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Resumo

Este trabalho apresenta uma estratégia de controle baseada na estimacao de parametros em
tempo real que apresenta potencial para o desenvolvimento de sistemas de controle mais
eficientes para reatores de polimerizacdo descontinuos. Através da utilizagdo do filtro de
Kalman estendido (FKE) e de modelos simplificados dos balangos de energia no reator e
na jaqueta, obteve-se a estimagédo simultanea do calor de reacdo (Qgr) e do produto entre o
coeficiente global de transferéncia de calor e a area de troca térmica (UA) utilizando
apenas as medidas das temperaturas do processo. O modelo simplificado do processo,
definido para o FKE, foi utilizado para projetar um controlador por antecipagao
(feedforward), que a partir das estimativas de Qg e UA, determina o setpoint para o
controlador escravo (PI) em uma malha em cascata. A fim de testar a estratégia de controle
proposta, utilizou-se um reator de polimerizacdo benchmark proposto na literatura
especifica de controle de processos, cujo modelo matematico foi validado em uma planta
de polimerizacdo real. A estratégia de controle propostabaseada na estimagdo de
parametros em tempo real, foi capaz de manter a temperatura de reacdo adequadamente
controlada frente a diversas perturbacdes.Além disso, esta estratégia revelou-se robusta,
generalista e adequada para aplicacdes em reatores multipropositos, visto que é capaz de
estimar parametros de processo com base em modelos simplificados do balango de energia

tendo como variaveis medidas apenas as temperaturas do reator e da jaqueta.
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Abstract

This work presents a control strategy based on real-time parameter estimation using the
Kalman filter which offers potential for the development of more efficient control
strategies for discontinuous polymerization reactors. By using the extended Kalman filter
(EKF) and simplified models of energy balance in the reactor and jacket, the simultaneous
estimation of reaction heat (Qgr) and of the product between the overall coefficient of heat
transfer and heat exchange area (UA) was performed using only measurements of the
process temperatures. The stochastic process model defined by the EKF was used to design
a feedforward controller, which used the Qr and UA estimates to determine the set point to
the slave controller (PI) in a cascade control structure. In order to test the proposed control
strategy, a benchmark polymerization reactor proposed on specific literature of process
control was used, whose mathematical model has been validated in actual polymerization
plant. The proposed control strategy based on real time parameter estimation was able to
keep the reaction temperature adequately controlled despite several disturbances. In
addition, it was proved to be robust, generalist and suitable for applications in
multipurpose reactors, since it is able to estimate process parameters based on simplified
models of energy balance using only the temperature of the reactor and the jacket as
process measurement variables.
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1. INTRODUCAO

Os polimeros sdo macromoléculas
constituidas pela ligacdo de um grande
ndmero de moléculas menores através de
reacOes denominadas polimerizagbes e tém
importancia significativa no
desenvolvimento tecnolégico dos séculos
XX e XXI.A cada ano observa-se sua
participacdo cada vez mais intensa no setor
industrial, seja no processo de producéo,
seja no produto final. Esta participagéo,
além de apresentar uma grande variedade de
produtos, também  possui  aplicacdes
especificas com crescente importancia
tecnoldgica e econdmica, principalmente
pela  capacidade de aumentar a
produtividade através da reducdo de custos e
da praticidade de aplicacéo.

De fato, a participacdo dos polimeros
na sociedade moderna tem apresentado um
deslocamento dos aspectos quantitativos
para os qualitativos. Ou seja, no inicio,
houve uma procura maior pela diversidade
de aplicacdes intensivas desses produtos,
porém, atualmente, as aplicacdes estdo mais
direcionadas, com uso de produtos com
caracteristicas mais particulares, obtendo,
assim, maior importancia sob uma otica

tecnoldgica e, sobretudo, econdmica
(Almeida, 1997).
A busca efetiva por ganho de

produtividade € inerente as atividades
produtivas e é determinante na existéncia e
longevidade de instituicbes com fins
lucrativos. No entanto, a busca por ganhos
de producdo com reducdo de custos esbarra
em premissas cada vez mais consolidadas na
atualidade. A qualidade, que é uma dessas
premissas, tem se tornado um dos mais
importantes  fatores de decisdo dos
consumidores e, muitas vezes, concorre com
a necessidade de reduzir 0s recursos
empregados no processo. Essa nova
conjuntura, de busca de produtos com alto
valor agregado, foco na qualidade final do
produto e na seguranga, respeito ao meio
ambiente e a preocupacado com o aumento de
produtividade, privilegia a utilizacdo da
mesma instalacdo para a fabricacdo de
diferentes produtos. Portanto, neste cenario,
torna-se cada vez mais necesséaria a busca
por equipamentos multipropdsitos

associados a estratégias de controle mais
eficientes.

Na industria quimica este perfil ndo é
diferente e o0s reatores de polimerizacdo
descontinuos (batelada ou semibatelada)
surgem como alternativas viaveis e muitas
vezes indispensaveis. Ha grande
oportunidade quando este tipo reator é
operado de forma robusta e precisa, de modo
a proporcionar flexibilidade para fabricar
grande variedade de produtos sem
comprometer a qualidade intrinseca de cada
um, tampouco os aspectos de seguranga da
operacdo e das pessoas, assim como as
exigéncias ambientais e legalis.

A fim de satisfazer todas essas
restricoes, faz-se necessario um
monitoramento eficaz do processo e de suas
principais variaveis, buscando a correcéo
necessaria diante de desvios inaceitaveis.
Porém, a falta de instrumentos robustos para
medicdo em tempo real de varidveis chaves
de processo ou das caracteristicas mais
relevantes para os produtos caracteriza um
desafio tecnoldgico a ser superado. Uma
alternativa para a falta de instrumentagédo
adequada seria a utilizacdo de modelos
cinéticos, que também apresenta serias
restricbes quando aplicada a equipamentos
multipropdsitos, pois tais modelos deveriam
ser desenvolvidos especificamente para cada
tipo de reacdo e seriam necessarios tantos
modelos quantos  produtos  diferentes
houvesse, tornando a alternativa inviavel na
pratica (Almeida, 1997).

Sob esta perspectiva, 0s critérios
tornam-se desafiantes para o controle de
processos, uma vez que surge a necessidade
de manter bem controlada a reacdo de
polimerizacdo e porque esses tipos de

processos apresentam complicadores
intrinsecos a sua natureza: operacao
multivariavel com cinética de reacdo

dindmica, processo em regime transitorio e
de natureza ndo linear e existéncia de
tempos mortos. Dessa forma, a busca de
estratégias com base no modelo mostra
grande potencial, porém, esbarra no
problema de falta de medicbes de
determinadas variaveis e isso também pode
inviabilizar sua aplicacéo.

A utilizagcdo dos balangos de energia
em tempo real, embora seja uma excelente
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alternativa para determinagdo de variaveis
de interesse, apresenta parametros, tais
como taxa de reacdo e coeficiente de
transferéncia de calor, que sdo de dificil
medicdo e, portanto, inviabilizam a sua
aplicacdo direta em estratégias de controle
de reatores de polimerizagdo. No entanto,
medicOes de temperatura e vazdo Ss&o
métodos consolidados e, de modo geral,
essas variaveis podem ser utilizadas em
estratégias de controle de reatores. Por outro
lado a obtencéo de balancos de energia para
reatores € uma tarefa exequivel e bem
estabelecida, além de ter a vantagem de ndo
depender substancialmente do tipo de reagdo
(Almeida, 1997).

Dessa forma, as medidas de
determinadas varidveis e a disponibilidade
dos modelos dindmicos para os balancos de
energia podem  fornecer  importantes
informacbGes em tempo real a respeito do
processo e permitem estabelecer inferéncias
sobre 0 andamento da reacéo até a formagéo
do produto, sendo possivel seu uso para fins
de monitoramento e na estrutura de controle.
Assim, a estimacao de parametros em tempo
real baseada na técnica do Filtro de Kalman
destaca-se como uma alternativa adequada
para superar algumas das dificuldades
apresentadas no monitoramento de reacdes
de polimerizacdo e contribui para o
desenvolvimento  mais  eficiente  de
estratégias de controle.

O Reator de Chylla-Haase

Para testar a estratégia de controle
proposta no presente trabalho, utilizou-se
como estudo de caso o reator de
polimerizacdo benchmark proposto por
Chylla e Haase (1993), apresentado como
um desafio para estratégias de controle de
processos. O problema baseia-se em um
processo de polimerizacdo em emulsdo, com
0 reator operando em modo semibatelada
para diferentes produtos e condi¢cbes
operacionais. Este € um problema que tem
sido frequentemente estudado e 0s
resultados apresentados na literatura sdo
comentados suscintamente a seguir:

Helbig et al. (1996), apds corrigirem
algumas equacdes do artigo original (Chylla
e Haase, 1993), utilizaram uma abordagem
ndo linear e um controlador com modelo
preditivo utilizando em sua estrutura o filtro

de Kalman. Seus resultados foram
comparados com um controlador PID tipico
e tiveram éxito em relacdo ao controle de
temperatura dentro de uma faixa aceitavel,
mesmo com variacdo de tempos mortos.

MacGregor e Clarke-Pringle (1997)
utilizam um controlador adaptativo néo
linear com base em geometria diferencial e
uso do Filtro de Kalman. A simulacdo
utilizou o modelo original do reator de
Chylla e Haase (1993) e seus resultados
mostraram que diante de mudancas de
temperatura, maltiplos produtos, efeito gel e
outras variedades do processo, 0 algoritmo
foi capaz de manter o controle de
temperatura do reator dentro de uma faixa
aceitavel para o processo.

O trabalho realizado por MacGregor e
Clarke-Pringle (1997) destaca alguns pontos
que devem ser relevantes, como a producgéo
de vérios produtos no mesmo reator, a
mudanga da taxa de transferéncia de calor
durante a uma batelada e de corrida para
corrida, a taxa de variacdo de tempo de
reacao — que € ndo linear devido a mudanca
de concentragdo de mondémero — e reacdes
de difusdo controlada (efeito gel), aléem da
auséncia de modelos cinéticos para oS
reatores. Os resultados encontrados por
esses autores com um controlador adaptativo
ndo linear com base em geometria
diferencial em conjunto com o filtro de
Kalman estendido forneceu excelentes
resultados quando comparados a um sistema
tradicional de controle. As temperaturas
foram controladas dentro da faixa esperada
para 0 processo, mesmo diante de
circunstancias adversas. Deve-se destacar
que a estimativa em tempo real ¢
fundamental para o bom desempenho do
controlador néo linear.

O trabalho de Binder et al. (2000) foca
a otimizacdo dindmica através de uma
estratégia de vetor de parametrizacdo para o
controlador adaptativo. Os autores aplicam
sua estratégia no reator benchmark de
Chylla e Haase (1993) e obtém bons
resultados em relacdo ao controle de
temperatura da reacéo.

Resultados satisfatorios também foram
alcancados por Ng e Hussain (2004) no
mesmo benchmark (Chylla e Haase, 1993),
onde as simulagfes mostraram as vantagens
e a robustez de utilizar a rede neuronal em
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hibrida,
algoritmo

uma estratégia
quando um
implementado.

Graichen et al. (2006) desenvolveram
um controlador adaptativo feedforward para
o0 reator CSTR benchmark e seus resultados
mostraram que o controlador demonstrou
robustez mesmo diante de incertezas em seu
modelo.

Beyer et al. (2008) utilizaram uma
estrutura de controle adaptativo por
linearizacdo exata com Filtro de Kalman
Sigma-Point. Essa estratégia é utilizada em
um reator de Chylla e Haase (1993)
modificado para o controle da temperatura
de polimerizagdo. Seus resultados mostram
que a estratégia obtém estimacdes precisas,
0 que contribui para a estratégia de controle
aplicada.

especialmente
adaptativo €

Filtro de Kalman Estendido

O filtro Kalman (FK)apresenta como
principal caracteristica a estimativa de um
vetor de estado de um modelo linear de um
sistema dindmico. No entanto, muitos
sistemas reais apresentam dindmicas nao
lineares e, dessa forma, uma das premissas
desta abordagem ndo é satisfeita e perde-se a
condicdo Otima do FK. Se, no entanto, o
modelo ndo € linear, pode-se adaptar o filtro
de Kalman através de um procedimento de
linearizacdo. Como o filtro estima o estado
do sistema, pode-se utilizar a sua estimativa
como a prépria trajetéria nominal de estado.
Este é o método implicito. A linearizacéo é
feita em torno da estimativa feita pelo filtro
de Kalman que, por sua vez, é baseada no
sistema ja linearizado. Nesse caso, as
equacdes ndo lineares sdo expandidas em
série de Taylor e truncadas no termo de
primeira ordem, de modo a aproximar o
sistema para um conjunto de equacdes
lineares e assim atingir uma condicdo
considerada sub-Otima. Essa abordagem é
denominada Filtro de Kalman Estendido
(FKE) e foi originalmente proposta por
Stanley Schmidt para que o filtro de Kalman
pudesse ser aplicado a problemas néao
lineares de navegacdo aeroespacial (Haykin,
2001; Santos, 2005 e Simon, 2006). O
processo de filtragem com modelos
linearizados é bastante simples e eficiente.
Além disso, 0 FKE tem encontrado muitas
aplicactes em tempo real que séo relevantes

(Chui e Chen, 2009). Em razéo disso, o FKE
foi a técnica utilizada neste trabalho, onde as
equacOes ndo lineares dos modelos do artigo
original foram linearizadas.

Estimacdo em Tempo Real com Base
no Filtro de Kalman

Segundo Jazwinski (1970), o FK gera
novas estimativas de estado na medida em
que novas observagcbes se tornam
disponiveis, abrindo assim a possibilidade
de estimativa em tempo real para oS
parametros e estados dos processos. Essa
caracteristica € importante para 0
desenvolvimento da proposta apresentada
neste trabalho, pois como muitos dados e
parametros operacionais (tais como o calor
de reacdo e o coeficiente global de
transferéncia de calor) sdo inacessiveis na
pratica,a  estimativa dessas  variaveis
viabiliza o desenvolvimento da estratégia de
controle proposta e, simultaneamente,
propicia 0 monitoramento da reacao.

O conjunto de equagdes do FK fornece
um recurso para a estimacdo do vetor de
estados. Todas as medidas tomadas em
conjunto e seus erros séo combinados com o
conhecimento da dindmica do sistema, com
0s equipamentos de medidas e a estatistica
do ruido dindmico. Nesse sentido 0 FK é um
algoritmo utilizado para estimar os estados
de um sistema dindmico baseado na medicéo
da confiabilidade dos dados observados a
partir de uma matriz de covariancia, que é
atualizada a cada novo processo de
estimacéo que utiliza o filtro. A partir de um
ponto inicial conhecido, o algoritmo
combina todos os dados adicionados ao
conhecimento anterior do sistema e realiza a
estimativa das variaveis desejadas reduzindo
0 erro (Santos, 2005).

Diversos trabalhos tém utilizado o FK
ou FKE como parte da estratégia de controle
de processos. Dentre eles, pode-se citar
MacGregor (1986) ao estudar um balanco de
energia em tempo real (BETR), obtendo
sucesso na implementacdo com resultados
de controle satisfatérios para um reator com
jaqueta.

Helbig et al. (1996)estudaram o
mesmo reator benchmark e identificaram
erros no equacionamento do modelo.
Através de corregdes propostas, 0s autores
aplicaram um controlador preditivo néo
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linear, utilizando em sua estrutura o Filtro de
Kalman. Seus resultados foram comparados
com um controlador PID padréo, tendo
obtido éxito em relacdo ao problema de
controle de manter a temperatura reacional
dentro de uma faixa aceitdvel, mesmo
quando a variacdo dos tempos mortos foi
considerada.

MacGregor e Clarke-Pringle (1997)
aplicaram o FKE em conjunto com
geometria diferencial. Seus resultados
mostraram a superioridade do conjunto
desenvolvido quando comparado com o
sistema tradicional de controle em cascata.
A estratégia desenvolvida considerou em
seu modelo os efeitos do aumento da
viscosidade promovidos pelo efeito gel.

Almeida (1997) fez uma grande
investigacdo sobre o uso do FKE como
forma de estimar alguns parametros atraves
das préprias equacdes do balanco de energia
com modelos  simplificados. Essa
abordagem foi fundamental para o
desenvolvimento do presente trabalho, pois
os resultados alcancados por aquele autor
mostraram a viabilidade de aplicacdo de tal
técnica na estrutura de controle proposta.

Santos (2005) também utilizou a
estrutura do FKE em seu trabalho para
realizar  estimativas de  parametros
energéticos para uso na estrutura de
controle. O autor utilizou diferentes modelos
para descrever o comportamento dos estados
estocasticos, como caminho aleatério, rampa
aleatOria e exponenciais.

Graichen et al. (2006) implementaram
a estimacdo on-line para um controlador
feedforward aplicado ao reator do Chylla e
Haase (1993), onde os parametros de calor
de reacdo e transferéncia global de energia
sdo estimados. No entanto, diferentemente
da proposta apresentada neste trabalho, esses
autores utilizaram os modelos completos
para a estimacao de resultados.

Trabalho semelhante foi realizado por
Beyer et al. (2008), porém para um sistema
de controle com linearizacdo adaptativa
através da implementacéo do filtro do Filtro
de Kalman “Sigma-Point”. Esses autores
também utilizaram modelos mais complexos
na estrutura do controlador e, nesse sentido,
destoa do conceito que se pretende
implementar para a estratégia proposta neste
trabalho.

Outro trabalho importante em que o
Filtro de Kalman foi utilizado como
estimador foi apresentado por Vasanthi et al.
(2011). Seus resultados foram alcancados
pela implementagdo do Filtro de Kalman
“unscented” e utilizando os modelos
completos do reator dados pelo artigo
original. A vantagem da estratégia proposta
por Vasanthi et al. (2011) é que ndo é
necessario linearizar as equacdes do filtro
utilizado.

Balangco de Energia com Estimacgéo
de Parametros em Tempo Real

O presente trabalho faz uso da
abordagem proposta por Chylla e Haase
(1993), que apresenta um problema de
controle de temperatura para reatores de
polimerizagdo em emulséo. Neste problema,
a producdo geralmente é limitada a um
procedimento especifico para cada etapa do
processo. O controle de temperatura para 0s
reatores de polimerizagdo descontinuos é um
problema importante e muitas vezes nao
elementar, pois conforme relatado por
MacGregor e Clarke-Pringle (1997), o
processo apresenta comportamento nao
linear ao longo do tempo devido a natureza
de sua reacao.

Como fator complicador, algumas
varidveis de processo ndo podem ser
medidas  diretamente, medidas  essas
relevantes e fundamentais para obtencdo do
produto final dentro da especificacdo. Nesse
sentido, a estimacdo de pardmetros em
tempo real de variaveis de processo surge
como uma técnica bastante adequada para
reatores de polimerizacdo, tanto em
estratégias de monitoramento como em
estratégias de controle. A estimacdo de
parametros em tempo real através do Filtro
de Kalman traz uma importante contribuicao
como um instrumento inferencial para
medicdo, além de tornar possivel a
determinacdo de variaveis normalmente
indisponiveis, tais como a taxa de
transferéncia de calor, o calor de reacdo, a
conversdo, entre outros, fazendo uso de
balancos de energia bastante gerais e
simplificados.

Conforme destacado nos trabalhos de
Almeida (1997), MacGregor e Clarke-
Pringle (1997), Graichen et al. (2006),
Beyer et al. (2008), dentre outros, o reator
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de polimerizacdo de Chylla-Haase (1993) é
amplamente empregado como um problema
modelo para avaliagdo de estratégias de
controle para reatores de polimerizagdo em
batelada.

A temperatura da jaqueta, embora
influencie a dindmica do processo, é adotada
por muitos autores como uma temperatura
media ou, alternativamente, o fluido da
jaqueta é considerado  perfeitamente
misturado. Schuler e Schmidt (1992) em seu
trabalno de estimadores de estado
calorimétrico mostraram diversos balancos
de energia para diferentes projetos de reator
com dindmicas térmicas especificas.

Essa premissa ndo foi verificada, por
exemplo, em Bouhenchir et al. (2001), que
fez a modelagem da jaqueta para o
enchimento e esvaziamento e para a troca
térmica com a parede para um reator de
jaqueta para a reagdo de glicol para
formac&o de polimero.

O processo de polimerizacdo pode ser
subdividido em um intervalo de
aquecimento com um periodo de producéo
subsequente. Durante 0 periodo de
aquecimento, a matéria-prima € levada a
temperatura de producdo especifica, que
deve ser mantida constante até o término da
operagdo. As mudancas que ocorrem no
meio reacional ao longo do processo de
polimerizacdo promovem alteragbes nas
caracteristicas de transferéncia de calor. As
condicdes operacionais mudam de lote para
lote, pois algumas vezes, mais de uma
batelada ocorre em sequéncia sem que haja
limpeza do reator e certa quantidade de
material se adere as paredes do equipamento
na medida em que as bateladas sé&o
conduzidas. Também ha mudancas nas
condicBes ambientais, como temperatura
externa, temperatura da a&gua de
arrefecimento e perda de calor para o
ambiente. Esses fendmenos provocam
alteracdes nos fendmenos de transferéncia
de calor que, por sua vez, exercem um forte
impacto na cinética de polimerizacdo
(Graichen et al., 2006 e Beyer et al., 2008).

O presente trabalho trata do
desenvolvimento de uma estratégia de
controle de temperatura para reatores de
polimerizagdo em batelada através da
estimacéo de parametros em tempo real com
o Filtro de Kalman. A estratégia proposta

realiza a estimagdo simultanea do calor de
reacdo (Qg) e do produto entre o coeficiente
de transferéncia de calor e a &rea de troca
térmica (UA) através do Filtro de Kalman
Estendido (FKE). O FKE, por sua vez,
utiliza modelos simplificados do balanco de
energia do reator e da jaqueta, além de
medidas das temperaturas do processo.
Como proposta, foi desenvolvido um
controlador mestre do tipo feedforward que
utiliza as estimativas de Qgre UA fornecidas
pelo FKE para determinar o setpoint para o
controlador escravo em uma malha de
controle em cascata.

2. METODOLOGIA

2.1. Descri¢cao do Processo

Com objetivo de estudar o
desempenho da estrutura de controle
proposta neste trabalho, que € baseada na
estimacdo de parametros em tempo real
utilizando o Filtro de Kalman Estendido
(FKE), foi utilizado como estudo de caso um
reator de polimerizacdo em batelada, do tipo
tanque agitado, com jaqueta de resfriamento
e descrito na literatura como um desafio
para testes de estratégias de controle. Este
benchmark foi proposto originalmente por
Chylla e Haase (1993) e reproduz um reator
real que apresenta uma série de dificuldades
operacionais, tais como tempo morto,
producdo de produtos distintos (A e B)
durante cinco bateladas consecutivas,
incrustacGes na parede do reator, variacdes
na temperatura do meio ambiente, variacéo
do volume reacional, cinéticas variaveis com
0 tempo e com a batelada, entre outras.

Neste trabalho, a estrutura de
estimacdo e controle foi testada no referido
reator de polimerizacdo através da técnica de
simulacdo computacional, cujo modelo
matematico do processo foi desenvolvido e
validado com dados operacionais pelos
referidos autores, de modo que este modelo
pode ser considerado como representativo
do comportamento dindmico da planta real.
Dessa forma, o modelo matematico do
reator de polimerizacdo foi utilizado neste
trabalho para substituir a planta piloto real
na tarefa de avaliar a estratégia proposta. Os
dados referentes aos produtos denominados
A e B, conforme apresentados no artigo
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original, a estrutura de controle e 0 processo
séo apresentados no Anexo 1.

Outros aspectos importantes sdo a
incrustagdo de material nas paredes do
reator, a injecdo de monGmero no meio
reacional apo6s o inicio do aquecimento, a
sequéncia de corridas sem a limpeza total do
equipamento, a fabricacdo de produtos
diferentes, o fator de impureza que varia
aleatoriamente entre as corridas(embora seja
considerado constante durante uma mesma
batelada) e a temperatura ambiente que é
muito diferente no verdo e no inverno.

2.1.1. Configuragao do Reator

O reator apresentado por Chylla e
Haase (1993) é um tanque agitado tipico,
que possui uma jaqueta para troca térmica
através da circulacdo do fluido refrigerante
(dgua) que preenche todo o compartimento
destinado ao liquido. O volume interno do
reator foi projetado para operar com um
meio reacional cujo volume varia ao longo
do processo. O reator é ilustrado na Figura
1e os dados referentes a sua estrutura fisica
estdo apresentados na Tabela 5, no Anexo 1.

o meatre
| I )

N - U]

modks de

pquecn

|
errada
de vapor o =
|

——
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]
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Figura 1: Reator de polimerizacéo.

Para cada batelada, o reator ¢é
carregado com uma pré-carga (agua e
solidos) que se encontra a uma temperatura
constante  definida pela temperatura
ambiente e que varia significativamente nos
meses de inverno e de verdo.
Posteriormente, a temperatura da mistura
reacional inicial é elevada até a temperatura
de reacdo e somente quando este setpoint é
atingido é que o mondémero € adicionado e a
reacdo de polimerizacdo tem inicio. A
reacdo é conduzida durante um determinado

periodo de tempo, definido a priori, até que
todo 0 mondmero seja consumido.

2.1.2. Modelo Matematico do Reator

O modelo cinético proposto no artigo
original ndo descreve a composicdo quimica
dos reagentes nem a do produto, tampouco
as distribuicbes de pesos moleculares,
tamanhos de particula, ou mecanismo de
iniciagdo. Como o objetivo do trabalho é
descrever a dinamica da reacdo de
polimerizagdo, um  modelo  cinético
simplificado com base no consumo global
do mondmero foi utilizado por Chylla e
Haase (1993) no artigo original. Este
modelo descreve de modo satisfatorio a
conversao do monémero e as equacdes que
descrevem o balan¢o de massa no reator séo
descritas a seguir:

M — Fy — Rp (1)
[ —6.400 ]

k — koe (T+460) ﬂOA' (4)

onde:

my=vazdo massica de alimentacdo de
mondmero;

Fm= vazdo molar de monémeros no reator;
nw= numero de moles de mondmeros no
reator;

Rp = taxa de polimerizacéo;

MWy = peso molecular da mistura de
mondmero;

i = fator de impureza;

k = constante cinética de primeira ordem;

ko = fator pré-exponencial;

T = temperatura de reator;

u = viscosidade da batelada.

O fator de impureza assume um valor
aleatdrio entre 0,8 e 1,2 para qualquer que
seja a batelada. Este artificio € um modo de
atribuir ao modelo, de maneira simples, as
flutuacGes aparentes na cinética da reacgdo
causadas por possiveis impurezas presentes
em cada batelada. A equacdo (4) mostra a
influéncia da viscosidade da batelada sobre a
constante cinética, modelando o efeito gel.

A reacgdo de polimerizagdo em reatores
descontinuos possui caracteristicas muito
particulares que devem consideradas na
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analise para o desenvolvimento do sistema
de controle de processo. A viscosidade da
massa reacional possui modelos empiricos
para 0s produtos A e B, que sdo
apresentadas por Chylla e Haase (1993). Ao
se processar a mistura reacional é observado
0 aumento da viscosidade no reator, que é
uma funcdo da fracdo de solidos presente na
mistura. As equacdes (5) e (6) sdo
correlacdes para a viscosidade do produto A
e do produto B, respectivamente, que foram
determinadas empiricamente a partir de
dados experimentais. As equagdes que
descrevem a fracdo de sélidos no meio
reacional, a temperatura de reacdo e a
conversao sdo apresentadas a seguir:

= 0’0526[16,4}‘]10[2,3(A—1,563)] (5)

= 0,0326[19’1f]10[2’3(A_1’563)] (6)
1000

= (T+460) (7)
sélidos (t)
f - peso da batelada (t) (8)
f=m ©)
S(t) = S(0) + x(t) - My,.(t) (10)
me(t) = S(t) + - (11)
[1—x(6)] - My, (£) + W(0)
Npp (D)-np (£)

== (12)
onde:

4i = viscosidade do produto;

f = fracdo de solidos;

T = temperatura de reator/reacdo (também
denominado por TRg);

S(t) = massa de sélidos no reator funcdo do
tempo;

Mmr = numero de moles
mondmeros adicionados no reator;
Nmr = massa total de mondmeros
adicionados no reator;

W = massa de agua constante durante a
reacéo;

X(t) = conversdo em qualquer instante;

totais de

A equacdo abaixo completa o balanco
de massa no reator:

dx(t) _ 1 .
dat Ny

[Rp(t) — x(t) - Fy,, ()]

2.1.3. Transferéncia de Calor

Visando incorporar a influéncia da
viscosidade do meio no balanco enérgico do
reator, o coeficiente de transferéncia global
de calor (U) foi modelado de modo a
descrever a queda drastica que ocorre neste
parametro durante a batelada, uma vez que o
coeficiente do filme de transferéncia de
calor (h) formado entre o meio reacional e a
parede do reator é uma funcdo da
viscosidade. Admite-se ainda que o0
coeficiente global seja também uma funcéo
das incrustagdes que ocorrem na parede do
reator, medida pelo pardmetro (1/hs), que é
determinado com base no ndmero de
operacgOes realizadas previamente. Tanto h
quanto 1/h; sdo obtidos empiricamente e
fornecidos no artigo original de Chylla e
Haase (1993). Portanto, as equagdes
relacionadas a transferéncia de calor durante
0 processo de polimerizacdo sdo dadas por
esses autores como segue:

1

U = E (14)
h hf
h=1434-e(=513-10"3u,4,) (15)
HUwau = .U(Twall) (16)
T+T
Twau = T] (17)
onde:

Twan = temperatura da parede do reator;

T, = temperatura média da jaqueta;

U = coeficiente global de transferéncia de
calor;

h = coeficiente do filme de transferéncia de
calor (BTU/h.ft2.°F);

1/hs = fator de incrustacdo (h.ft2.°F/BTU).

2.1.4. Balanco de Energia no Reator
A formulacdo para o balanco de
energia do reator reflete as contribuicdes do
meio reacional (Rp, Cr, mg, U e A), cujos
valores podem ser determinados através da
resolucdo das equactes do balango de massa
a partir das condi¢des operacionais do
processo (Cpw, Mw € Tam), além das
propriedades do sistema, tais como AHp e
UAsss, cujos valores sdo especificados ou
conhecidos a priori. (13)
Para o balanco de energia, o termo
entadlpico deve considerar 0s  trés
componentes, mondmero, polimero e agua:
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d(ZimiCpiT)
dt

UA(T = Tj) — UA}pss (T —

= 1y Coy (Tgmp — T) + Qr —
Tamb) (18)

A equagdo anterior pode ser reescrita
da forma:
mgCp % = 11 CoM (Tamp
UA(T = Tj) — U5 (T —

—T)+Qr—
Tamb) (19)

onde:
= massa do componente i;
mg=massa do meio reacional;
Cpi= massa do componente i;
Cr= calor especifico médio dos
componentes do meio reacional;
Cpw= calor especifico do monémero;
Qr = calor de reacdo, definido:Rp(-4H,);
Rp = taxa de polimerizacéo;
AH, = calor de polimerizagéo;
UAj,ss = taxa de troca de calor para o
ambiente por unidade de temperatura;
Tamp = temperatura ambiente;
A = area de transferéncia de calor na jaqueta.

2.1.5. Balanco de Energia na Jaqueta

A formulacdo para o balanco de
energia da jaqueta leva em conta as
contribuicdes do meio reacional, U e A,
cujos valores podem ser determinados
através da resolucdo das equagdes do
balanco de massa; pelos aspectos
construtivos do equipamento, wc;, e pelas
condicBes operacionais do processo, Fw e
Cpw, cujos valores sao especificados ou
conhecidos a priori.

A equacdo da temperatura de saida da
jaqueta leva em consideracdo a temperatura
média da jaqueta, a temperatura do meio
reacional e ainda o comportamento da
temperatura de entrada na jaqueta pelo
fluido de arrefecimento:

dr;’uf(t)

we, —— = R Cpy (Tj"(t — 6) — TP (0)) +
UA(T -T)) (20)
_ T_out+T_in

T, = (21)

A temperatura de entrada na jaqueta
(T, é dada pela acdo de controle e tem o
comportamento dinamico definido por:

arfi(t) _ arfU(e-6,) (Timt(t‘ 92)‘T1'in(t))
dt dat ™
Kp(®)

(22)

57

A expressdo para o ganho do processo
é dada por:

K =S
[ 0 8(30)(%50)(%”“ —T/"); 0 <c(t) <49

0; c(t) =50 (23)
1

Iko 5(30) (Tst—Tm) 51 < c(t) <100

onde:

wc;= produto da massa do fluido de
arrefecimento na jaqueta e seu calor
especifico;

Fw= vazdo massica do fluido de

arrefecimento na jaqueta;

Cpw= calor especifico do fluido de
arrefecimento na jaqueta;

61= tempo morto para a jaqueta;

0= tempo morto para 0 circuito de
arrefecimento;

p= constante de tempo;

Kp= ganho do processo;

Tiner=temp. entrada do fluido refrig.;
Ts=temp. entrada do vapor;

c(t)= saida do controlador.

2.1.6. Sistema de Controle

O sistema de controle utilizado para a
temperatura do reator € implementado a
partir de uma estrutura em cascata. A malha
externa (controle mestre) ajusta o valor de
referéncia para a temperatura do fluido
refrigerante no circuito de refrigeracdo. Esta
referéncia é entdo utilizada pela malha
interna (controle escravo) no sentido de
estabelecer a temperatura requerida. Cada
uma das malhas externas usa, originalmente,
um controlador PID (Chylla e Haase, 1993).
No entanto, no presente trabalho em ambas
as malhas serdo utilizados controladores Pl,
conforme sugerem os trabalhos de Graichen
et al. (2006), Beyer et al. (2008) e Vasanthi
et al. (2011).

Os modelos para os controladores Pl
das malhas mestra e escrava, ja em suas
formas discretas, sdo dados por:

Controlador Mestre:
Tjiset(k) = Tjiset(k_l) + KpM ’ (eMK -

yk-1
eMk—l) + ¥ emy (24)

TIM
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Controlador Escravo:
Cay = Ce-1) + Kps - (e, —es,,) +
h'Z’f_lesn (25)

T]S

onde:

Tjiset= Saida do controlador mestre e setpoint
do controlador escravo;

C = saida do controlador escravo;

ei= erro do sub-indice i;

|n=enésimo ponto;

|x=k-ésimo ponto;

|[m= mestre;

|s= escravo;

h = tempo de amostragem

Kpi= ganho do controlador do sub-indice i;
71= constante de tempo da acéo integral,

Os parametros 7, ersdo ajustados
empiricamente de modo a garantir suavidade
e rapidez nas respostas de ambas as
temperaturas. A literatura mostra diversas
técnicas de ajuste de controladores e malhas,
no entanto, neste trabalho esses parametros
foram ajustados por tentativa e erros.

2.2. Estrutura de Estimacdo com
Filtro de Kalman

2.2.1.
Kalman

Para o problema de estimacdo com
base no Filtro de Kalman ou Filtro de
Kalman Estendido, a formulacdo geral parte
do conjunto de equacgdes diferenciais que
descreve a dindmica do  sistema
considerando os estados deterministicos e
estocasticos, seja para um modelo linear
(FK), seja para um modelo linearizado
localmente a partir da ultima estimativa
disponivel (FKE). O sistema de equacOes
para os estados deterministicos (indice “d”)
e estocasticos (indice “s”) poderia ser
expresso pela equacdo diferencial, sendo
esta, j& na forma linearizada, onde A
corresponde aos termos deterministicos, B
corresponde aos termos estocasticos e d
corresponde ao  vetor dos  termos
independentes, 0s vetores ¥ e X
correspondem aos estados deterministicos e
estocasticos, respectivamente:

Modelos para o Filtro de

L= AW 290 + B0 x5O + d(O)

Apo6s discretizacdo para o instante te= k.h,
tem-se:

xit o +0f(27)

O = olAtn] (28)

0 =A@ (2 1) B (@9
6, =47 (2 ~1)B

o =A@ (2 ~1)-dw)  (0)

Se a dindmica dos estados estocasticos
for considerada como tipicamente de passo
aleatdrio, segue a formulacéo:

S —_ S
X1 =Xt O

S

g (31)
Um modelo dindmico global para a

estimacéo conjunta dos estados

deterministicos e estocasticos pode ser

expressa por:

X1 =Q Xty +0 (32)
—x -k k
onde
xe=[x4 x5 (33)
T
Ef[?k 0 (34)
d T
o, =0} (35)
2 8
— |— —k
270 1 0

As varidveis de saida podem ser
expressas como fungdes lineares dos estados
ja contemplando seus respectivos ruidos,
considerando-0s gaussianos:

Yk+1 :§'£k+1 BRI @37)

Diversos trabalhos tém utilizado o FK
como uma estratégia de controle. Os
modelos usados para 0 FK aqui apresentados
tiveram como base as referéncias Jazwinski
(1970), MacGregor (1986), Almeida (1997),
MacGregor e Clarke-Pringle (1997) e Santos
(2005).

(26)
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2.2.2. Formulagcdo dos Modelos para
os Balancos de Energia

A formulagdo da estratégia utilizada
na estimativa dos parametros desejados(Qr e
UA)é descrita a seguir. Para tanto, é
apresentada a modelagem para o balanco de
energia simplificado que foi utilizado na
estrutura do Filtro de Kalman, sob a
perspectiva de avaliar a influéncia de alguns
aspectos assumidos na construgdo dos
modelos para o filtro.

2.2.2.1. Balanco de Energia: Hipotese
da Média da Temperatura da Jaqueta

Nesse trabalho utilizou-se uma
abordagem que ndo considera a dindmica da
jaqueta, de tal forma que as temperaturas de
entrada e saida apresentam valores
diferentes. Portanto, adotou-se o seguinte
sistema de equacdes diferenciais para o
modelo:

dTg(t) _
dac

[mM (t) CpM (Tamb - TR (t)) +
e |0 — VA® (To () - T,(®)

_UAloss (TR (t) - Tamb)
(38)

an® _ 1 Fy Cpw (le(t) - T](t))
dt Y +UA(L) (TR ) —T, (t))

T] (t) = Ty (8)+T;(8)

(40)
Feita a linearizacdo para cada instante
ty=k.h, chega-se a:

x4(t) = [T(OT,©®)] (41)
x5(t) = [UA@®)Qx(D]T (42)

Considerando que 0 mesmo ponto de
linearizacdo e discretizacdo é utilizado para
o0 algoritmo que estd sendo proposto,
A(t) = A (t) = A,segue que:

— (p Cpm+UA+UAross) vas,
mgCgr mgCgr
A= UA
= UA ~-(Y4/,+Fyw Cow)
WC] WC]

(T)=Tj1) /2

1
mgCR

mgCr

111771/ (44)

Il
I

0

WC]
T .
(TR - ]/z)UA +(MpCoM+UA1oss)Tamp

mgCr

IS8
Il

FWCpWT]I_<TR_(TR_T]/2)>UA (45)

WC]

Os estados deterministicos sdo
medidos para efeito do filtro de Kalman.
Dessa forma, consideram-se apenas as
temperaturas do reator e da jaqueta e com
isso pode-se representar 0 modelo da medida
por:

00 O

1
§_|0 10 0 (46)
2.2.2.2. Célculo da Conversao
A conversdo pode ser calculada

analiticamente pela integracdo da equagéo
(13). Desse modo, desenvolveu-se um
modelo para o calculo da converséao (x):

x(k +1) = x(k)e ™" + 2 (1 — e=7h)
il

onde:

_Fm
m = Noty (48)
i, = —Rp = —2&_ (49)

(—4Hp)

2.2.3. Estrutura para os Modelos
Estocésticos

Em seu trabalho, MacGregor (1986)
destaca que o objetivo da estimacdo € a
reconstituicdo de Qr e U. No presente
trabalho estimam-se Qg e UA, pois o volume
total do meio varia ao longo da reacdo o que
faz com que a area de troca térmica seja
dependente da cinética. Ha alternativas para
se utilizar as estruturas de estimacdo, dentre
as quais se podem citar: passo aleatério
(random walk), rampa aleatoria (random
ramp), modelo exponencial e modelos
hibridos. No entanto, a estrutura util@3ada
neste trabalho foi o caminho aleatorio
(random walk). Santos (2005) apresentou
um estudo mais aprofundado para as
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estruturas de estimacgéo supracitadas, néo se
verificando a necessidade de utilizar as
demais.

Aplicando o modelo de passo aleatdrio
para o valor de Qg e UA tem-se:

QR(k+1) = QR(k) + a)p (50)
UA(k+1) = UA(k) + a)p (51)

Nessas equacles, wp representa um
processo de ruido branco que descreve a
natureza estocastica do pardmetro a ele
associado (x, Qgr, UA). Esse modelo assume
que o parametro em questdo nd@o possui
variacdo deterministica. Essa consideracgao é
aceitavel, pois todos os erros relacionados
ao processo (erro de medicdo, erro de
transmisséo, atrasos do processo, flutuagédo
da variavel etc.) sdo atribuidos as variaveis
Qr eUA(x é calculado a partir do Qg € ndo
entra na estrutura de controle, apenas no
monitoramento), dessa  forma, essas
variaveis “perdem” seu sentido fisico e
assumem comportamento estocastico.

2.3. Estrutura do Controlador
Feedforward

Apresenta-se a seguir como 0
controlador feedforward proposto neste
trabalho foi implementado no sistema de
controle do processo de polimerizacdo.
Basicamente, substituiu-se o controlador
mestre Pl da estrutura original pelo
controlador  feedforward baseado nas
estimacgdes do FKE e no balanco de energia
simplificado do  processo, conforme
ilustrado na Figura 2.

Vale destacar que as poucas variaveis
de  processo  necessdrias para @ a
implementacdo da estratégia de controle
proposta estdo disponiveis e sdo facilmente
obtidas industrialmente.

f

-—

Figura 2: Estrutura do controlador
feedforward.

As varidveis medidas utilizadas nesta
abordagem séo a temperatura de entrada da
jaqueta (Ty), a temperatura de saida da
jaqueta (T;), a temperatura de reacdo (Tgr) € a
quantidade de mondmeros adicionada no
reator (Nmy). Essas informagbes sdo o0s
dados de entrada na estrutura do Filtro de
Kalman Estendido (FKE) e na estrutura do
controlador feedforward.O FKE utiliza as
variaveis medidas e, através de modelos
simplificados do balanco de energia para o
reator e para a jaqueta, estima as variaveis
de estado Qg e UA, que sdo fornecidas para
o0 controlador.

O controlador feedforward utiliza as
variaveis medidas disponiveis do processo e
as varidveis estimadas pelo FKE para
atualizar os modelos simplificados dos
balancos de energia do reator e da jaqueta
(os mesmos modelos utilizados na estrutura
de estimacdo do FKE). Com isso, 0
controlador feedforward fornece para o
controlador escravo Pl o valor desejado para
Ty A estrutura da estratégia de estimacéao e
controle, na forma de diagrama de blocos, €
ilustrada na Figura 3.

PROCESSO “

LSTIMADAS

> eode
e o, !
— > T -----
[scravo |
e g

Figura 3: Diagrama de blocos da
estratégia de estimacao e controle.
2.3.1. Modelo para o Balanco de
Energia no Reator
Fazendo a manipulacdo adequada nos
termos do modelo do balanco de energia no
reator, obtém-se:

dTr(t) _
ac

mM(t)CpM (Tamb - TR(t))
e | (O — VA (Ta () — T(®))

- UAloss (TR (t) - Tamb)
(52)
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Considerando Qr e UA constantes no
intervalo de integracéo,h, obtém-se:

Ty __ 1 (1 Cpy + UA
At mgpCp - M“PM
+UAloss)TR
+——T, +
mgrCr
1 . Q
S (mMCpM + UAloss)Tamb + mR}ZR (53)
onde:
dTg(¢)

+ fraTr(t) = fRZT](t) + fr3 (54)

dt

Chega-se, portanto, a uma equacao
diferencial ordinaria linear de 12 ordem, que

ap6s ser discretizada e devidamente

manipulada, pode-se obter a seguinte

solugéo:

T (k) =

Tr(k+1)—|T (k)(e—leh)+fﬁ(1—e—fR1h)

R [ R — , _fm;m ] (55)
m( —e )

onde:

Ty(k) =T} res (56)

Tr(k +1) = Tg sgr (57)

Para Qg e UA constantes em k, Tr seT €
o valor do setpoint da reacdo e T .. é O
valor de referéncia para temperatura média
da jaqueta.

2.3.2. Modelo para o Balanco de
Energia na Jaqueta

O modelo simplificado do balango de
energia da jaqueta deverd ser usado na
estrutura do controlador.

aryey 1 |FwCrw (Tu(®) = T,(0)

dt wer [ +UA(L) (TR (t) — T] (t))

Fazendo a manipulacdo nos termos do
modelo do balanco de energia na jaqueta e
considerando Qr e UA constantes no
intervalo de integracdo,h, obtém-se:

dt - wcy wcy wcy
UA =

AT, (59)

WC]

daTj __ FwCpw Fyw Cow UA
- T]I - T] + _TR -

que pode ser escrita de forma simplificada
como:

daT —
d_t]-l_f}lTj == f}ZT]I + f]3TR + f/‘l'T] (60)

Portanto, considerando Qr e UA
constantes no intervalo de integragdo ,h,
chega-se a:

daT Fy C Fy C 1UA\ =
_J=W_PWT]I_(W_PW+__)T]+
dt wey wcey 2wey

1 UA

rwe T (61)

A equagdo acima é uma equacdo
diferencial ordinaria linear de 1% ordem, que
ap6s ser discretizada e adequadamente
manipulada, pode ser escrita da forma:

dT —
d_t] + f]M1 T] = f]Mz Tr + f]M3 T]I (62)
cuja solucéo é:

f
J4( _ i\ |5
[2+f11(1 el )]T]_ref

[1+g—i(1—e‘f11h)]

[TI(k)(e_fllh)+TR(k)g—i(1—e_f11h)]

[1+g—i(1—e‘f11h)]

T]I (k) =

(63)

onde:
T]I (k) = T]I_SET (64)

Para Qg e UA constantes em Kk, Ty ser
é o valor determinado do setpoint para o
controle de T, pela malha escrava.

3. RESULTADOS E DISCUSSOES
Todas as estratégias concebidas para
atender aos objetivos desse trabalho foram
baseadas na estimacdo de parametros a partir
do Filtro de Kalman Estendido (FKE). As
variaveis Tgre T; foram consideradas como
sendo 0s Unicos estados deterministicos e
disponiveis a cada tempo de amostragem,
uma vez que as temperaturas de reacao e as
de entrada e saida da jaqueta sdo facilmente
mensuraveis na pratica. As variaveis Qg €
UA foram consideradas estados estocésticos
e ndo modeladas, visto que na préatica sdo
varidveis que ndao sao medidas, mas que
podem ser estimadas e, portanto, utilizadas
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na estratégia de controle proposta. As
variaveis como Fy, Tamp, UAjess, bem como
Cr, Cpw, Cpm € Wcj, sdo assumidas como
sendo constantes. Todos os valores dos
parametros operacionais e das variaveis
deste processo foram obtidos do artigo
original de Chylla e Haase (1993).

Os ajustes dos parametros dos
controladores e dos estimadores foram
obtidos por tentativa e erro, visto que o
resultado foi considerado satisfatorio apds
diversas tentativas de ajuste.

Todos os resultados obtidos estéo
expressos em unidades inglesas, pois se
decidiu adotar o sistema de unidades do
artigo original de Chylla e Haase (1993).
Uma das razbes para essa escolha foi
facilitar a comparacdo dos resultados
obtidos neste trabalho com os resultados de
grande parte da literatura que trata desse
estudo de caso.

3.1. Simulagdo do Processo com
Controlador  Mestre Feedforward
Baseado na Estimacéo de
Parametros em Tempo Real

Apresentam-se a seguir os resultados
da implementacdo da estratégia de controle
baseada na estimacdo simultanea e em
tempo real do calor de reacdo (Qr) e do
produto entre o coeficiente de transferéncia
de calor e a area de troca térmica (UA)
utilizando o Filtro de Kalman Estendido.
Equacbes simplificadas do balanco de
energia foram utilizadas nas estruturas do
FKE e do controlador feedforward, que atua
como controlador mestre em uma malha em
cascata.

3.1.1. Desempenho do controlador de
temperatura para os produtos Ae B

Como um dos objetivos desse trabalho
é gue o sistema de controle seja aplicavel a
processos multipropdsitos, foi feita a
avaliacdo do desempenho do controlador de
temperatura através da simulacdo de
polimerizacdo dos produtos A e B com a
implementacdo da estratégia de controle
baseada na estimacdo de estados em tempo
real.

O controlador feedforward utiliza as
estimativas de Qg e UA fornecidas pelo FKE
e as medidas de temperaturas da jaqueta (T;)
e da reacdo (Tr) nos modelos simplificados
do balango de energia para determinar o

novo setpoint (Tj;,) para o controlador
escravo (Pl) em uma malha em cascata.

O processo estocadstico que foi
utilizado na estrutura do filtro de Kalman
utilizou a técnica do passo aleatério (random
walk). Os modelos utilizados no FKE e no
controlador desconsideram varias
informacBes especificas do processo, tais
como o tipo de produto e informagdes sobre
0 equipamento, tornando a estratégia
generalista e robusta, uma vez que pode ser
aplicada a diversos processos, mesmo diante
de cenérios adversos.Os dados utilizados
para a simulacdo do produto A encontram-se
na Tabela 1.

Tabela 1 — Parametros para simulacao
com o produto A.

ITEM Valores
Clima Verio
;:;2;’6 180°F
Contole 0mn
Qkrinicialy 0
UAinicial) 80
Controlador FFTJ
Batelada n° 1
Kp(escravo) 7
Tj(escravo) 11
Weaguec) [10%;10% 107
Niaguec) [0,0;0,1]
Wireacio) [10% 107 10% 1]
Nireagao) [0,00; 0,02]

Optou-se por fazer duas simulacGes
para o produto B pelo fato da sua dindmica
ser mais complexa, em razdo de uma dupla
alimentacdo em instantes e duracdes
distintas, intercalada por uma parada, onde a
reacgdo Se processa apenas com 0S
mondmeros residuais presentes no meio.Os
dados utilizados para a simulacdo do
produto B encontram-se na Tabela 2.
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Tabela 2 — Parametros para simulagdo
com o produto B.

SIMULACAO
ITEM
B1.IN.TJ.30 B5.VE.TJ.30
Clima Inverno Verédo
I_\Ts:;g(') 176°F 176°F
Tceonr:{)rglie 0,1 min 0,1 min
QR(iniciaI) 0 0
UA (iniciat) 30 30
Controlador FFTJ FFTJ
Batelada n°1 n°5
Kp(escravo) 7 7
Ti(escravo) 11 11
Wiaguec.) [107;10% 107 [107;10% 107
Niaguec,) [0,0;0,1] [0,0;0,1]
Wireagio) [10%10%10% 1]  [10%10% 107 1]
Nireago) [0,00; 0,02] [0,00; 0,02]

3.1.1.1. Resultados para o Produto A

Temperatura do Reator - Variavel Controlada - Tr

— Processo
""""" Set-Point

50 100 150 200
Tempo (min)

Figura 4: Temperatura do reator.

O regime de alimentacdo de
mondmero para o produto A é ilustrado na
Figura 6 e a dinamica das acdes de controle,
representada pela abertura da valvula
(variavel manipulada), € apresentada na
Figura 7. Vale destacar que a valvula atua de
duas formas, tanto para aquecimento quanto
para resfriamento do meio reacional (split-
range control). Assim, entre 0 e 49% de
abertura, ocorre a alimentacdo de agua de
refrigeracdo, entre 51 e 100% alimenta-se
vapor e em 50% a valvula permanece
fechada, conforme mostrado na equacdo de
ganho.

Verifica-se, através da Figura 7, que o
comportamento da variavel manipulada é
coerente com o esperado, Visto que no inicio

Apresentam-se a seguir os resultados
da simulagédo para o seguinte caso: Produto
A, bateladal, realizada no verdo, com
controlador mestre feedforward (FF) com
modelo para T;, e estimagdo dos parametros
com o valor inicial de UA de
80 BTU/min °F.  Esta  simulagdo  foi
codificada da forma “PA-B1-VE-FFTJ-80”.

A Figura 4apresenta 0 comportamento
da temperatura do reator de polimerizacao
ao longo da batelada 1. Pode-se verificar que
a estrutura de controle implementada para
este processo foi capaz de controlar
adequadamente o processo, fato que pode
ser confirmado atraves do resultado
apresentado na Figura 5, que mostra que a
temperatura de reacdo ndo ultrapassou o
limite imposto de + 1 °F durante a reagéo e,

sobretudo, convergiu para o valor do
setpoint.
Errode Tr
3
Erro de Tr

2F T. aceitavel do processo

1 T. alimentagdo de monémero
[ —Inicio da alimentagdo
§ ol ™~
]
o -1

ol

3 : : .

0 50 100 150 200

Tempo (min)
Figura 5: Erro da temperatura do reator em
relacdo ao setpoint.

da batelada a valvula abre 100% para
preencher a jaqueta com vapor de modo a
elevar a temperatura do meio reacional, que
estad a temperatura ambiente, até o valor do
setpoint. Quando a temperatura do meio
reacional se aproxima do setpoint, a valvula
diminui a vazdo de vapor. Apds a
temperatura desejada ser atingida, € iniciada
a alimentacdo de mondémero e, como a
reacdo € exotérmica e fornece calor para o
meio, a valvula reduz ainda mais a
alimentacdo de vapor e fica atuando em
torno de 50% para manter a temperatura
reacional. E importante destacar que mesmo
no inicio e no término da alimentacdo de
monémero a valvula ndo executa
movimentos bruscos.
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Figura 6: Dindmica de alimentacéo do
mondmero.

E preciso destacar que essa estrutura
de controle é baseada em um modelo do
processo e seu comportamento reflete o que
0 proprio modelo determina como setpoint.
Além disso, é importante lembrar que o0s
modelos utilizados nesta proposta sdo
bastante  simplificados, tanto para a
estimagdo quanto para o controlador, o que
significa que ndo carregam informagdes
caracteristicas deste processo como 0S
tempos mortos, além de considerarem
constantes alguns parametros que na
verdade variam. Apesar disso, os graficos
anteriores mostram que a estratégia proposta
proporcionou um controle efetivo da
temperatura de reagédo e que apos o periodo
inicial, a valvula se estabilizou proximo de
50%, mesmo patamar de operacdo da
valvula do controlador PI do artigo original,
mostrando coeréncia entre os resultados.

A Figura 8 apresenta 0 comportamento
do calor de reacdo (Qgr) ao longo da batelada
1. Pode-se perceber que antes da
alimentacdo de monémero (29 min.) ndo ha
liberacdo de calor, pois ndo ha reacédo, fato
que mostra coeréncia da modelagem
proposta. No inicio da alimentacdo de
mondmero tem inicio a liberacdo de calor
pela reacdo e o perfil da curva ilustra a
dinamica do processo exotérmico de reacdo.
Ao término da adicdo do mondmero
(99 min.) a taxa de calor converge para zero
a medida que a concentracdo de mondmero
diminui no meio reacional, o que também
mostra a coeréncia da modelagem para o
balanco de massa e energia.

Pode-se verificar que o FKE foi capaz
de estimar adequadamente o comportamento
dessa variavel. Percebe-se que mesmo nos
instantes de entrada e saida de monémero
(29 e 99 min.) o FKE foi capaz de
acompanhar o comportamento dindmico da
variavel.

Abertura da Vélvula - Variavel Manipulada

100

80

60

40

20

Abertura da Vélvula (%)

0

0 50 100 150 200
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Figura 7: Dindmica da valvula manipulada
pelo controlador escravo.

Calor de Reagéo - Qr
400 :
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----- Filtro de Kalman

300

mol)

200+

Qr (BTU/Ib

100+

O r r
0 50 100 150 200

Tempo (min)

Figura 8: Evolucao do calor de reacéo.

A Figura 9apresenta 0 comportamento
do produto entre o coeficiente global de
transferéncia de calor e area de troca térmica
(UA) ao longo da batelada 1. Pode-se
verificar que também para UA, o FKE foi
capaz de estimar adequadamente o
comportamento da variavel. Um fator
complicador para essa estimacao € o fato de
ndo se conhecer o valor inicial de UA,
diferentemente do Qg, cujo valor inicial é
bem conhecido, uma vez que na auséncia de
reacdo assume valor 0 (zero). Ainda assim
verifica-se que o filtro convergiu para o
valor real da variavel (cerca de 20 min.).
Outro fato relevante € que mesmo nos
instantes de entrada e saida de mondmero
(29 e 99 min.) o FKE conseguiu acompanhar
0 comportamento dindmico da variavel.

A conversdo do polimero é uma
funcdo do calor de reacdo, portanto, é
esperado que com a boa estimacdo de Qg, a
conversdo apresente um comportamento
igualmente adequado. Nota-se, pela Figura
10, que a conversdo teve boa estimacéo, o
gque proporcionou 0 monitoramento do
processo em termos de avanco da reagdo em
tempo real. A possibilidade de monitorar o
processo € outra contribuicdo que essa
estratégia proporcionou no desenvolvimento
desse trabalho.
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E possivel verificar que a converso sé
se inicia com a entrada do mondmero
(29 min.). Com o andamento da reacéo nota-
se que a converséo converge
assintoticamente até que se encerra a adi¢do
de mondomero (99 min.). Nesse momento,
com a auséncia da alimentagdo de
mondmero, a reacdo se completa com o

Troca Global de Calor e Area - UA

=
o
o

@
(=)
5

D
o
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o
o

N
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T
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Tempo (min)

(=)
o

Figura 9: Coef. global transf. calor e &rea.

Vale destacar que o calor de reacéo é
fundamental na estratégia de controle
proposta, uma vez que sera estimado —
juntamente com o0 produto entre o
coeficiente global de transferéncia de calor e
a area de troca térmica (UA) —pelo Filtro de
Kalman Estendido (FKE) através dos
modelos simplificados do balanco de
energia. Esses estados serdo fornecidos para
0 algoritmo do novo controlador mestre
feedforward para determinacdo do setpoint
da malha escrava através dos mesmos
modelos simplificados do balanco de
energia utilizados pelo FKE.

Ressalta-se que o coeficiente global de
transferéncia de calor € variavel por conta da
dindmica de aquecimento e de problemas de
incrustacdo na superficie de troca térmica e
a area de troca térmica também varia devido
ao aumento do volume reacional ao longo da
batelada.

O interesse no comportamento de UA
e ndo apenas em U € porque a area de troca
térmica varia, como dito anteriormente, em
funcdo da dindmica do meio reacional.
Logo, seu célculo depende de informacdes
especificas dos reagentes e produtos e isso
ndo atende ao principal objetivo desse
trabalho, que é utilizar  modelos
simplificados e generalistas sem considerar
caracteristicas especificas dos reagentes ou
do processo. Dessa forma, o produto UA é
estimado através do FKE e utilizado, assim
como o calor de reacdo (Qg), na estratégia
de controle proposta neste trabalho.

mondmero residual do meio reacional. Por
este motivo observa-se essa descontinuidade
na curva exatamente no instante de 99
minutos, onde a conversao acelera e a reacao
termina, indicando que todo o0 mondmero foi
consumido. Esse comportamento também
mostra total coeréncia entre o modelo
proposto e o balan¢o de massa.

Converséo de Polimero - x

T T T

0.8F

206+
X
0.4r
0.2k — Processo
""" Filtro de Kalman
0 r r r
0 50 100 150 200

Tempo (min)

Figura 10: Conversdo do polimero.

3.1.1.2. Resultados para o Produto B

Apresentam-se a seguir 0s resultados
da simulacdo para 0s seguintes casos:
Produto B, bateladasl e 5 (para ilustrar a
influéncia da incrustacdo), realizadas
respectivamente no inverno e verdo (para
ilustrar a influéncia das mudancas
climaticas), com controlador  mestre
feedforward (FF) utilizando o modelo para
T,. A estimacdo dos parametros € inerente ao
controle nesse caso e o valor inicial para UA
foi de 30 BTU/min°F para ambos 0S casos.
Estas simulacdes foram codificadas nas
formas “B1.IN.TJ.30” e “B5.VE.TJ.307
respectivamente.

Simulac¢éo B1.IN.TJ.30:

A Figura 1lapresenta 0 comportamento
da temperatura do reator de polimerizacao
ao longo da batelada 1. Pode-se verificar que
a estrutura de controle implementada para
este processo também foi capaz de controlar
adequadamente o processo, fato que pode
ser confirmado através do resultado
apresentado na Figura 12, que mostra que a
temperatura de reacdo ndo ultrapassou o
limite permitido de + 1 °F durante a reagéo
e, sobretudo, convergiu para o valor do
setpoint.Esse resultado mostra o bom
desempenho do controlador, pois a
temperatura ndo oscilou com o término da
adicdo de mondémero (82 min.) e tampouco
com o segundo ciclo de alimentagéo
(caracteristico do produto B) com inicio em
112 minutos e término em 152 minutos.
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Temperatura do Reator - Variavel Controlada - Tr
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Figura 11: Temperatura do reator.

Conforme ilustrado na Figura 13, no
inicio da batelada a valvula de controle
apresentou um comportamento dinamico
bastante peculiar. E preciso destacar que
essa estrutura é baseada em um modelo do
processo e seu comportamento reflete o que
0 préprio modelo determina como setpoint.
Além disso, € importante lembrar que os
modelos utilizados nesta proposta sdo
bastante simplificados, tanto para a
estimagdo quanto para o controlador, o que
significa que ndo incorporam as informagdes
caracteristicas deste processo, tais como 0s
tempos mortos, além de considerarem
constantes alguns pardmetros que na
verdade variam. Apesar disso, os graficos
anteriores de temperatura mostram que o
comportamento da valvula proporcionou um
controle mais efetivo da temperatura de
reacao e que apos o periodo inicial a valvula
se estabilizou proximo de 50%, resultado
semelhante ao observado em outros
trabalhos citados ao longo do texto,
mostrando coeréncia entre os resultados.

O comportamento dindmico da taxa de
liberacdo de calor é apresentado na Figura
14.No inicio da alimentacdo de mondmero
tem inicio a liberacdo do calor de reacdo e o
perfil da curva estd relacionado a prépria
dinamica do processo. Ao término da adicao
do monémero (82 min.) a taxa de calor
liberada diminui na medida em que a
concentracdo de monémero diminui no meio
reacional. Quando ¢ iniciada nova adi¢do de
mondmeros (112 min.) o calor de reacédo
volta a subir, indicando liberacdo de energia
em razdo da reacdo de polimerizacdo,
conforme ocorrera anteriormente e ao cessar
a nova adicdo (152 min.) observa-se que o
calor de reacdo cai tendendo a O (zero), o
que indica que todo o mondmero foi

Erro de Tr

Erro de Ty

T. aceitavel do processo
T. alimentacédo de monémero
Inicio da alimentacéo

Erroem T
w N [l o L N w

() 50 100 150 200
Tempo (min)
Figura 12: Erro da temperatura do reator em
relagdo ao setpoint.

consumido. Isso também mostra a coeréncia
dos modelos propostos para o balanco de
massa e energia. Deve-se verificar que nesse
processo o calor de reagdo apresenta um
comportamento mais “complexo” de subidas
e descidas sequenciais, 0 que exige bastante
pericia no ajuste do filtro para que a
estimacdo acompanhe esse comportamento
oscilatorio. Destaca-se, mais uma vez, a boa
estimacéo desta variavel (Figura 14), mesmo
frente ao comportamento oscilatorio do
perfil do calor de reacdo decorrente da
estratégia de alimentacdo de monémero, que
representa uma dificuldade maior para a
estimacdo. Ha também um pequeno atraso
da estimacdo no inicio da adicdo de
mondmero, mas que 0s resultados globais
mostraram ndo ter influenciado
significativamente o0  desempenho do
controle da temperatura da reacao.

A analise do comportamento de UA,
ilustrado na Figura 15, mostra que durante o
periodo de aquecimento do reator ha um
aumento desta variavel até que se atinja a
temperatura de setpoint, onde o mesmo fica
invariante no tempo. Isso é esperado, pois
com temperatura constante a troca térmica
também se mantém constante uma vez que
sem reacao a area de troca térmica ndo varia.
Esse mesmo comportamento ocorre apos 0
término de mondmero no meio reacional,
onde se observa que UA permanece
constante. Durante o periodo de adicdo de
mondmero ha um aumento de UA, que nao
pode ser explicado apenas observando-se o
respectivo grafico. A boa estimacdo da
variavel UA pode ser visualizada através da
Figura 15.
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Figura 13: Dindmica da valvula manipulada
pelo cont. escravo.

A conversdo do polimero ao longo do
tempo da batelada pode ser visualizada com
auxilio da Figura 16, onde é possivel
verificar o seu inicio com a entrada de
mondmero. Com o andamento da reagé&o,
nota-se que a conversdo  converge
assintoticamente para 0 maximo, até que se
encerra a adicdo de mondmero.

Nesse momento, com a auséncia da
alimentacdo de mondmeros, a reacdo se da
apenas com 0s mondmeros residuais que
ainda permanecem no meio reacional.
Devido a isto, observa-se  essa
descontinuidade na curva exatamente no
instante de 82 minutos, onde a conversao

Troca Global de Calor e Area - UA
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Figura 15: Coeficiente global de
transferéncia de calor e area.

Simulac¢do B5.VE.TJ.30:

Outros aspectos relevantes apontados no
artigo original de Chylla e Haase (1993), é
que O processo passa por sucessivas
bateladas ininterruptas e estd sujeito a
variacOes climéticas (inverno/verdo). As
sucessivas bateladas fazem com que haja
impregnacdo de material nas paredes do
reator, o que influencia drasticamente o
coeficiente global de transferéncia de calor
(U). Na medida em que as bateladas
ocorrem, mais material € depositado,
dificultando a troca térmica entre a parede
do reator e 0 meio reacional, fazendo com
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Figura 14: Evolugéo do calor de reagéo.

acelera até que nova adicdo de mondmeros
ocorre (112 min.), fazendo com que a
relacdo produto/reagente caia inicialmente.
E possivel notar que a conversio volta a
subir proximo de 120 minutos, até que em
152minutos encerra-se a adicdo de
mondmeros e verifica-se a conversdo
completa, indicando que todo o monémero
reagiu. Este comportamento mostra total
coeréncia do modelo proposto para o
balanco de massa, onde a conversdo do
polimero apresentou o comportamento
esperado. Nota-se, pela Figura 16, a
estimacéo bastante precisa desta variavel.

Converséo de Polimero - x
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Figura 16: Converséao do polimero.

que o coeficiente de transferéncia global
caia a cada batelada. Isso, de fato, € um
problema, pois o controle de temperatura se
da exatamente pela troca térmica entre reator
e jaqueta. Por outro lado, a variacdo
climatica altera as temperaturas inicial e
ambiente, o que pode influenciar a acdo de
controle.

As figuras a seguir descrevem o
resultado dessa simulacdo e atestam que a
estratégia de estimacdo e controle proposta
neste trabalho foi robusta o suficiente para
lidar com os problemas de incrustacdo e de
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mudanca climéatica apresentados por esse
processo de polimerizacao.

A partir da Figura 17 até a Figura 22
pode-se verificar que o comportamento de

Temperatura do Reator - Variavel Controlada - Tr
200 T = :

— Processo
.......... Set-Point

50 100 150 200
Tempo (min)

Figura 17: Temperatura do reator
(B5.VE.TJ.30).
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Figura 19: Dindmica da valvula manipulada

pelo cont. escravo(B5.VE.TJ.30).
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Figura 21: Coef. global de transferéncia de
calor e area (PB-B5-VE-FFTJ-30).

Destaca-se a mudanca da temperatura
inicial do reator na Figura 17, em razdo da
mudanca climatica. Na Figura 18 apresenta-
se o0 controle efetivo da temperatura do
processo de polimerizacdo, visto que o erro
ndo excede o limite permitido. Verifica-se
também que ha certo “descolamento” das
curvas do calor de reacdo (Qgr) e,
consequentemente, da conversdo (x), além
do fato do coeficiente global de
transferéncia de calor e éarea (UA) ter
diminuido. Essas trés mudancas sao
explicadas pelo aumento do fator de
incrustacdo causado pelo aumento do
namero de bateladas, visto que a incrustagao
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todas variaveis foi similar aos apresentados
nas secdes anteriores, fato que corrobora a
robustez do controlador FFTJ.

Errode Tr
3 T
Erro de Ty
2 T. aceitavel do processo
T. alimentagdo de monémero
- 1 ——Inicio da alimentagdo
£
© 0
2
-1
2F
3 c L .
0 50 100 150 200

Tempo (min)
Figura 18: Erro da temperatura do reator em
relacdo ao setpoint(B5.VE.TJ.30).
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Processo
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Figura 20: Evolucéo do calor de reacao
(B5.VE.TJ.30).

Conversao de Polimero - x
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<

— Processo
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Tempo (min)

Figura 22: Converséao do polimero (PB-B5-
VE-FFTJ-30).

interfere na troca térmica do meio com a
jagueta, nas leituras de temperatura e,
consequentemente, dificultam a estimacao
dos respectivos parametros.
3.1.1.3. Consideracbes sobre a
estimacdo de Qr e UA

Analisando os resultados obtidos com
as estimacoes feitas pelo filtro de Kalman
para Qgr, UA e conversao (x), verifica-se que
todos estdo bastante consistentes quando
comparados com os resultados da simulacao
do modelo de Chylla e Haase (1993). Os
gréaficos de Qgr, UA e conversao (x) mostram
pequenos erros entre os valores estimados
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pelo FKE e os valores reais determinados
pelo modelo fenomenoldgico validado pelos
autores e apresentado no artigo original. Ja
era esperado que houvesse maior dificuldade
de estimar UA em relacdo a Qgre x (que é
funcdo direta do Qgr) nos instantes iniciais
em que as temperaturas ndo tivessem
convergido ao valor de reacdo, uma vez que
na modelagem, UA aparece tanto na
equacdo do balango de energia do reator
quanto na da jaqueta. Portanto, UA sofre
mais influéncia dos erros associados aos
dois modelos. Por outro lado, Qrsé aparece
no balanco de energia do reator e, dessa
forma, sofre influéncia apenas do erro
associado a esse modelo.

Outro ponto importante a se destacar é
que Qr e UA precisam de valores iniciais
para a simulagdo. Determinar o valor inicial
de Qr € relativamente simples, uma vez que
ndo havendo reacdo, a condigéo inicial para
esta variavel é zero. Porém, determinar o
valor inicial de UA ndo é uma tarefa trivial.
Avaliando o trabalho de Almeida (1997), ha
um topico especifico para determinacdo de
condicdes iniciais através da estimacdo de
parametros em tempo real. Utilizando a fase
de aquecimento para o produto A no verdo e
para as bateladas de nimero 1 e 5, obteve-se
como resultados 67 BTU/min.°F.ft> para a
primeira corrida e 42 BTU/min.°F.ft* para a
altima. Cabe ressaltar que Almeida
(1997)parte de valores iniciais arbitrarios
para a fase de aquecimento (30 e 100
BTU/min.°F.ft?, respectivamente).

No presente trabalho, a fase de
aquecimento ja esta integrada em toda a
simulacdo e, nesse sentido, a estimativa
inicial de UA (30 BTU/min.°F.ft%) para a
fase de aquecimento fez com que a
estimacdo em tempo real através do uso do
FKE terminasse a fase de aquecimento em
um valor mais adequado para o UA da fase
de reacdo. Note-se, que os resultados finais
foram consistentes e é possivel mudar a
estimativa inicial para verificar se ha
independéncia da acdo de controle em
relacdo a estimativa inicial (ndo apresentado
nesse trabalho).

Nas estratégias concebidas a partir do
uso das estimativas do filtro de Kalman, as
variaveis Tr e T; foram consideradas como
estados deterministicos e disponiveis a cada
tempo de amostragem, uma vez que as

temperaturas de reacdo e da jaqueta s&o
facilmente medidas na préatica. Os
parametros Qge UA foram considerados
como estados estocasticos, ja que na pratica
sd0 varidveis que ndo sdo medidas. As
variaveis como Fw, Tamp, UAjess bem como,
Cr, Cpw, Wcj, sdo assumidas como sendo
constantes. Todos os valores dos parametros
operacionais e variaveis de processo foram
utilizados conforme dados do artigo original
(Chylla e Haase, 1993).

4, CONCLUSOES

A estratégia de estimagdo e controle
desenvolvida nesse trabalho mostrou ser
eficiente e robusta para diversas situacoes
distintas e potencialmente adversas para
sistemas de controle manter a variavel
controlada (Tr) dentro da faixa de trabalho
desejada. As simulacdes foram feitas para
diferentes produtos (polimeros A e B),
variagOes na temperatura ambiente (verdo e
inverno), mudancas do meio reacional (fator
de incrustacdo, mudanca de calor especifico,
etc.) e ainda assim as estratégias de
estimacdo e controle propostas neste
trabalho apresentaram bons resultados.

Os modelos bastante simplificados
(apenas duas equacdes) que foram utilizados
neste trabalho para representar os balangos
de energia do reator e da jaqueta foram
adequados para a estimacdo 0s parametros
UA e Qr. A simplicidade desses modelos
torna elementar a determinacdo analitica da
matriz Jacobiana quando comparada a outras
propostas descritas na literatura que
utilizam4, 5 ou 6 equacdes para os modelos
utilizados para a estimacéo.

O controle do  processo  de
polimerizacdo foi feito com base na
estimacdo em tempo real de parametros UA
e Qr através do proprio balango de energia.
Porém, os modelos dos balancos de energia
foram extremamente simplificados,
eliminando-se informacgdes originalmente
necessarias como constantes de tempo,
tempos mortos, area de reacdo etc., 0 que
tornou a estratégia bastante simples, robusta,
pratica e generalista, uma vez que 0 uSO
desses modelos simplificados na estratégia
de controle proposta dispensa varias
informacOes dependentes dos reagentes ou
de caracteristicas especificas do processo.
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Os resultados encontrados com as
simulagdes na implementacdo do controle
com estimativas em tempo real, mostraram
que a modelagem proposta por Chylla e
Haase (1993) é consistente e ndo carece das
correcdes  observadas em  algumas
referéncias. Esse entendimento é importante,
uma vez que muitos trabalhos tém obtido
bons resultados através da manipulacdo de
algumas consideracdes, que pelos resultados
alcancados aqui mostram ser desnecessarias.

A estimativa de parametros em tempo
real através do uso do Filtro de Kalman
Estendido para fins de controle de reatores
de polimerizagdo mostrou-se uma alternativa
viavel para aplicacbes multipropdsito, onde
ndo se dispbe de muitas informacgdes do
processo (reagentes, produtos, parametros de
processo, etc.).
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ANEXO 1l:Informacdes
produtos e o reator.

sobre o0s

Tabela 3 — Dados para o produto A.
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PRODUTO A

ITENS VALOR UNIDADE
kO 3.300 1/min
Hp 30.160  BTU/Ibmol
MWM 104 Ib/1bmol
Com 0,4 BTU/Ib °F
CpW 1,0 BTU/Ib °F
CpS 0,8 BTU/Ib °F
pm 0,90 -
pW 1,00 -
pS 1,04 -
S(0) 119,0 Ib
Fracéo de sélidos 0,208 -
Fracéo de agua 0,792 -
Fracéo de mondmero 0,000 -
TR 180 oF

Tabela 4 — Dados para 0 produto B.

Diametro do reator 19,5

PRODUTO B

ITENS VALOR UNIDADE
kO 1.200 1/min
Hp 28.200 BTU/lbmol
MWM 106 Ib/lbmol
Com 0,4 BTU/Ib °F
CpW 1,0 BTU/Ib °F
CpS 0,8 BTU/Ib °F
pm 0,90 -
pW 1,00 -
ps 1,04 -
S(0) 93,3 Ib
Fracéo de sélidos 0,204 -
Fracdo de agua 0,796 -
Fracéo de mondmero 0,000 -
TR 176 °F

Tabela 5 — Dados do Reator.

REATOR

ITENS

VALOR

UNIDADE

Altura 21,0 in
Volume de trabalho 30,0 gal
Volume da jaqueta 5,7 gal
Area do fundo da jag. 1,8 ft2
Area lateral da jaq. 5,23 x alt. ft2
Temp.agua inverno 42,0 °F
Temp. agua verao 70,0 °F
Tamb (inverno) 45,0 °F
Tamb (veréo) 90,0 °F
UAloss 10,74 BTU/h°F
Wej 47,3 BTU/h°F
Fw 124,5 Ibs/min
Cpw 1,00 BTU/Ib°F
01 0,38 min
62 0,25 min
(7 0,67 min
7C 0,55 min
369
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