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ABSTRACT

(invited paper): In gas-phase ethylene polymerization reac-
tors, tight temperature control is of utmost importance to en-
sure that the temperature in the reaction zone is kept above
the dew point of reactants, yet below the melt point of the
polymer. Another important point is that if the tempera-
ture was under open-loop conditions, these reactors are prone
to instability and limit cycles, however can be easily sta-
bilized with an appropriate temperature controller. In this
work, a detailed study of the dynamic behavior of an indus-
trial fluidized-bed polymerization reactor is carried out, with
the location of bifurcation points and system stabilization by
PID controller designed via optimization in the frequency do-
main.
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(artigo convidado): Nos reatores de polimerizacdo em fase
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gasosa, 0 controle de temperatura em uma estreita faixa de
temperatura é importantissimo para assegurar que a tempera-
tura na zona de reacdo seja mantida acima do ponto de orva-
lho dos reagentes, assim como abaixo do ponto de fusdo do
polimero. Outro ponto importante € que se a temperatura es-
tiver em malha aberta, estes reatores estdo propensos a insta-
bilidade e ao surgimento de ciclos limites, entretanto podem
ser facilmente estabilizados com um controlador de tempera-
tura apropriado. Neste trabalho é realizado um estudo deta-
lhado do comportamento dindmico de um reator industrial de
polimerizagdo em leito fluidizado, com a localiza¢éo de pon-
tos de bifurcacéo e estabilizacdo do sistema com controlador
PID projetado via otimizagao no dominio da freqiéncia.

PALAVRAS-CHAVE: Polymerization
behavior, stability, temperature control.

reactors, dynamic

1 INTRODUCAO

A multiplicidade de estados estacionarios e a instabilidade
em reatores quimicos sdo caracteristicas de grande interesse
industrial. Os primeiros autores a mostrarem a multiplici-
dade dos estados estacionarios e o fenémeno da bifurcacdo
em reatores de polimerizacéo de etileno em leito fluidizado
foram Choi e Ray (1985). Para tanto foi desenvolvido um
modelo de reator levando em conta a transferéncia de massa
e calor em leito fluidizado.
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Pinto (1991) apresenta resultados de cunho tedrico e nu-
mérico e defini¢cBes importantes no &mbito da Teoria Dina-
mica de Sistemas N&o-Lineares e da Teoria das Bifurcagdes.
Apresenta também os principais resultados tedricos e expe-
rimentais obtidos para a confirmagéo da existéncia de com-
portamento oscilatdrio complexo em sistemas reais de inte-
resse da Engenharia Quimica, em especial os reatores de po-
limerizacéo.

Uma outra revisdo sobre dindmicas e estabilidade de reato-
res de polimerizacdo pode ser encontrada em McAuley et al.
(1995), contendo um breve histérico dos estudos do compor-
tamento dindmico em diversos tipos de reatores. Os autores
também mostram que a adi¢do de um sistema de recircula-
¢do de gas e de um sistema de troca térmica ao modelo de
um reator em leito fluidizado possibilita o estudo detalhado
do comportamento dindmico e a localizag&o de pontos de bi-
furcacdo. Além disso, podem ser vistos os efeitos da adi¢éo
de um controlador da concentragdo de mon6émero ao sistema
do reator, os efeitos das dindmicas do trocador de calor e de
seu tamanho e os efeitos das propriedades do catalisador e da
composigdo do gas (mondémero, co-mondmero e inertes) na
multiplicidade de solucBes e dindmica do reator.

Dadebo et al. (1997) demonstraram que sem um controla-
dor feedback de temperatura, os reatores de polimerizacdo
em fase gasosa sdo suscetiveis a estados estacionarios ins-
taveis, ciclos limite e estados estacionarios inaceitaveis de
altas temperaturas. Neste trabalho, a habilidade dos contro-
ladores projetados para estabilizar os setpoints desejados é
determinada usando aproximacdes por bifurcacdo.

Em Ray e Villa (2000) pode ser encontrada uma revisdo so-
bre as dindmicas ndo-lineares encontradas em uma grande
variedade de processos de polimerizagdo, nos quais sdo dis-
cutidos a multiplicidade dos estados estacionarios, as oscila-
¢Oes e outros fendmenos ndo-lineares que surgem frequente-
mente na prética industrial. O efeito do tamanho da particula
do polimero, da taxa de alimentacdo de catalisador e a da
temperatura do gas de alimentacdo em um reator de polimeri-
zacdo de etileno em leito fluidizado (UNIPOL®) é analisado
por Ghasem (1999).

Ghasem (2000) analisou 0 comportamento dindmico de rea-
tores de polimerizacdo de etileno em leito fluidizado (UNI-
POL) com o uso de um controlador PI, mostrando que, na
maioria das vezes, é necessario operar 0 reator numa regiao
de estados estacionarios instaveis ja que polimeros de boa
qualidade s&o obtidos em temperaturas mais altas e que, por
esta razdo, é essencial estabilizar os ramos de estados estaci-
onérios instaveis.

Os estudos dos comportamentos dindmicos néo-lineares de
reatores de polimerizacdo em fase gasosa, encontrados na li-
teratura, com deteccdo de multiplicidade de soluces e de

instabilidade foram realizados através de aproximacdes nos
pardmetros cinéticos do modelo destes reatores. No estudo
feito neste trabalho, os comportamentos dindmicos especi-
ais, obtidos com o modelo do processo de polimerizacéo
UNIPOL®), foram encontrados nas condi¢Bes operacionais
do reator industrial com a temperatura em malha aberta, sem
0 uso de qualquer aproximagao nos seus parametros cinéti-
Cos.

Adicionalmente, demonstram-se os beneficios em operar um
reator industrial com um controlador de temperatura ade-
quado, a fim de estabilizar os estados estacionarios instaveis
encontrados em condi¢Bes operacionais com a temperatura
do reator em malha aberta.

2 DESCRICAO DO PROCESSO E MODE-
LAGEM DO SISTEMA

Na Figura 1, pode ser visto um esquema simplificado do pro-
cesso. O reator é composto por uma zona de leito fluidizado e
uma zona de se¢do expandida. Um trocador de calor é usado
para remover o calor de reacdo do gas de reciclo. Apos ser
comprimido e resfriado, o gas de reciclo é misturado ao gas
de alimentacdes e reinjetado na base do reator. O catalisador
solido é dosado e carregado por um fluxo de nitrogénio e in-
jetado diretamente no leito. O produto é removido do leito
fluidizado por um sistema de vasos de descarga que operam
em ciclos determinados pela taxa de producéo do reator. Na
secdo expandida, a composicdo do gas é analisada por cro-
matografia.

2.1 Modelo do Processo UNIPOL

O modelo do reator é composto por uma regido ocupada por
um leito fluidizado onde ocorre a reacdo (Kunni e Levens-
piel, 1991, Choi e Ray, 1985) e uma secdo expandida, que
tem como objetivo misturar os gases provenientes do leito
fluidizado e servir como reservatorio de componentes gaso-
S0S.

A perda de calor através das paredes do reator ndo é con-
siderada no equacionamento do modelo, pelo fato da mesma
representar uma pequena parcela da remocao do calor gerado
pela reacdo em um reator industrial. McAuley (1995) cita a
possibilidade de mudanca da dindmica com a escala do rea-
tor (piloto para industrial), como estando associado as perdas
de calor para parede.

Os gases incluidos na modelagem sdo 0s monémeros (eteno,
buteno e hexeno), hidrogénio, nitrogénio, oxigénio e impu-
rezas, todos considerados como gases ideais.

O sistema de recirculagdo de gas, existente nos reatores de
leito fluidizado, ¢ modelado através de balancos de energia
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Figura 1: Esquema simplificado do processo (McAuley et
al., 1994).

Compressor

Balango de
massa
T l Trocador
de calor
Cinética
de reagdo T l
= ¥ Balango de Conjunto
Eguagies energia Bomba -
de Walvula —
fluidizagéo Torre
do leito
Modelo da Zona Modelo do Modelo do
de Reagdo Reator Sistema Térmico

Figura 2: Esquema do modelo do processo UNIPOL®

nos equipamentos existentes na linha. Na base do reator é
feito um balango de massa em um misturador da corrente
de reciclo com a corrente de alimentacdo dos componentes
gasosos.

O esquema do modelo do processo UNIPOL, descrito em
detalhes nas préximas secdes, pode ser visto na Figura 2.

2.1.1 Modelo do Reator: Reagdes Cinéticas e
Equacdes de Fluidizacédo

O modelo cinético foi desenvolvido por Gambetta (2001)
para catalisadores de 6xido de cromo. Este modelo cinético
foi baseado no trabalho de Zacca (1995), McAuley (1991) e
Xie et al. (1994), para catalisadores do tipo vanadio/titanio
(Ziegler-Natta). Segundo McAuley et al. (1994) a cinética
utilizada para catalisadores Ziegler-Natta pode ser estendida

Tabela 1: Reacdes usadas no modelo cinético

Ativagdo espontd- | Cp — PJ @)
nea de sitios
Ativagdo de si- [ Cp+A— PF +B )
tios pelo alquil-
aluminio
Ativagdo de sitios | Cp + Hy — PF )
pelo hidrogénio
Iniciagdo de cadeia | Py + M; — sz,i 4)
pelo monémero i
Propagacéo de | P}, + M; — P¥ 5,5 (5)
cadeia pelo monb-
mero j
Transferéncia Pk, — P¥+ Dk (6)
espontanea de
cadeia
Transferéncia Pyi+M;— Dp+ P | (7)
de cadeia pelo v
mond&mero |
Transferéncia Pr .+ Hy, — PF + DE (8)
de cadeia pelo
hidrogénio

k k
Desativacdo espon- ]]j’}c’ijccd +Dn ©
tanea de sitios 0 d

3 3
Desativagdo de si- ?}Cl +HH2 Hccd D5 | (10
tios pelo hidrogénio | *0 T 427 Cd

3 3
Desativacdo de si- ?}:LOOQ:C@ + D (11)
tios pelo oxigénio 0 2 d
Reacdo de eli-| A+ Oy — B (12)
minagdo de
oxigénio pelo
alquil-aluminio

para catalisadores de cromo (Phillips). Na tabela 1 sdo mos-
tradas as reacGes implementadas (onde) (considerando que)
C) é ossitio potencial, P o sitio ativo do tipo k, M ; 0 mono-
mero do tipo ¢, M ; 0 monémero do tipo j,Pg"_Z_ a cadeia de
iniciacdo do mondmero do tipo : e o sitio do tipo %, P};l 0
polimero vivo com 7 mondmeros, terminado no monémero
do tipo i e sitio k&, D% o polimero morto com 7 monémeros
de sitio k, e C; é o sitio morto. A, Ho, O5 € B representam
o alquil-aluminio, o hidrogénio, o oxigénio e o sub-produto,
respectivamente.

Como pode ser visto nos itens anteriores, varias reagdes en-
volvem as cadeias de polimero em crescimento, as quais po-
dem variar de uma unidade monomérica até infinito, de modo
que, para manter o registro da quantidade de cada uma des-
sas espécies seriam necessarios infinitos balangos de massa.
Essa distribuicdo de comprimentos de cadeias poliméricas
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pode ser descrita pela definicdo dos momentos desta distri-
buicdo, possibilitando a modelagem de propriedades do po-
limero utilizando um ndmero finito e razoavel de equagdes
diferenciais.

A distribuicdo de comprimentos de cadeias poliméricas, res-
ponsavel por manter as informagdes das principais proprie-
dades do polimero por tipo de sitio ou grupo de terminacéo,
incluindo os pesos moleculares médios, polidispersdo, nd-
mero de cadeias de polimero vivo e morto, sdo descritos pelo
mecanismo cinético acima e pelas definicbes dos momentos
do polimero.

O conjunto basico das equagoes de fluidizagdo do leito pode
ser obtido em Choi e Ray (1985). Esse conjunto é utilizado
em Lagemann (1989) e em Zacca (1995), sendo apresentado
com algumas modifica¢cfes em McAuley et al. (1994a). A
referéncia principal utilizada em todos os trabalhos foi a pri-
meira ou a segunda edi¢do do livro de Kunii e Levenspiel
(1991), onde a maioria dessas equac¢des podem ser encontra-
das em sua forma original. A partir das equacdes de fluidiza-
cao, foram obtidos a porosidade do leito e os volumes da fase
gés, da secdo expandida e da fase bolha, que séo utilizados
no balanco de massa dos principais gases do processo.

2.2 Balanco Global de Massa

Para obter as composi¢des dos gases que estdo incluidos no
modelo, foi feito um balanco de massa para cada um des-
tes componentes gasosos. De acordo com McAuley et al.
(1994) é possivel aproximar o leito (fase emulsdo e fase bo-
Iha) por um reator CSTR. Também a conversdo por ciclo no
reator € muito baixa, dada pela baixa razdo entre vazdo mas-
sica alimentada de mondmero e vazdo massica do reciclo,
chegando-se a conclusdo que é possivel considerar a compo-
sicdo dos gases da secdo expandida similar a do leito. Os
gases deixam o reator através da sua purga e da retirada do

centracdo molares de monémero 4, hidrogénio, nitrogénio e
oxigénio no reator, Wa;, Wyo, Wie € Woo S80, respectiva-
mente, as vazdes massicas de mondmero i, hidrogénio, nitro-
génio e oxigénio, My, Mg,, My, € Mo, sd0 suas massas
molares, @), é a vazéo volumétrica da retirada de produto,
emy € a porosidade do leito, @), é a vazdo volumétrica da
purga, Rys; € Ros S80 as taxas de reacdo do monémero i e
do oxigénio. V; , V4 e V4 sdo os volumes da fase gas, da
secdo expandida e da fase bolha, respectivamente.

2.3 Balanco Global de Energia

Para desenvolver o balanco de energia para o reator,
considerou-se a temperatura do reator como sendo uniforme
(McAuley et al., 1995; Dadebo et al. 1997). A perda de ca-
lor através das paredes do reator ndo € considerada no equa-
cionamento do modelo pelo fato da mesma representar uma
pequena parcela da remocéo do calor gerado pela reacdo. O
balanco de energia do reator é dado por:
dT  Hy+ Hy— Hyop + Hp

— = 17
dt Ms.Cps (17)

Os termos da Equacdo 17 e suas respectivas equacdes estdo
deduzidos na Tabela 3.

Tabela 3: Equac¢des usadas no balanco de energia do pro-
cesso
Capacidade Ms.Cp, = MR.Cpy + MB.Cpy (18)
térmica do reator
Entalpia associ-
ada as alimenta-
¢Bes frescas do
reator
Entalpia  asso- | Hy = Wiy.cp,. (To —
ciada ao gas de
reciclo que entra

Hy = Wy.cp;. (Ty — Trey) (19)

T’ref) (20)

produto do reator, ou sdo consumidos pelas rea¢des de poli- no reator
merizagéo, resultando nos balangos apresentados na Tabela Entalpia associ Hiop = Wp.Cppoy- (T — Trep) + 21)
2 pa_ (Wy + W) cp, . (T — Trey)
ada ao polimero e Pg
ao gas de reciclo
~ . ue deixam o
Tabela 2: Equacbes usadas no balango de massa dos princi- ?eator
Pais gases do processo . Entalpia associ- | Hr = moninc. (—AHR) (22)
X | i —(Qp-ems+Qu). (M)~ R, ada a reacdo que
Mondmero i | “3l = e (13) ocorre no reator
. P dIH gZZ _(Qp‘smrf+Q“)‘[H2]_RH2
Hidrogénio | 42l — —f2 (14) . -
W gt Vat mp € a massa metalica (ago-carbono) do reator e cp,,, seu
Nitrogénio | 42l — ¥ ~(Qp-emst+Qu).[N2] (15) calor especifico. mp é a massa do leito e ¢,,, seu calor
dat wos (‘C/;wdw; o especifico. 1.y é a temperatura de referéncia do sistema.
iq8ni do Mg, _\@rEmst@u) 102" o, Wy, ¢p, € Ty S80 a vazdo massica total, o calor especifico e
Oxigénio T2l = =2 VIV, (16) fi1Cpy &L ' p

onde [M;], [H2], [IN2] e [O2] séo, respectivamente, as con-

a temperatura ponderada das alimentagdes, respectivamente.
W,. € a vazdo massica do gas de reciclo, onde ¢, € c,, sdo
os seus calores especificos na temperatura do reator, 7', e
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na sua temperatura na base do reator, T, respectivamente.
W, e cp,,, Sd0, respectivamente, a vazao massica do produto
retirado e o calor especifico do polimero. mon;,. representa
0 mondmero incorporado e (-A Hg) o calor da reacéo.

2.4 Modelo do Sistema de Troca Térmica

A modelagem do sistema térmico do reator UNIPOL®tem
como objetivo predizer a temperatura do gas de reciclo do
reator na realimentagdo do reator. A predicao desta variavel
€ muito importante no estudo do controle da temperatura do
leito do reator. Uma vez que todo o calor gerado pela reacdo
é transferido para o gas de reciclo para que posteriormente
seja removido durante o resfriamento no trocador de calor,
conhecer seu valor permite uma boa estimativa da eficiéncia
da troca térmica. Na Figura 3 podem ser vistos os equipa-
mentos e os medidores de temperatura e vaz8o existentes no
circuito térmico do sistema UNIPOL (R)abordado neste traba-
Iho.

Conforme pode ser visto na Figura 3, a ligacéo entre o reator
e o trocador ¢ feita através do circuito de recirculagdo de gas,
sendo que no caminho entre estes dois equipamentos hd um
compressor.

Sabendo que, devido a velocidade e a quantidade de gas no
reciclo, apesar da distancia entre os equipamentos, pode-se
considerar que:

a) o gas de reciclo na entrada do compressor esta na
mesma temperatura do gas na saida do reator;

b) o gas de reciclo na saida do compressor estd na mesma
temperatura do géas de reciclo na entrada do trocador de
calor;

c) o0 gas de reciclo na saida do trocador de calor esta na
mesma temperatura do gas na entrada do reator.

Com estas consideracBes, um balango de energia pode ser
feito no compressor para obter a temperatura do gas de re-
ciclo na entrada do trocador de calor e, com isso, substituir
uma variavel medida na planta (medidor n° 1 - indicador de
temperatura no circuito térmico da Figura 3) por uma predi-
¢do do modelo e fazer a conexdo entre o modelo do reator e
0 modelo de sistema térmico.

Através de um balango de massa e energia em torno do con-
junto formado pela bomba de reciclo de agua, valvula de
&gua para resfriamento e torre de resfriamento, é possivel
determinar a temperatura em que a &gua resfriada entra no
trocador de calor (medidor n° 6 - indicador de temperatura
no circuito térmico da Figura 3).

Com o intuito de estabelecer um modelo para a relacdo entre

Compressor

Malha

Cascata

N F1

Bomba "
ij
TI

Figura 3: Esquema do sistema de troca térmica do processo
UNIPOL®.

Torre de
Resfriamento (g

a abertura da valvula e a vazéo de agua para a torre de resfri-
amento, escolheu-se como fungdo matematica representativa
para desta relagdo, a fungdo sigmdide f(x):

f()

= L (23)
1+ ce bz

Por regressdo, obteve-se 0s pardmetros a, b e ¢ dessa fun-

¢do para o conjunto de dados industriais utilizado. Assim,

a variacdo adimensional da vazdo de &gua para a torre de

resfriamento em fungdo da abertura da valvula pode ser re-

presentada por:

1
1 + 200.e 0.09.TCV

Wi (TCV) = (24)
onde Wy,, € a vazdo massica da agua a ser resfriada na torre
de resfriamento e TCV ¢é a abertura da valvula de 4gua para a
torre de resfriamento. O parametro a tem valor unitario, pois
esta sendo mostrada a vazdo normalizada, mas esse parame-
tro esta relacionado com a méxima vazédo de agua na valvula
(abertura de 100%). A Figura 4 mostra que a Equacéo 24
representa bem os dados industriais na faixa de 25 a 100%
de abertura da vélvula.

O trocador de calor deste sistema, mostrado na Figura 3, é
do tipo casco e tubos com fluxo em contra-corrente e passe
simples. A troca térmica ocorre entre o gas de reciclo que
passa pelo lado dos tubos e a 4gua proveniente da torre de
resfriamento que passa pelo lado dos cascos deste trocador.
A modelagem deste equipamento esta descrita mais detalha-
damente na proxima secao.

2.4.1 Modelo do Trocador de Calor

Em Dadebo et al. (1997) foram desenvolvidos trés diferentes
modelos de trocadores de calor com complexidade variavel,

Revista Controle & Automagao/Vol.16 no.4/Outubro, Novembro e Dezembro 2005 395



planta -
ool * modelo P ]

08
07r
06
05F
0.4r

03t 3
;

02r
o1
P 2 ok S L .

il M 20 30 40 A0 BD PO B0 81 10D
Abertura da valvula (%)

Vazdo de agua para resfriamento

Figura 4: Comparacgdo entre os dados da planta e 0 modelo
obtido para a relagdo entre a abertura da véalvula e a vazao de
agua para a torre de resfriamento.

usados para simulacéo do sistema de remocdo de calor e para
0 projeto e teste dos controladores de temperatura.

Os trés modelos desenvolvidos por Dadebo et al. (1997)
foram implementados no processo UNIPOL®), apresentado
neste trabalho. Através de simulagBes com dados da planta
industrial, foi feita a avaliacdo de qual destes modelos repro-
duz melhor o comportamento deste sistema.

Um destes modelos de troca térmica € muito simples, ob-
tido através da imposicéo de dinamicas de primeira ordem
na taxa de remocédo de calor com uma constante de tempo
correspondente, 7, para reproduzir um modelo dinamico li-
near. Esta aproximacdo de primeira ordem reproduz apenas
uma taxa de remocéo de calor aproximada do sistema, por
isso os resultados obtidos na comparagdo com dados indus-
triais, embora satisfatorios, ndo serdo considerados.

Uma representacdo mais precisa do sistema de remocéo de
calor pode ser obtida usando um modelo de trocador de calor
com estagios de troca térmica. Os modelos de trocador de ca-
lor com estagios podem fornecer predicdes razoaveis do per-
fil da temperatura sobre uma determinada faixa de condicGes
operacionais. Uma discusséo sobre a precisdo da modelagem
dindmica no processo de troca térmica é vista em Alsop e Ed-
gar (1989), onde os autores propdem que o trocador de calor
seja modelado como uma série de pequenos trocadores em
série cujo fluxo estd em contra-corrente, considerando mis-
tura perfeita do fluido para cada uma das pequenas subse¢des
do trocador. O modelo usa poucos estagios para manter um
namero minimo de estados de temperatura, através da redu-
¢do da complexidade do sistema, ainda que usando estagios
suficientes para suportar que a temperatura do fluido fosse
considerada uniforme em cada sec¢éo do trocador.

Twi Twl i Twji- Twyj i Twhi -1 TV
—» — — — | — —»
L J N
g I R DY S P T B
Tzl g1 Ty Tgi+l ¢ Igh Tz
Estdgio | Estagio J Estagio W

Figura 5: Esquema do modelo do trocador de calor com N
estagios de troca térmica.

Um trocador com N estagios de troca térmica esta ilustrado,
com 0s eixos apropriados de temperatura, na Figura 5. O
trocador de passe simples foi dividido em um nimero de es-
tagios com area de troca térmica equivalente.

Dois tipos de modelos sdo considerados: o modelo conven-
cional de for¢a motriz com média logaritmica da variacdo da
temperatura (LMTD) e um modelo de forca motriz com va-
riacdo linear da temperatura (LTD) (Dadebo et al., 1997). A
variacdo linear da temperatura do modelo LTD mostrou-se
adequada ao considerar apenas um estagio de troca térmica.
Para 2 ou mais estagios, essa equagdo mostrou-se equivo-
cada, necessitando de uma adaptacdo. Para isso, usou-se a
média aritmética de temperatura (AMTD) para o caso do tro-
cador do processo UNIPOL®. Assim, os modelos conside-
rados sdo 0s seguintes:

O modelo genérico de troca térmica esta escrito nas equagdes
a sequir:

dTw; N.Fy, U.A;
—d — T i1 — Ty i) — ———AT (25
dt My Lwi-t 4) Mrw-Cpu (25)
dT,; N.F UA,
d = (T, i — Ty —— AT (26
dt M]O ( g,7+1 9,] ) + M]O -épO ( )

Onde j = 1,...,N e AT é a diferenca de temperatura mé-
dia entre a agua e 0 gas no estagio j, conforme o modelo
usado (LMDT, LTD ou AMTD). My,, € Mjq S0 0s inven-
tarios totais molares nos lados da agua e do gas no trocador
de calor, respectivamente. F,e F sdo as vaz0es de agua de
resfriamento e de gés de reciclo, respectivamente. ¢, € o
sdo, respectivamente, o calor especifico isobarico da dgua e
do gas de reciclo. Ty nv+1 (=T4;) € a temperatura do gés e
Tw,o (FTw:) é a temperatura da &gua que estéo entrando no
trocador de calor. T, ; e Ty, ; representam a temperatura do
gés e da agua, respectivamente, deixando o estagio j do tro-
cador de calor. Na Tabela 4, pode ser visto o valor do termo
AT para cada um dos modelos.

Comparacdo entre os modelos com estagios de troca tér-
mica Foi feita uma comparacdo entre os modelos LMTD e
LTD+ AMTD, no qual o nimero de estagios de troca térmica
do modelo LTD+AMTD foi variado para determinar quantos
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Tabela 4: Valor do termo AT nos modelos térmicos estuda-

dos
Modelo Termo AT
Térmico
LMTD ATy = T Tog41) (T T,)
In ETw,rTg,jH)
Tw,j—1—Tg,j
LTD AT; = (Tw,; — Ty5)
AMTD | ATum,j = 5. [(Tw,j — Ty,j+1) + Tw,j—1 — Ty,5)]

estagios de troca térmica sdo necessarios neste modelo para
que este apresente a mesma resposta do modelo LMTD, em
comparacdo aos dados da planta industrial.

A partir da andlise dos graficos da Figura 6, verifica-se que
€ necessario no minimo 4 estagios de troca térmica no mo-
delo LTD+AMTD, para que se obtenha um comportamento
semelhante ao modelo LMTD com apenas um estagio e que
um nimero maior de estagios, como no caso de dez estagios,
ndo causa melhoria significante na resposta deste modelo tér-
mico.

Além disso, outra vantagem desse modelo é a reducdo do
sistema, pois em um modelo com um estagio de troca tér-
mica sdo necessarias apenas 2 equacdes diferenciais ordina-
rias (EDO’s) e num modelo com 4 estdgios, necessita-se de
8 EDO’s. Um numero menor de EDO’s proporciona uma
simulagéo mais rapida.

Em seu trabalho, Dadebo et al. (1997) fizeram um estudo
para determinar a variacdo das temperaturas de entrada e
saida do gas de reciclo e da agua de resfriamento nos esta-
gios de troca térmica ao longo do comprimento do trocador
de calor. Este estudo, reproduzido aqui, tem por objetivo ex-
plicar a diferenca do comportamento dos modelos LMTD e
LTD+AMTD em relagdo a variagdo no numero de estagios
de troca térmica no trocador de calor.

O trocador de calor do sistema UNIPOL®), conforme ja des-
crito, trata-se de um trocador com passe simples e fluxo em
contracorrente. O eixo das abscissas da Figura 7 representa
o comprimento do trocador de calor, onde o gas de reciclo
entra pelo lado direito e deixa o trocador pelo lado esquerdo.
O contrario acontece com a agua de resfriamento, que en-
tra pelo lado esquerdo e deixa o trocador de calor pelo lado
direito.

Pelos resultados mostrados na Figura 7, observa-se que no
modelo térmico LMTD, o gés de reciclo e a adgua de res-
friamento entram, respectivamente, no Gltimo e no primeiro
estagio de troca térmica a mesma temperatura, para qualquer
namero de estagios. No modelo térmico LTD+AMTD, o gas
de reciclo entra a mesma temperatura no Ultimo estégio (para
qualquer nimero de estagios), mas a agua de resfriamento

ndo entra a mesma temperatura no primeiro estagio de troca
térmica para um namero total de estagios de um e dois, 0
que demonstra que a temperatura da agua de resfriamento é
depende do nimero de estagios.

A temperatura da agua de resfriamento depende da precisao
do modelo do balanco de energia do trocador de calor, pois
a entrada da agua depende da saida do modelo, que vai de-
pois compor o balanco de energia no misturador do reciclo
de &gua que sai do trocador de calor e da agua que vem da
torre de resfriamento. Nesse caso, um estagio de troca tér-
mica nao é suficiente para prescrever corretamente o efeito
contra-corrente para 0 modelo LTD+AMTD, precisando no
minimo de 4 estagios. Essa conclusdo reforca os resultados
do estudo demonstrado na Figura 6.

3 COMPARACAO DO MODELO DO PRO-
CESSO COM DADOS DA PLANTA IN-
DUSTRIAL

O modelo desenvolvido foi implementado no software
MATLAB®para o0 ajuste de seus parametros com dados da
planta industrial, simula¢es dindmicas e analise do contro-
lador de temperatura. A comparagdo de um conjunto de da-
dos de validacdo da planta industrial com o modelo pode ser
observada na Figura 8, onde foi simulado um periodo de 40
horas de operacéo do reator.

Observa-se que o modelo descreve adequadamente o com-
portamento dindmico da planta, apresentando um desvio es-
tacionario de no maximo 8% na producdo do reator, valor
aceitavel no estudo dos comportamentos dindmicos e do con-
trole de temperatura do reator, propostos neste trabalho, pois
as perdas de reagentes que ocorrem na planta nao foram con-
tabilizadas no modelo. Estas perdas fazem com que na planta
real a vazo de eteno da alimentagéo seja maior do que a pre-
vista pelo modelo, gerando uma maior producéo.

4 ANALISE DE ESTABILIDADE

Sistemas dindmicos podem ser comumente representados
por equacoes diferencias definidas em um espago de estado
finito ou infinito. Considerando o caso de dimensdo finita,
representado por um conjunto de n equacgdes diferenciais or-
dinarias (EDOs):

y:f(yv)‘)7 yERn (26)

onde y é o vetor das variaveis dependentes ou estados do sis-
tema e A representa um ou mais pardmetros livres em cujo
espaco paramétrico deseja-se analisar o comportamento di-
namico do sistema.

O modelo completo do sistema abordado neste artigo, for-
mado por um conjunto de 60 EDOs, foi usado na analise da
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Figura 6: Comparagdo entre os dados industriais da temperatura do gas de reciclo nos modelos com forga motriz LTD+AMTD
e no modelo com forga motriz LMTD para nimero de estagios variados: um (a), dois (b), quatro (c) e dez (d).

estabilidade do reator industrial supondo que a sua tempera-
tura esteja em malha aberta, por se tratar da variavel de inte-
resse para o projeto do controlador. Utilizando as condi¢des
operacionais reais da planta industrial na simulagdo do mo-
delo dindmico do sistema, ocorreu o surgimento de estados
estacionarios instaveis e a formacéo de ciclos limites esta-
Vveis, a partir da implementacéo de um controlador da presséo
total do reator, cuja variavel manipulada é a vazdo de eteno
(mondmero). Estes comportamentos podem ser observados
a seguir, nas Figuras 9 e 10.

Estados estaciondrios instaveis e ciclos limites podem ser ex-
plicados matematicamente pela presenca de pontos de bifur-

cacdo Hopf, onde pares de conjugado complexo de autova-
lores da matriz jacobiana do sistema cruzam o eixo imagi-
nario. Fisicamente, o comportamento oscilatério pode ser
explicado pelo ganho positivo entre a temperatura do reator
e a taxa de producdo. Se a temperatura estiver acima do va-
lor de seu estado estaciondrio instavel, entdo a taxa de calor
removido no trocador de calor é maior que a taxa de calor ge-
rado (McAuley et al., 1995). Como resultado, a temperatura
comega a diminuir, reduzindo a taxa de reagdo e a retirada de
produto e, com isso, a taxa de catalisador que deixa o reator.
Com o acimulo de catalisador e monémero, a temperatura,
a taxa de reacdo e a retirada de produto voltam a aumentar,
reiniciando o ciclo limite.
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Figura 7: Comparagdo entre os perfis de temperatura do gas de reciclo e da agua de resfriamento nos modelos com forca
motriz LTD+AMTD e no modelo com forga motriz LMTD para nimero de estagios variados: um (a), dois (b), quatro (c) e

dez (d).

Os parametros livres usados nesta analise sdo 0s parametros
operacionais ou graus de liberdade do reator industrial. Esta
analise mostrou que a multiplicidade dos estados estaciona-
rios e as bifurcacfes Hopf foram encontradas na variagdo da
maioria desses parametros. Alguns desses parametros de bi-
furcacdo sdo: as vazdes de catalisador, co-catalisador e gas
de reciclo, setpoint da presséo total do reator, a razdo molar
0-,/C4 (usada no controle do indice de fluidez do polimero)
e a temperatura da agua de resfriamento.

As Figuras 11 a 15 mostram os efeitos da variag8o dos para-
metros de bifurcacdo na estabilidade do reator. As regides de

estabilidade e instabilidade do reator e a localiza¢do dos pon-
tos de bifurcacdo Hopf foram obtidas com o software AUTO
2000®desenvolvido por Doedel et al. (2002), que resolve
problemas de bifurcacdo e continuagdo em EDQOs. Os ciclos
limites foram obtidos através de simula¢des do modelo no
software MATLAB®.

Observou-se que, nas condigdes operacionais reais da planta
industrial, os pardmetros de bifurcacéo, representados pelos
valores unitarios nos graficos, encontram-se numa regido de
instabilidade dos estados estacionarios. Entretanto, a obser-
vacao desses fendmenos no reator industrial real ndo é possi-
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Figura 8: (a) Temperatura e (b) producéo do reator adimen-
sionalizadas: comparacdo entre a resposta do modelo e os
dados da planta industrial.

vel, pois este precisaria operar com a temperatura do seu leito
em malha aberta, o que acarretaria em uma baixa produtivi-
dade do catalisador e em significativas mudancgas nas pro-
priedades do polimero produzido, as quais dependem de que
ndo haja grandes variagdes de temperatura na zona de reacao.
Além disso, o ciclo limite, mesmo que estavel, possui picos
de valor madximo em um valor muito elevado de tempera-
tura e ndo seria possivel operar o reator nessa faixa, uma vez
que durante 0 aumento na temperatura para atingir este pico,
ocorreria a fusdo do polimero que esta sendo produzido e a
posterior aglomeracdo de suas particulas nas paredes desse
reator, implicando em paradas e perda de producdo. Porém,
mesmo que os ciclos ndo possam ser observados durante a
operacdo do reator industrial real, esses comportamentos po-
dem ser comprovados devido as perdas no controle de tempe-
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Figura 9: Ciclo limite obtido com a temperatura do reator em
malha aberta.
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Figura 10: Ciclo limite estavel formado pela temperatura e
pela producéo do reator.

ratura originadas mesmo durante uma situacdo de operagéo
estavel, em que nenhum aumento na carga tenha ocorrido.

5 CONTROLE DE TEMPERATURA

O sistema do reator pode ser facilmente estabilizado fe-
chando a malha de temperatura com um controlador propor-
cional. Entretanto, a adicdo das ac@es integral e derivativa
elimina o offset e conduz a um desempenho mais rapido do
controlador (Dadebo et al., 1997).

Devido a alta ndo-linearidade existente entre a temperatura
do reator e a abertura da valvula, conforme pode ser visto
na Figura 16, a relacdo entre estas varidveis foi caracterizada
por um sistema multi-modelos (varios modelos lineares re-
presentativos de diferentes regifes de operagdo). Os modelos
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lineares foram determinados para os pontos de operagéo que
pertencem a regido de instabilidade da abertura da valvula,
conforme pode ser visto nesta mesma figura.

Para este sistema de multi-modelos, foram utilizados os mé-
todos SIOM (Sequential Iterative Optimization Method) e
MMA (Multi-Model Approach) desenvolvidos por Faccin e
Trierweiler (2004 a,b). Este método esta baseado em um pro-
blema de otimizacdo no dominio da frequiéncia, e é capaz de
projetar os pardmetros de um controlador com desempenho
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Figura 13: Efeito da vazdo do gas de reciclo na estabilidade.
— estado estacionario estavel; — estado estacionario insta-
vel; B ponto de bifurcacdo Hopf; e ciclo limite estavel.
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Figura 14: Efeito da razdo molar O,/C na estabilidade. —
estado estacionario estavel; — estado estacionario instavel;
M ponto de bifurcacdo Hopf; e ciclo limite estavel.

robusto para operar em diferentes pontos de operagéo, sendo
flexivel para a utilizacdo de modelos de ordens e estruturas
diferentes. Maiores detalhes sobre a aplicacdo destes méto-
dos e da analise da estrutura de controle de temperatura, para
0 caso do reator de polimerizagdo estudado neste artigo, po-
dem ser encontrados em Faccin et al. (2004). Com este mé-
todo é possivel projetar um Unico controlador para controlar
0 sistema em todos os pontos de operacdo com desempenho
robusto, pois todos os modelos sdo considerados no processo
de otimizacdo, podendo-se inclusive alterar os pesos de cada
modelo, dando maior importancia para 0 modelo limitante
(pior caso). O desempenho do controlador robusto pode ser
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observado na Figura 17, onde foram consideradas 4 regides
de abertura de vélvula pertencentes a regido de instabilidade,
conforme visto na Figura 16.

Os paradmetros de sintonia do controlador implementado na
forma padrdo ISA (Instrument Society of America), obtidos
com estes métodos, foram K,= 0,99 (ac8o direta), r; = 2,07
min e 7p = 132,9 min, que s&o, respectivamente, o ganho e
as constantes de tempo integral e derivativa. A estrutura de
controle implementada para estabilizar o reator e a resposta
da temperatura a perturbacgOes degrau na abertura da valvula
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Figura 17: Resposta do PID de temperatura do reator a per-
turbacdes degrau no setpoint de temperatura.

Figura 18: Esquema do controlador PID para temperatura do
reator.

de agua para resfriamento podem ser vistas nas Figuras 18 e
19, respectivamente.

Para demonstrar o desempenho do controlador projetado fo-
ram feitos testes de controle regulatério (distirbio na carga),
vistos na Figura 19, e testes de controle servo (mudanga de
setpoint), vistos na Figura 20.

As estratégias do controlador PID de temperatura do reator

402 Revista Controle & Automagéo/Vol.16 no.4/Outubro, Novembro e Dezembro 2005



Temperatura do Reator
1.03 - - - - :

L] —cP
= .. s
[}
5102 N\ s =
c
o}
(@]
T 101
3
=
o
S . . . . . . . .
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Abertura da Valvula (%)
o 1 T T T T T
o
8
3
2 098
c
a©
= 0.96
°
&
‘= 094
o
S !
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
tempo [h]
Temperatura do Reator
s 1 : : T T T
° — cP
= .- sP
o
5 099 1
=4
[}
(§] .
D 098} N D
>
]
=t
c
< o097 . . . . . . . . .
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Abertura da Valvula (%)
o 11 : : T T T
K
S 108F
2
C 106
[
= 04}
$
® 1.021
3
> 1 .
0 6 7 8 9 10
tempo [h]

Figura 19: Resposta do PID de temperatura do reator para
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projetado apresentaram bons resultados na simulagdo do mo-
delo ndo-linear do sistema, mostrando que este controlador
foi capaz de manter a estabilidade do reator, tanto para o
controle servo (Figura 19), quanto para o controle regulatério
(Figura 20). Concluiu-se que este controlador tem um bom
desempenho, considerando que o tempo médio de residéncia
do polimero no reator industrial estudado é de 2,9 horas, e
que proporciona variagdes menores na temperatura do leito
do reator, melhorando a qualidade do polimero gerado. Para
manter o valor da temperatura do reator no setpoint desejado,
ndo ha necessidade de fazer bruscas variagdes na abertura da
valvula de agua para resfriamento.

Na planta industrial ¢ comum encontrar a valvula de con-
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Figura 20: Resposta do PID de temperatura do reator a va-
riacdes na vazdo de catalisador de +10% (a) e de —10% (b)
do seu valor original, realizada em tempo = 1 h, utilizando o
modelo ndo-linear.

trole proxima as condicOes de saturagdo. Se a valvula de
controle satura, o reator passa a operar como se o controle de
temperatura estivesse em malha aberta, o que conduz o sis-
tema a comportamentos oscilatérios e a ciclos limite, como
mostrado na Figura 21. Portanto, somente a manipulagéo
da abertura da valvula ndo é suficiente para trazer de volta a
temperatura do reator para o nivel desejado.

Como o controlador demonstrou certa perda de desempenho
nas regides com abertura de valvula proxima a abertura total,
0 que ja era esperado devido aos resultados mostrados na Fi-
gura 17, investir em um controlador PID com gain schedule
ndo traria maiores beneficios devido ao pequeno ganho exis-
tente entre a abertura da valvula e a vazao de 4gua para a torre
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Figura 21: Resposta do PID de temperatura do reator para
uma mudanca no setpoint da temperatura do reator de -6,2%
(a) e de -7,6% (b) do seu valor original, realizada em tempo=
20 h, utilizando o modelo ndo-linear.

de resfriamento, conforme pode ser observado na Figura 4.

O ciclo limite pode ser removido do sistema quando variaveis
auxiliares sdo usadas no controle de temperatura do reator.
Essas varidveis podem ser usadas nas estratégias do contro-
lador multivariavel da temperatura do reator, onde 0 aumento
da temperatura da agua da torre que conduziria o sistema a
uma situacgdo de ciclo limite é compensado, evitando a satu-
racdo da valvula. Estas alternativas sdo: a reducdo da vazao
de catalisador para reduzir a producéo, o aumento da vaz&o
do inerte saturado de calor especifico e massa molar altos
que aumenta a troca térmica do gas de reciclo e a redu¢do do
setpoint da pressdo parcial de eteno (mondmero) para evitar
que uma quantidade maior desse gas seja injetada ao reator.

Entretanto, todas estas varidveis auxiliares reduzem a taxa
de producdo e outros problemas podem surgir com seu uso,
alguns deles s@o mostrados na Tabela 5.

Tabela 5: Problemas no uso de variaveis auxiliares para aju-
dar no controle da temperatura do reator

Variaveis Problemas

Auxiliares

Vazdo de ca- | Dificuldade em determinar a vazao na

talisador alimentadora devido a sua pequena
sensibilidade. Alto impacto na pro-
ducéo do reator.

Vazéo de | Este inerte deve ser removido do re-

inerte orga- | ator através do fluxo da purga ou do

nico saturado | fluxo da retirada do produto, para pre-
venir o seu acumulo. A limitacdo da
quantidade injetada é o ponto de or-

valho dos reagentes.

Setpoint Causa uma reducéo na capacidade de
da  pressdo | troca térmica do gas de reciclo, pelo
parcial de | aumento da raz&o da concentragéo ni-
eteno trogénio/eteno.

A fim de demonstrar a limitagdo da capacidade térmica do
sistema, foi feito um teste onde a temperatura da agua da
torre, que é o principal disturbio do sistema em disturbio,
sofreu um aumento suficiente para saturar a valvula e condu-
zir o sistema a uma condic¢do de formacdo de ciclos limites,
Figura 22.

Na Figura 23 é mostrada uma das alternativas para ser usada
nas estratégias do controlador multivariavel da temperatura
do reator, onde 0 aumento da temperatura da agua da torre
que conduziria o sistema a uma situacdo de ciclo limite, con-
forme visto na Figura 22, é compensado, evitando a satura-
¢do da vélvula. Esta alternativa é o aumento da vazdo do
inerte saturado de calor especifico e massa molar altos.

Pela andlise da Figura 23, fica evidente o potencial de um
controlador multivaridvel para o controle de temperatura en-
volvendo, além da abertura da valvula de agua para resfria-
mento, a vazao do inerte organico saturado. Testes similares
feitos para a vazdo de catalisador e para o setpoint da presséo
parcial de eteno também apresentaram bons resultados.

6 CONCLUSAO

Os resultados obtidos na andlise dos comportamentos dina-
micos demonstram que ao operar com a temperatura do leito
em malha aberta, o reator industrial de polimerizacdo em fase
gasosa em estudo esta propenso a estados estacionarios insta-
veis, a ciclos limite e a estados estacionarios inaceitaveis de
altas temperaturas. Porém, o uso de estratégias de controle

404 Revista Controle & Automagéo/Vol.16 no.4/Outubro, Novembro e Dezembro 2005



Temperatura do reator

- T T T —
S 102 setpoint
8 — planta
o
=
£ 1.01H q
s
o
E’ 1
b
5 099
> L L L L L L L L L
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Abertura da valvula (%)
© T T T T T
o
8
3
a
c
©
£
g
b
3
0 10 20 30 40 5 60 70 80 90 100
tempo [h]

Temperatura do reator

o : : : : : : : —
g 104 setpoint
£ — planta
o
=
£ 1.02
o
o
§ 1
b
S 098

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Abertura da valvula (%)
@ 100
M T

2 LT
> 90f
=
g 80
S
3 70
&

0 10 20 30 40 50 60 70 8 90 100

tempo [h]

Figura 22: Resposta do PID de temperatura do reator da tem-
peratura do reator frente a uma mudanca na temperatura da
&gua da torre de resfriamento de +26,2% (a) e de +26,6% (b)
do seu valor original, respectivamente, realizada em tempo =
1 h, utilizando o0 modelo n&o-linear.

apropriadas para fechar a malha da temperatura do leito evita
a instabilidade do reator em consequéncia de seus comporta-
mentos dindmicos.

No projeto do controlador de temperatura, concluiu-se que
através de estratégias adequadas de controle, um controlador
do tipo PID, projetado via otimizac¢do no dominio da frequién-
cia com abordagem multi-modelos, devido a ndo-linearidade
existente entre a temperatura do reator e a abertura da valvula
de &4gua para resfriamento, que é a variavel manipulada deste
controlador, € suficiente para garantir um controle mais esta-
vel desta temperatura, melhorando a qualidade do polimero
gerado. Para manter o valor da temperatura do reator no set-
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Figura 23: Resposta do PID de temperatura do reator da tem-
peratura do reator (b) frente a uma mudanga na temperatura
da agua da torre de resfriamento de +26,6% do seu valor ori-
ginal e a uma mudanca na vazdo do inerte organico saturado
de +10x (a) do seu valor original, realizada em tempo=1 h,
utilizando o modelo néo-linear.

point desejado, ndo ha necessidade de fazer bruscas varia-
¢Oes na abertura da valvula de gua para resfriamento, como
ocorre atualmente na planta industrial em estudo.

Entretanto, concluiu-se que o controle de temperatura nao
depende apenas da retirada do calor de polimerizagdo do leito
através do resfriamento do gas do reciclo. E preciso que a
geracao deste calor também seja controlada. Isto ocorre por-
que a torre de resfriamento possui limitacdo térmica e porque
existe uma forte interacdo entre a temperatura do reator e va-
ridveis tais como a pressdo total do reator, a pressdo parcial
de eteno (monémero) e a producdo, que ndo permitem que
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o controle de temperatura do reator via manipulacdo da reti-
rada de calor do gés de reciclo, por melhor que o controlador
esteja projetado, seja suficiente para manter a temperatura
no valor desejado. Este fato também pode ser comprovado
na analise dos comportamentos dinamicos ndo-lineares e na
analise dos dados da planta industrial, onde se observou a
forte influéncia das variaveis citadas, principalmente quando
ha limitacdo térmica do sistema. Estas variaveis proporcio-
nam o aumento das regibes operacionais de estados estacio-
narios instaveis, conduzindo o reator a comportamentos di-
namicos nao-lineares, tais como pontos de bifurcagdo Hopf
e ciclos limite estaveis

A fim de prever a influéncia destas variaveis, seria interes-
sante o desenvolvimento de um controlador multivaridvel
para este sistema com o uso de algumas variaveis, tais como
a vaz&o de catalisador, a vaz&o de inerte orgénico saturado
e 0 setpoint da pressdo parcial de eteno, nas estratégias de
controle. Neste caso, quando a abertura da valvula de agua
para resfriamento tender a saturacéo e ndo for mais possivel a
retirada de calor do gés de reciclo para reduzir a temperatura
do reator, pode-se fazer o uso destas variaveis.para trazer a
temperatura do reator de volta pra o nivel desejado.
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