6.

Tabela 5.13 Estrutura do controlador SISO utilizado na comparacao de desempenho
com o controlador PI MIMO projetado.

LC1 (Nivel 1) LC2 (Nivel2) PC1 (Vapor 1) PC2 (Vapor 2)

71(Tau 1) Cu X X X
72 (Tau 2) X Cn X X
TC1 (Temp 1) X X Cs3 X

TC2 (Temp 2) X X X Cyy
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Figura 5.11 Implementagdo do controlador PI SISO na planta de GPPS.

5.5 Sintonia do controlador

O projeto do controlador PI multivaridvel para a unidade de GPPS foi realizado
seguindo a metodologia proposta por ESCOBAR (2006). Segundo esta metodologia, o projeto
do controlador inicia a partir da definicio do desempenho desejdvel para cada varidvel de
controle do sistema em malha fechada. A Tabela 5.8, da se¢do 5.3 deste trabalho, mostra as
funcdes desempenho idealizadas para as respostas da planta de GPPS em malha fechada.

O processo de cdlculo da sintonia do controlador € iterativo. As matrizes que conteem
estes parametros sdo modificadas coluna por coluna buscando um valor minimo para a funcao
objetivo que corresposnde a diferenca entre o desempenho desejado e o desempenho
alcancado pelo sistema. No caso do GPPS, assumiu-se uma tolerancia de 1% para a diferenca
entre o desempenho especificado e o desempenho atingido.

As Tabelas 5.14 e 5.15 apresentam os parametros dos controladores PI MIMO obtidos
segundo método de sintonia proposto por ESCOBAR utilizando como referéncia os modelos
lineares da planta para os grades B e C respectivamente.
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Tabela 5.14 Controlador PI MIMO baseado no modelo linear do GPPS
obtido para o ponto de operacao com grade B.

Parametro LC1 LC2 PC1 PC2
71 6,6228 0 0 -1,4620
T2 0,1875 21,0170 0,0495 0
Kp
TC1 0 0 -0,0190 0,0001
TC2 -0,0950 0 0,0072 -0,0140
71 0,1487 0 0 0,7631
T2 -0,0180 0,1944 -0,2480 0
T;
TC1 0 0 1,9761 0,0329
TC2 0,5193 0 12,3090 0,5281

Tabela 5.15 Controlador PI MIMO baseado no modelo linear do GPPS obtido para o
ponto de operacao com grade C.

Parametro LC1 LC2 PC1 PC2
71 29,3390 0 0 -1,4750
T2 -0,6330 24,3340 0,0511 0
Kp
TC1 0 0 -0,0150 0,0000
TC2 -0,0050 0 0,0065 -0,0140
71 0,3058 0 0 1,3065
T2 0,0453 0,1976 -0,3430 0
T;
TC1 0 0 1,1768 -0,0570

TC2 0,0390 0 1,8689 0,9214
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Para comparacdo dos desempenhos obtidos pelos controladores PI MIMO projetados
nesta dissertacdo utilizou-se um controlador descentralizado de estrutura conforme mostrado
na Tabela 5.13. A sintonia dos parametros deste controlador SISO foi realizada utilizando
também o método proposto por ESCOBAR (2006). Espera-se com isso minimizar o efeito da
técnica de sintonia utilizada sobre a comparagdo de desempenho entre os controladores
MIMO e SISO projetados para a unidade de GPPS. Dessa forma, o campo de estudo desta
dissertacdo fica restrito a avaliacdo da estrutura adequada para o controle do processo de
GPPS, se a MIMO ou se a SISO.

A Tabela 5.16 apresenta os valores de sintonia obtidos pelo método de ESCOBAR
para o controlador descentralizado. O ponto de operagdo utilizado como referéncia para
obtenc¢do dos parametros do controlador foi aquele cujo RPN € mais baixo: grade C. A idéia
com isso € obter um controlador descentraliado de melhor desempenho para utiliza-lo na
comparagao.

Tabela 5.16 Controlador PI descentralizado utilizado na comparacao de desempenhos
realizada do capitulo 6.

Parametro LC1 LC2 PC1 PC2
0 | 56,8550 0 0 0
T2 0 24,3340 0 0
Kp
TC1 0 0 -0,0100 0
TC2 0 0 0 -0,0080
71 0,6001 0 0 0
T2 0 0,1976 0 0
T;
TC1 0 0 1,1503 0

TC2 0 0 0 0,8508







Capitulo 6

Simulacoes e resultados

Neste capitulo, o desempenho dos controladores PI MIMO projetados no capitulo
anterior é testado a partir de simulacdes realizadas através do aplicativo simulink do Matlab®.
Os dois controladores obtidos foram testados em pontos de operacdo distintos da planta de
GPPS e seus desempenhos comparados a um controlador PI SISO. As simulacdes foram
realizadas avaliando a resposta do sistema controlador-planta frente a mudangas de setpoints
nas variaveis controladas e distirbios nas varidveis manipuladas.

6.1 Resposta para mudancas de setpoint

Na planta de GPPS, a transicdo de um ponto de operagdo para outro se dé através da
modificagdo dos setpoints da se¢do de reacao. O bom desempenho do controlador, neste caso,
pode facilmente traduzir-se em ganhos significativos para o processo a medida que ajuda na
diminui¢do dos tempos de transicdo de grade levando a planta mais rapidamente para os
novos estaciondrios.

O estudo do comportamento dindmico da unidade realizado no capitulo anterior
mostrou que em determinados canais o acoplamento entre varidveis controladas é
significativo. E esperado que o controlador PI SISO utilizado na comparagio com os
controladores PI MIMO tenha maior dificuldade em contornar os distirbios propagados nas
demais controladas oriundos das mudancas de setpoint.

A Tabela 6.1 mostra a amplitude das mudancas de setpoints realizadas em cada um
dos pontos de operagdo da planta durante a simulagao.
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Tabela 6.1 Quadro de mudancas de sefpoints realizados no teste de desempenho dos

controladores.
Variavel Ponto de Operacao B Ponto de Operacao C
Controlada
A de setpoint A de setpoint
0 | + 0,1 hora + 0,1 hora
T2 + 0,1 hora + 0,1 hora
TC1 +1,0°C +1,0°C
TC2 +1,0°C +1,0°C

As Figuras 6.1 a 6.8 apresentam os desempenhos dos controladores PI MIMO
projetados para os diferentes pontos de operacdo da planta de GPPS comparados com o
controlador PI SISO para mudangas de setpoint nas varidveis controladas da sec¢do de reagdo.
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Figura 6.1 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade B a
perturbacdo do tipo degrau na controlada tl.
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Figura 6.5 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade B a
perturbacdo do tipo degrau na controlada TC1.
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Figura 6.6 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade C a
perturbacao do tipo degrau na controlada TCI.
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Figura 6.7 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade B a
perturbacao do tipo degrau na controlada TC2.
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Figura 6.8 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade C a
perturbacdo do tipo degrau na controlada TC2.

Observa-se, através das figuras 6.1 a 6.8, que a planta de GPPS possui uma dinamica
mais lenta quando opera no ponto de operacdo com grade B. Isso faz com que o controlador
projetado para este ponto de operacdo tenha um comportamento mais robusto e um
desempenho um pouco inferior que o projetado no ponto de operacdo com grade C. Para
mudancas de setpoint esse fator pode ser considerado negativo, muito embora, a estabilidade
de um processo seja um fator muito apreciado do ponto de vista industrial.

A partir, principalmente, das Figuras 6.1 e 6.3 também & possivel observar que a
varidvel de dindmica mais lenta corresponde ao tempo de residéncia do primeiro reator (tl).
Para quase a totalidade das mudancas realizadas na planta o tempo maior de estabilizagao
depende desta varidvel. Por este motivo a escolha do controlador mais eficiente deve, sem
duvida, passar por uma andlise no controle desta varidvel uma vez que ela se torna o caminho
critico na eficiéncia do controle global da unidade.

O tempo de residéncia do primeiro reator da unidade de GPPS é diretamente
influenciado pelo volume da mistura reacional. Este, por sua vez, tem sua dindmica
dependente de duas malhas de controle: A carga da planta (FC1) e a descarga do primeiro
reator (SC1). A descarga do primeiro reator (SC1) recebe setpoint remoto da malha de
controle de nivel do segundo reator da planta (LC2). Estas duas malhas em série elevam a
ordem global do sistema tornando suas respostas mais lentas e oscilatdrias.

A andlise geral dos graficos mostra que o controlador SISO apresenta dificuldade em
contornar os distirbios causados nas demais controladas oriundos das mudancgas de setpoint
realizadas no sistema. Isso fica ainda mais evidente naqueles canais cuja grau de acoplamento
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€ mais elevado como € o caso das temperaturas TC1 e TC2. Essa deficiéncia era esperada e
estd ligada ao fato deste controlador ndo ser multivaridvel, ou seja, ele € incapaz de prever
acOes baseadas na contribuicdo dos demais canais da planta. Nas Figuras 6.1, 6.2, 6.3 ¢ 6.4
observamos variacdes nas amplitudes destas temperaturas de 1,5 a 2,0 °C. Estes disttrbio sdo
suficientes para causar variagdes no indice de fluidez de 7,5 a 10% o que acaba se tornando
critico para a qualidade do produto final.

Os controladores Cg MIMO e Cc MIMO apresentaram desempenhos satisfatorios para
mudancas de setpoint com ligeira vantagem para o controlador C. MIMO que possui maior
rapidez para as mudancas de setpoint no primeiro reator cuja dindmica é mais lenta. Caso a
escolha do controlador venha a se valer da robustez a escolha mais adequada seria pelo
controlador Cg MIMO. Embora tenha a performance um pouco inferior este controlador
apresentou-se mais estidvel e com overshoots menores nas mudangas de setpoint de
temperatura da zona reacional.

As Tabelas 6.2 e 6.3 apresentam uma quantificacdo dos desempenhos dos
controladores para mudancas de setpoint nos dois pontos de operagdo estudados. A
quantificacdo do desempenho foi realizada a partir de dois critérios usuais na teoria de
controle: A integral do erro absoluto (IAE) e a integral do erro quadritico (ISE) ambos
desenvolvidos por MARLIN (1995).

O indice TAE corresponde ao somatério da diferenga absoluta existente entre o valor
da varidvel de processo e seu setpoint, por outro lado, o indice ISE corresponde ao somatério
da diferenca quadrética existente entre a varidvel de processo e seu setpoint. Enquanto o IAE
mostra de maneira geral o erro apresentado pelo controlador, o ISE penaliza os sinais de erro
de maior amplitude. Controladores com elevadas sobre-elevacdes em suas respostas tendem a
apresentar ISE maiores.

Os indices apresentados nas tabelas sdo resultado da soma dos erros do transiente de
mudanca de setpoint realizada nas varidveis controladas. Os erros oriundos dos distirbios
propagados por acoplamento também sdo considerados.

Tabela 6.2 Indices de desempenho dos controladores para mudancas de sefpoint no
ponto de operacao com grade B.

(| TC1 T2 TC2

IAE ISE IAE ISE IAE ISE IAE ISE

C SISO 0,1991 0,0042 94273 6,6045 0,0406 0,0003 8,5949 4,8557

Cg MIMO 0,5489 10,0348 4,1916 2,6449 0,0576 0,0008 0,1371 0,0124

CcMIMO 00,2532 0,0067 5,6789 3,4433  0,0498 0,006  0,3440 0,0200
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Tabela 6.3 Indices de desempenho dos controladores para mudancas de sefpoint no
ponto de operacao com grade C.

(1! TC1 T2 TC2

IAE ISE TIAE ISE IAE ISE IAE ISE

C SISO 0,2060 0,0043 6,8710 3,4344 0,0471 0,0004 8,8941 5,0304

Cg MIMO 04908 0,0253 11,8090 0,6393 0,0613 0,0011 0,0534 0,0002

CcMIMO  0,3425 0,0065 11,9683 0,7458 0,0511 0,0008 0,136  0,0011

Através das Tabelas 6.2 e 6.3 observa-se que o controlador monovaridvel C SISO
apresenta ligeira vantagem no controle do tempo de residéncia da mistura reacional (tl e 12)
nos dois pontos de operagdao da planta de GPPS. Essas duas varidveis controladas possuem
graus de acoplamento menores, como mostra as matrizes RGA do sistema no capitulo 4, o que
justifica este fato. Por outro lado, nos canais cuja interagdo € maior (TC1 e TC2) o
desempenho deste controlador foi prejudicado e os indices de desempenho avaliados tiveram
valores muito superiores aos apresentados pelos controladores multivaridveis Cg MIMO e C¢
MIMO. Estes controladores mostraram-se mais eficientes na rejeicdo de distdirbios
propagados aos demais canais resultantes da mudanca de setpoint em um determinado canal.

A comparagdo entre os indices de desempenho obtidos pelos controladores Cg MIMO
e Cc MIMO mostra uma certa equivaléncia de performance para mudancgas de setpoint. O
controlador Cg MIMO possui uma ligeira desvantagem no controle do tempo de residéncia
por ser mais robusto, em contra partida € menos oscilatorio no controle de temperatura.

6.2 Resposta para disturbios na carga

Um controlador de processo bem projetado deve, além de apresentar bom desempenho
para mudancas de setpoint, ter boa capacidade de contornar distirbios na carga. Na Planta de
GPPS os principais distirbios, conforme comentado no capitulo 3, sdo provocados pela
existéncia da corrente de reciclo. Esta corrente € a principal responsédvel pela propagacdao dos
distdrbios (efeito bola de neve) uma vez que ela € a principal responsdvel pela modificacao
das condig¢des de alimentacio na zona reacional.

Para avaliar a capacidade de rejeicdo de distirbio dos controladores projetados, o
sistema controlador-planta foi submetido a perturbacdes em suas manipuladas alterando a
condi¢cdo de carga da planta. A Tabela 6.4 apresenta a amplitude das perturbacdes realizadas
nas varidveis manipuladas da planta de GPPS para realizacdo do teste de desempenho dos
controladores frente a distirbios na carga.
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Tabela 6.4 Quadro de distirbios realizados no teste de desempenho dos controladores.

Variavel Ponto de Operacio B Ponto de Operaciao C
Manipulada
A de setpoint A de setpoint
LC1 +5,0 % +5,0 %
LC2 +5,0 % +5,0 %
PC1 +0,1 na frag¢do vaporizada +0,1 na fra¢do vaporizada
PC2 +0,1 na frag¢do vaporizada +0,1 na fragcdo vaporizada

As Figuras 6.9 a 6.16 mostram as respostas apresentadas pelos controladores MIMO e
SISO nos pontos de operagdo estudados para distirbios na carga.
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Figura 6.9 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade B para
distdrbio na varidvel LC1.
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Figura 6.11 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade B para
distdrbio na varidvel LC2.
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Figura 6.12 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacao com grade C para

distarbio na variavel LC2.
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Figura 6.13 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade B para

disturbio na variavel PC1.
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Figura 6.14 Resposta da planta de GPPS no ponto de opera¢do com grade C para
distdrbio na varidvel PC1.
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Figura 6.15 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacdo com grade B para
distdrbio na varidvel PC2.
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Figura 6.16 Resposta da planta de GPPS no ponto de operacao com grade C para
distdrbio na varidvel PC2.

A exemplo do que se verificou na andlise de desempenho dos controladores para
mudancas de setpoint, quando um distirbio originado em um determinado canal propaga-se
aos demais canais da planta, o controlador SISO apresenta dificuldades de controle. Os
controladores MIMO, nestes casos, novamente apresentaram desempenhos satisfatorios
atenuando bastante a propaga¢do do distirbio.

A Figura 6.9 mostra que quando submetida a uma perturba¢do no nivel do primeiro
reator, o controlador Cc MIMO ¢é mais rdpido em controlar o distirbio. A resposta deste
controlador € cerca de 10 min mais réapida que a resposta do controlador Cg MIMO. No ponto
de operacdo com grade C, Figura 6.10, o desempenho de ambos controladores € equivalente
com uma ligeira vantagem para o controlador Cc MIMO.

As Figuras 6.11 e 6.12 mostram o resultado da perturbacdo realizada na varidvel
manipulada LC2 nos pontos de operacdo com grade B e grade C respectivamente. Esta
perturbacido provoca uma elevacdo momentanea no tempo de residéncia do segundo reator da
planta de GPPS e inicia a acdo de controle que aumenta a vazdo de carga deste reator
(descarga do primeiro reator) causando uma conseqiiente queda no nivel do primeiro reator.
Espera-se, que o controlador minimize os efeitos deste disturbio contornando-o rapidamente.
De maneira geral, os controladores testados contornaram satisfatoriamente o distirbio
restabelecendo o tempo de residéncia do reator em 10 min. Por outro lado, a a¢do de controle
acaba propagando distirbio na outras malhas principalmente as do primeiro reator cuja
dindmica € mais lenta. Percebe-se, neste caso, que o controlador Cg MIMO apresenta
comportamento mais robusto e € menos suscetiveis aos distirbios na carga, dessa forma,
consegue manter todos os canais da planta mais estiveis em compara¢do aos demais
controladores.
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As Figura 6.13 e 6.14 apresentam o desempenho dos controladores frente a
perturbacdo na varidvel PC1 (pressao do primeiro reator) nos pontos de operacdo com grade B
e C respectivamente. O aumento da vazdo de vapores retirados no topo dos reatores, causa
uma queda na press@o dos reatores € uma conseqiiente diminui¢do na temperatura de reacdo.
Observando os graficos correspondentes, percebe-se uma boa performance dos controladores
multivaridveis. O controlador SISO nao mostrou-se adequado ao controle deste distirbio pois
sua performance € lenta comparada aos demais controladores. O controlador Cc MIMO
apresentou um desempenho razodvel, uma vez que sua resposta ¢ um pouco oscilatéria. O
controlador Cg MIMO mostrou-se mais eficiente para este distdrbio.

As Figuras 6.15 e 6.16 mostram as performances dos controladores estudados frente a
uma perturbacdo na pressaio do segundo reator. Esta perturbacdo deve propagar
principalmente um distirbio na temperatura do segundo reator o qual deve ser contornado
pelos controladores de processo. Observa-se através dos graficos que esta perturbacio nao é
sentida de forma significativa nos sistemas compostos pelos controladores Cg MIMO e Cc
MIMO. O controlador SISO, a exemplo do que foi verificado nos testes anteriores, apresentou
fragilidade no controle deste distirbio também.

As Tabelas 6.5 e 6.6 mostram os indices de desempenho IAE e ISE calculados para
distdrbios na carga da planta de GPPS.

Tabela 6.5 Indices de desempenho dos controladores para distiirbios na carga no ponto
de operaciao com grade B.

7l TC1 T2 TC2

IAE ISE TIAE ISE IAE ISE TIAE ISE

C SISO 0,3107 0,0109 19,0741 43,0874 0,0702 0,0014 16,5616 31,5675

Cg MIMO 0,3985 0,0157 5,233 9,466  0,0654 0,0018 0,0965 0,0019

CcMIMO 0,3082 0,0084 10,846 20,311 0,0662 0,0021  0,0988  0,0020
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Tabela 6.6 Indices de desempenho dos controladores para distiirbios na carga no ponto
de operacao com grade C.

(1! TC1 T2 TC2

TIAE ISE TIAE ISE TIAE ISE TIAE ISE

C SISO 0,4295 0,0127 20,1983 42,3276 0,0825 0,0015 27,7242 67,0318
Cg MIMO 04861 0,0272 6,544 10,666 0,0661 0,0020 0,0934 0,0020

CcMIMO 04055 0,0101 11,462 21,399 0,0688 0,0023 0,0968  0,0025

A partir das Tabelas 6.5 e 6.6, percebemos que na maioria dos casos estudados a
integral de erro absoluto (IAE) e a integral de erro quadrédtico (ISE) apresentam valores
inferiores para os controladores multivaridveis quando comparados a estrutura monovariavel.
Novamente, o controlador SISO demostrou dificuldade em controlar distirbios propagados
devido ao acoplamento. Seu bom desempenho fica restrito aos canais onde a interacio entre
varidveis ndo € tao significativa, como € o caso dos tempos de residéncia.

O desempenho no controle de temperatura da mistura reacional acaba sendo o
diferéncial no desempenho dos controladores Cg MIMO e Cc MIMO nos dois pontos de
operacdo avaliados. Numa comparagdo feita apenas entre os controladores multivaridveis,
percebe-se uma vantagem do controlador Cg MIMO cujas respostas sao menos oscilatorias
em comparagdo ao controlador Cc MIMO.






Capitulo 7

Consideracoes finais

O desempenho 6timo de estruturas avancadas de controle sempre foi uma condi¢do
almejada, porém, dificil de ser alcancada industrialmente, visto a sua complexidade. Muito
tem sido desenvolvido na teoria de controle, contudo, na prética, fica-se limitado em parte a
inexisténcia do conhecimento pleno de técnicos e engenheiros de aplicacdo e a operacdo
inadequada de dispositivos e equipamentos fisicos. Atualmente, encontramos na literatura
uma gama muito grande de ferramentas e técnicas desenvolvidas e testadas em inimeros
casos especificos buscando auxiliar os especialistas em controle no estudo, na estruturacdo e
no projeto de controladores de processo. Por outro lado, as metodologias existentes para
projeto destas estruturas ainda sdo, de certa forma, subjetivas e ndo associam suas etapas ao
correto uso das ferramentas existentes. Na tentativa de tornar este conceito menos subjetivo e
mais abrangente em termos préticos, utilizamos, nesta dissertacdo, os conceitos existentes na
teoria de controle para projetar uma estrutura de controle para o processo industrial de GPPS.

7.1 Conclusoes

Em termos gerais, o objetivo principal desta dissertacdo de mestrado de unir a teoria
de controle a sua prética foi, sem duvida, atingido. A utilizagdo da metodologia descrita no
Capitulo 3 aplicada ao estudo de caso da planta de GPPS, descrito no Capitulo 4, obteve
€xitos, uma vez que serviu para aprimorar o conhecimento sobre a planta industrial, para
projetar um controlador para a unidade e para a evolugdo intelectual do autor.

Em termos especificos, € possivel concluir que a modelagem fenomendlogica de um
processo industrial contribui substancialmente para projeto e estudo de novas estruturas de
controle. Embora, na maioria dos casos, este tipo de modelo ndo esteja disponivel, por ser de
dificil obtencdo, sua existéncia facilita muito e torna a escolha e o projeto da estrutura de
controle mais direta.

Observou-se através da andlise dos modelos linearizados que, mesmo apresentando
dinamicas semelhantes, o processo de GPPS possui diferentes estados estaciondrios. A andlise
do comportamento da planta mostrou que a diferenca existente entre estes estaciondrios €
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decisiva sobre desempenho do controlador a medida que os valores de ganhos estaciondrios
modificam-se significativamente em uma condicdo e outra.

A avaliacdo de zeros, p6los e tempo morto do sistema, nos dois pontos de operacdao
estudados, mostrou a inexisténcia de fatores de fase ndo-minima que limitam a resposta final
do sistema controle em malha fechada. A matriz RGA, por sua vez, apresentou uma
dominancia no pareamento da diagonal principal e indicou a existéncia de um baixo grau de
acoplamento entre as varidveis controladas: Tempo de residéncia e temperatura da zona
reacional.

O numero de desempenho robusto inferior a 5,0, para o grade B e para o grade C
mostrou que a estrutura de controle escolhida apresenta um 6timo potencial para atendimento
do desempenho desejado para as varidveis controladas. A estrutura obtida para o controlador
através da andlise da matriz RGA e do RPN, foi a mesma nos dois pontos de operacao
estudados.

As simulagdes realizadas mediante perturbacdes na carga e mudancas de setpoint
mostraram uma vantagem de desempenho dos controladores multivaridveis frente ao
controlador monovaridvel.

Embora o grau de acoplamento da planta seja pequeno, em alguns casos os distirbios
propagados nos diferentes canais do sistema possuem magnitude superior aos limites
operacionais definidos no Capitulo 4. Os distirbios propagados na temperatura dos reatores 1
e 2, quando utilizado o controle SISO, por exemplo, apresentaram amplitudes de 1,5 a 2,0°C.
Essa amplitude pode representar variagdes no Indice de Fluidez na ordem de 7,5 a 10%.

O controlador C. MIMO, projetado para o ponto de operacdo de dindmica mais rdpida
(grade C), apresentou overshoot quando submetido a mudancas de setpoint no ponto de
operagdo com grade B. O controlador C; MIMO, embora tenha apresentado um desempenho
ligeiramente mais lento dos demais para controle do tempo de residéncia, mostrou-se mais
robusto principalmente para mudancas de setpoint de temperatura da mistura reacional.

Em face aos resultados apresentados e a andlise dos indices de desempenho, conclui-se
que o controlador multivaridvel projetado para o ponto de operagcdo com grade B (C; MIMO)
€ o que reune as melhores qualidades para o controle das varidveis da zona reacional da
unidade de GPPS.

7.2 Trabalhos futuros

O estudo de um processo para a escolha de uma estrutura de controle € tema amplo,
cuja abordagem nao pode ser feita através de poucos capitulos. Um processo industrial
complexo como o de GPPS pode sem divida agucar a mente de pesquisadores e estudiosos. A
realizacdo de pesquisa para fins de estudo de estratégias de controle para uma unidade
industrial traz consigo uma série de questionamentos cujas respostas vao além do escopo do
trabalho.
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Ao constatar uma diferenca significativa entre estados estaciondrios da planta de
GPPS, por exemplo, nos deparamos com uma questdao importante: Um controlador PI baseado
em um modelo politopo conseguiria atingir o desempenho especificado nos diferentes pontos
de operacdo da unidade?

Uma outra questdo diz respeito a estrutura do controlador. O estudo sobre a
viabilidade de utilizagdo de analisadores virtuais para controle direto das varidveis objetivo do
processo de GPPS € um tema em questdo e cujo desenvolvimento poderia fomentar trabalhos
futuros. Dessa forma, uma estrutura de controle que utilizasse como varidveis controladas o
MFI e 0o MW poderia ser testada e seus beneficios identificados.

O estudo da influéncia dos reciclos sobre o controle global da unidade de GPPS
também € um tema importante no contexto desta unidade. Sabemos, de antemao, que os
reciclos amplificam o acoplamento entre as varidveis controladas, porém pouco se sabe a
cerca do impacto dele sobre as varidveis objetivo.

Por tltimo, a otimizagdo dos tempos de transicao de grade representa, sem duvida, um
dos maiores desafios operacionais dos processos continuos de producao de poliestireno. Um
trabalho comparando as vantagens e desvantagens no uso de diferentes estruturas de controle
seria de enorme valia e representaria um ponto muito relevante para a escolha da estrutura
adequada para aplicacao na planta GPPS.






Apéndice A
Modelo rigoroso da planta de GPPS

Este apéndice tem por objetivo apresentar de maneira sucinta a modelagem
fenomenoldgica da planta de GPPS utilizada como base no estudo desta dissertacdo. Este
modelo foi desenvolvido por ALMEIDA (2004). A Figura A.1 mostra a modelagem utilizada
por ALMEIDA, em seu trabalho, para representar o comportamento dos reatores CSTR da
unidade industrial.

S
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—@ T ! |
F, T
@ : T,, P, v
«<— (v
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Flash |
. A
A
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:g: v
_( \_
Te, Pe Q@
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Figura A.1 Modelagem do reator CSTR da unidade de GPPS.
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Este modelo é dividido em quatro partes fundamentais: Modelo cinético, balango
material, balan¢o energético e modelo termodindmico. No processo de modelagem algumas

hipéteses foram consideradas:

- Oreator € de mistura perfeita;

- Os calores das reagdes de iniciacdo e terminacdo sdao negligencidveis

quando comparados ao calor da reacdo de propagacao;

- As constantes cinéticas sdao independentes do tamanho da cadeia

polimérica;

- Asreagdes sdo irreversiveis e ocorrem somente na fase liquida;

O reator ndo opera em equilibrio termodindmico entre a fase liquida e a fase vapor.
Desta forma, o reator € modelado como dois vasos flash em série, como mostrado na Figura
A.1. No vaso Flash I, a corrente de alimentacdo € flasheada, parte sendo misturado a corrente
de vapor proveniente do vaso Flash II, FVH, formando a corrente FVI. No Flash II ocorre a
reacdo de polimerizacdo na fase liquida, e a fase vapor encontra-se em equilibrio

termodinamico.

A.1 Modelo cinético

Os mecanismos de reagdo propostos para a polimeriza¢do em solu¢@o do estireno com

iniciadores bifuncionais sdo mostrados a seguir:

1) Iniciagdo por peroxido (iniciador bifuncional):

[—22 5R-+R-
2) Iniciagdo térmica:

M+MS s AH

AH+M 25 A-+M -

A+M—L55P
M -+M ——p,
3) Iniciacao da cadeia polimérica:

Equacio geral da iniciacdo térmica:

(A.1)

(A.2)

(A.3)

(A4)

(A.5)
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3M —te 2P (A.6)
R-+M — P (A7)
R-+M P (A.8)
D, —*43R-+P, (n>2) (A.9)
D —24 5R.4+P (n>2) (A.10)
Ag'+M o P (A.11)
4) Propagacdo:
P +M—5P (n>1) (A.12)
P+M—2 5P (n>1) (A.13)
5) Transferéncia para o0 mondomero:
P+M—t= D +P (n>1) (A.14)
P +M—=>D, +P (n>1) (A.15)
6) Transferéncia para o AH:
P +AH—t=1 5D +P (n>1) (A.16)
P +AH—ta 5D 1+ P (n>1) (A.17)
7) Transferéncia para o solvente:
P +S—= D +P (n>1) (A.18)
P+S—t= D +P (n>1) (A.19)
8) Transferéncia para o agente de transferéncia de cadeia:
P +Ag—tn 5D +Ag’ (n>1) (A.20)
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P +Ag—tx 5D +Ag" (n>1) (A.21)

9) Terminacgdo por combinagdo:

P +P —~>D (n,m > 1) (A.22)
P+P —tsD (n,m > 1) (A.23)
P+p —f D (n,m>1) (A.24)
10) Formagdo de oligomeros (iniciagdo térmica):
AH + M —t s trimeros cicli cos (A.25)
M + M —fe s dimeros (A.26)

(dimeros = cis e trans 1,2 difenilciclobutano)

onde A- é a concentracdo de radical do 1-feniltetralina durante a etapa intermedidria
da iniciacdo térmica; Ag € a concentragdo do agente de transferéncia de cadeia; Ag* € a
concentracdo do radical do agente de transferéncia de cadeia; AH ¢é a concentragdo do 1-
feniltetralina; D, é o polimero morto de tamanho n sem nenhum grupo peréxido ndo-
dissociado; l~)n ¢ o polimero dormente de tamanho n com um grupo peréxido ndo-dissociado;
ﬁn € o polimero dormente de tamanho n com dois grupos peréxidos nao-dissociados; M - € a
concentragdo de radical fenil durante a etapa intermedidria da inicia¢do térmica; P, € o
polimero vivo de tamanho n sem nenhum grupo peréxido nao-dissociado; ﬁn € o polimero
vivo de tamanho n com um grupo peréxido ndo-dissociado; R- € o radical primério sem
nenhum grupo peréxido ndo-dissociado (Radical 1); R- é o radical primdrio com um grupo
peréxido ndo-dissociado (Radical 2); e S € a concentragdo do solvente.

11) Efeito gel
O aumento da conversdo durante a polimerizacdo pode levar ao efeito gel e a
transferéncia de cadeia para sub-produtos. A correlacdo sugerida por HUI e HAMIELEC
(1972) para o efeito gel nas reacdes de polimerizagdo em massa do estireno é dada por:
k, =(k,),exp [-2 (4x + A, x> +4,Xx°)| (A.27)

onde

A = 257-505x107 T (K) (A.28)
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A, = 956-176 x107 T (K) (A.29)
A, = -303 + 785x107° T(K) (A.30)

X é a conversao e (k. ), € a constante cinética sem o efeito gel.

No que diz respeito a transferéncia de cadeia para subprodutos, a seguinte correlagao
empirica pode ser utilizada.

k trm k trm
i =|=m | 4B X
k P aparente k real

(A.31)
»
onde
B, = —1,013x107° 10g[473,12—7‘) para T <473K (A.32)
02,5
B=20E . p _ (9755exp —12180(1—1j para T > 473K (A.33)
1+2E, T 473

A.2 Balanco material

As equagdes aplicadas a um reator em batelada, para efeitos de apresentacdo das taxas
de reacdo nos balancos das espécies presentes, fornecem o sistema de equagdes mostrado a
seguir.

1dy _ (A.34)
VvV dt
éd ZV _4fkd1_fkdl (ﬂo +2ﬂa )_2kdmj‘43 _Cl (Va +‘70 )_ktrX Ag(va +‘70)_
koM —kpoyM* (A.35)
1 dAgV N
— =k, Ag(v, +7 (A.36)
V dt X g( o a)
1d8y

= _ktrS S(Vo + 170 ) (A'37)
V dt
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1 dAHYV

v =k, AHV,+V))—keyM +ak,,M> (A.38)

1 d DCBV

;T_kDCBM2 (A39)

LAdCTYV _ ) u (A.40)

vV dt

é dZHV - 2kde3 + 2fkd1 + fkdl(zlzza + 2ﬂ0)+ ktrXMAg 170 + CZ ktcva - knvova (A'41)

t

% d:i/lt 2kde +2fkd1+fkdl( +2/’l +:ZZI)+C2(V0+l70)+ktrXAg(Va+l7a)+kPMVo_

c,vV,—k,Agv,—k vy, —k vV, (A.42)

% d;; =2k, M>+2fk, I+ fk, (@i, + 24, +fi,)+c,(v, +V )+ k, Agv, +V )+ k,M(2v, +Vv,)—
V2 - ktrX Ag V2 - ktcVZVa - krcv2‘70 (A'43)

‘1/ d;f;v CO I~k AgV — 7 —k D=k V7 + 2l L, (A44)

;d:;ltv =2 fk, I+ kPMVo - 02‘71 —k,x Ang kchaV — kv, V + 2fkd1,[l1 (A'45)

1 dv)V -~ o~ - ~ ~ ~ ~ N

v di =21k, +k,MQ2V +V )—c,V, —k,, AgV, —k V.V, —k v,V + 2 fk, [, (A.46)
d

LAY _ oy sk Agv, + 1k v (A47)

V dt 2

1 duVv

Vd—lt =c,v, +k, Agv, +k, vV, (A.48)

1 du,V

- G =c,v, +k, Agv, +k, (vov2 +vf) (A.49)

V dt

1diav -

Lany vV, +k, AgV, +k vV, —k, [, (A.50)

V dt tc 0 o
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1 diiv - ~ ~ o~ ~
LBV b AT, 7 47 0) Ko (A5
é dllctlzv = 02‘72 + ker Ag f/'2 + ktc (Vo‘72 + 21/1‘71 + VOV2 ) - kdlﬂZ (A'SZ)
1dayv 1, _, N
— el g P22k (A.53)
V dt 2 tc” o dl:llo
1dayv -~ N
V d; =k V\V, =2k, 1, (A.54)
1 da,v ~ ~ N
\% Tizkm (Va 2 +V12)_2kd1ﬂ2 (A.55)
Onde
¢, =k,M+k, M (A.56)
¢, =k, M+k,S+k,,, AH (A.57)

Os valores das constantes cinéticas para as reagdes podem ser encontradas na
literatura. Na Tabela abaixo estdo listados os valores dos parametros cinéticos utilizados no
modelo da planta de GPPS.

Tabela A.1 Parametros cinéticos do modelo da planta de GPPS.

k A Ea unid Referéncia
kg 3,470x10" —17128,000 s

Ka 1,817x10" —21361,480 s

kp 6,346x10° -2600,000 kgm™s™

Kirm 3,110x10° -5631,605 kgm™® s

Kam 2,019x10" —13809,763 (kg m>)* s ALMEIDA (2004)
Kee 1,205x10’ —845,496 kgm™ s

Kus 1,968x10* -6302,622 kgm™ s

Kex 4,263x10° —4304,000 kgm™ s

Ker 1,266x10° —11078,000 s

Kpcs 7,600x10* —14087,000 kgm™® s
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A.3 Balanco energético

Um CSTR com evaporagdo nao € um reator cheio e opera usualmente sob vacuo. Na
operacdo procura-se manter o reator operando isotermicamente usando 6leo térmico e uma
corrente de alimentacdo com menor temperatura. O resfriamento por evaporacdo remove
cerca de 70% do calor da reacdo, enquanto que a alimentacao a menor temperatura remove os
restantes 30%.

As serpentinas externas dos reatores providenciam aquecimento e resfriamento
durante partidas e paradas. Durante operacdo normal, as serpentinas externas sao mantidas na
temperatura de reacdo e ndo contribuem na remog¢do de calor. Para o reator CSTR auto-
refrigerado, a equacdo de balanco de energia para o Flash I (adiabético) é considerada em
estado quasi-estaciondrio sendo dada por:

Fh +F'H" —F'h' —F/H' =0 (A.58)

Para o Flash II (ndo adiabatico), tem-se o seguinte balanco de energia:

d IIhII

—’"CLZ —F/h' —F'h" —F'H" + (~AH )r, V" — g (A.59)

t

onde ', H', h", H", sio as entalpias de liquido e vapor dos Flashs I e II,

respectivamente, /4, € a entalpia da alimentacgdo, g € o calor trocado com o 6leo térmico e AH,
€ o calor da reacdo de propagacdo a taxa r,,.

A taxa de evaporacdo do estireno e etilbenzeno também pode ser aproximadamente
calculada a partir da taxa de remoc¢ao de calor e pelo calor latente de vaporizacdo (CHEN,
2000):

FV” — qevapomgdo (A60)
AH, +c, (T,

evaporagdo refluxo )

Na Tabela A.2, encontram-se as propriedades fisicas necessdrias para o balango de
energia.
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Tabela A.2 Propriedades fisicas.

cp = 1.884 x10° T kg 'K™" (estireno)

AH, =-6,7 x10° J kg™
AH, =-7,12x10° J kg™’
AH, = 3,56 x10° T kg™' @ 14.7 psia (estireno)

AH, =3,35x10° J kg™' @ 14,7 psia (etilbenzeno)

A.4 Modelo termodinamico

A corrente de vapor proveniente do Flash II, deve ser acrescida de uma corrente de
vapor proveniente do flasheamento da corrente de carga, compondo entdo a corrente total de
vapor de saida do reator. Ao mesmo tempo, a corrente liquida resultante do flasheamento da
corrente de carga corresponde a corrente de alimentacdo do Flash II, conforme pode ser visto
na Figura A.1.

No caso do Flash I, onde nido ocorre reacdo quimica, os componentes vaporizados
constituem-se apenas dos solventes, ou seja, do estireno e do etilbenzeno. Além dos balancos
de massa e energia, tem-se:

D> xl=1 (A.61)

v =K'x! (A.62)
com

KI ~ éil,l(Tl,Pl’xl)
éiv’I(TI’PI’yI)

l

(A.63)

Para o flash II, onde ocorre reacdo quimica, tem-se, além dos balancos de massa e
energia:
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>xl =1 (A.64)

yl =K x! (A.65)
com

éil,ll (TII , P” , x11 )

K= év nt plyiy (A.66)
i ’ s 5 y
Para o Flash II a fracdo vaporizada, ¢" é definida por:
F 11 F 1
L s pat (A.67)
4 F 2 F

A entalpia de vaporizacdo, AH  , é obtida través da equacgdo de Clausius-Clapeyron:

AH, =R (A.68)
a7)

Esta equagdo aproximada relaciona o calor latente de vaporizagdo diretamente a curva
de pressdo de vapor contra a temperatura, nao incluindo qualquer dado volumétrico.
Especificamente, esta equacdo mostra que o AH € o coeficiente angular da curva de InP,
contra 1/T. De acordo com a equagdo (A.65), significa que o AH, € constante, mas a rigor
isto € falso, pois AH, diminui monotonamente com o aumento de T a partir do ponto triplo e
até o ponto critico, onde se torna zero. Porém, os dados experimentais para muitas substancias
mostram que este grafico € o de uma curva quase retilinea fortalecendo a hipétese de AH
constante. As hipoteses em que a equacdo de Clausius-Clayperon estd baseada valem
aproximadamente apenas nas pressoes baixas e, portanto, podem ser aplicadas para o caso em
estudo.

Tendo-se a entalpia de vaporizagdo, a seguinte relacdo entre as entalpias das correntes
liquidas e de vapor pode ser utilizada, considerando o comportamento ideal:

H:zyiHi:zyi(hi+AHvi) (A.69)
h = inhi (A.70)

A partir das equagdes (5.42) e (5.43) tem-se:
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H-h=Y (y,—x)h+> y,AH, (A.71)

Para o cédlculo da entalpia da fase liquida a seguinte relacdo pode ser utilizada,
considerando o comportamento de uma solugdo ideal:

h=h(T)+ [ c,dT (A.72)

1 1
T

onde c,; (kJ kmol™" K™) é o calor especifico do componente i. Para o estireno e o
etilbenzeno ¢, € dado por:

¢, =A+BT+CT?+ DT’ (A.73)
com:
estireno etilbenzeno
A =21,94806 kJ kmol ' K™ A =-137,4414 kJ kmol ' K™
B = 1.204234 kJ kmol ' K™* B =2,381475 kJ kmol ' K™*
C =-3,202702x107 kJ kmol ' K™ C =-6,231491x107 kJ kmol ' K™
D =3,397707x10° kJ kmol ™' K™ D =-6,248922x10° kJ kmol ' K™

Vilidas na faixa de temperatura de 178,15 a 600 K para o estireno e de 242,55 a 600 K
para o etilbenzeno.

A resolucdo do modelo de equilibrio liquido-vapor no Flash II é obtida através da
implementagdo de um calculo Flash a T e P constante e no Flash I através de um cdlculo Flash
adiabatico a P constante.
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