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RESUMO

Este artigo apresenta o desenvolvimento de um modelo dinamico
para 0s reatores de polimerizacao em fase liquida do processo
Spheripol e sua aplicagcao na comparacao entre duas estratégias de
controle de temperatura. Partindo do modelo cinético de Reginato
(2001) para reatores loop com catalisadores Ziegler-Natta multissitio,
foi construido um simulador em Python que descreve, via método
dos momentos, a evolucao da concentracao de mondmeros e da
distribuicdo de massa molar do polimero, incluindo a
copolimerizacao propeno-eteno. Ao modelo cinético foi acoplado
um balanco de energia nao isotérmico, com dependéncia de
Arrhenius e uma camisa de resfriamento com dinamica térmica
propria. Sobre essa planta simulada, projetou-se um controlador PID
de malha unica, que manipula a vazao de agua de resfriamento a
partir da temperatura do reator, e um controlador em cascata, no
qual uma malha externa define o setpoint de temperatura da
camisa para uma malha interna mais rapida. Ambos empregam
anti-windup por retrocalculo. Os resultados mostram que o controle
em cascata reduz em 5,3 vezes o erro integral absoluto na rejeicao
de uma perturbacao na agua de resfriamento, mas é de 7,0 a 14,8
vezes pior que a malha unica no segmento de mudanca de setpoint
e na rejeicao de uma perturbacao que entra diretamente no reator.
Conclui-se que a superioridade da cascata € condicional a origem
fisica da perturbacao, € nao uma propriedade universal da
arquitetura, resultado consistente com a literatura classica de
controle de processos.
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ABSTRACT

This paper presents the development of a dynamic model for the



liguid-phase polymerization reactors of the Spheripol process and its
application to compare two temperature control strategies. Based
on the kinetic model of Reginato (2001) for loop reactors with multi-
site Ziegler-Natta catalysts, a Python simulator was built describing,
via the method of moments, the dynamic evolution of monomer
concentration and polymer molecular weight distribution, including
propylene-ethylene copolymerization. A non-isothermal energy
balance was coupled to the kinetic model, with Arrhenius
dependence and a cooling jacket with its own thermal dynamics. On
this simulated plant, a single-loop PID controller was designed,
manipulating cooling water flow rate from reactor temperature, and
a cascade controller, in which an outer loop sets the jacket
temperature setpoint for a faster inner loop. Both employ back-
calculation anti-windup. Results show that cascade control reduces
the integral absolute error by 5.3 times when rejecting a cooling-
water disturbance, but performs 7.0 to 14.8 times worse than the
single loop for setpoint tracking and for rejecting a disturbance
entering directly at the reactor. It is concluded that cascade
superiority is conditional on the physical origin of the disturbance,
rather than a universal property of the architecture, a result
consistent with the classical process control literature.

Keywords: Spheripol process; Ziegler-Natta polymerization; cascade

control; PID control; dynamic process simulation.

1. INTRODUCAO

O polipropileno (PP) € um dos polimeros termoplasticos de maior
volume de producao mundial, presente em aplicacdes que vao de
embalagens flexiveis a componentes automotivos de engenharia.
Parte relevante da producao industrial de PP e de seus copolimeros

com eteno é realizada por meio do processo Spheripol, que utiliza



reatores tubulares de recirculacao — os chamados reatores loop —
operando em fase liquida (bulk), com propeno liquido servindo
simultaneamente como mondmero e como meio reacional. A
configuracao tipica emprega dois reatores loop em sérig,
alimentados por catalisadores Ziegler-Natta de alta atividade,
frequentemente compostos por mais de um tipo de sitio catalitico
ativo, cada qual com sua propria cinética de propagacao,

transferéncia de cadeia e desativacao (Reginato, 2001).

A operacao desses reatores € fortemente exotérmica: a entalpia de
polimerizacao do propeno é elevada frente a energia térmica
disponivel a temperatura de operacao, de modo que a remocao
eficiente do calor gerado pela reacao é condicao necessaria tanto
para a seguranca da planta — evitando o disparo térmico (thermal
runaway) — quanto para a qualidade do produto, ja que a
temperatura afeta diretamente as constantes cinéticas de
propagagao e, por consequéncia, a massa molar meédia e a
distribuicdo de massas molares do polimero formado. O controle
preciso da temperatura reacional é, portanto, um dos problemas

centrais de controle de processos nesse tipo de planta.

A literatura classica de controle de processos (Seborg et al., 2016;
Marlin, 2000) recomenda o uso de controle em cascata quando
existe uma variavel secundaria mensuravel, situada entre a variavel
manipulada e a variavel controlada primaria, cuja dinamica é
significativamente mais rapida que a da malha primaria, e quando
as perturbacdes mais relevantes do processo atuam justamente
sobre essa variavel secundaria. Sob essas condicdes, a malha interna
da cascata rejeita a perturbacao antes que ela se propague a variavel
controlada principal. Entretanto, essa recomendacao €

frequentemente citada de forma qualitativa, sem uma



demonstracao quantitativa, em um processo industrial realista, de
gue a vantagem da cascata € condicional — isto €, de que ela pode
nao apenas deixar de ajudar, mas efetivamente piorar o
desempenho de controle, quando a perturbacao dominante nao

atua sobre a variavel secundaria.

O processo Spheripol oferece um estudo de caso particularmente
adequado para essa investigacao: a camisa de resfriamento do
reator loop constitui uma variavel secundaria natural, fisicamente
situada entre a variavel manipulada (a vazao de agua de
resfriamento) e a varidvel controlada (a temperatura do reator). Isso
permite comparar, sobre o mesmo modelo dinamico, o
desempenho de uma malha uUnica e de uma malha em cascata
frente a diferentes tipos de evento operacional: uma perturbacao
que entra pelo lado da camisa, uma mudanca de setpoint (troca de
grade de produto) e uma perturbacao que entra diretamente no

reator.

O objetivo geral deste trabalho é desenvolver um modelo dinamico
dos reatores de polimerizacao em fase liquida do processo Spheripol
e utilizad-lo para avaliar comparativamente duas estratégias de
controle de temperatura. Os objetivos especificos sao: (a)
implementar um modelo cinético de polimerizacao Ziegler-Natta
multissitio, via método dos momentos, capaz de descrever a
evolucao dinamica da concentracao de mondmero(s) e das
propriedades de massa molar do polimero em reatores CSTR em
série; (b) estender esse modelo a copolimerizagcao propeno-eteno; (c)
acoplar ao modelo cinético um balanco de energia nao isotérmico,
com dependéncia de Arrhenius e uma camisa de resfriamento com
dinamica térmica propria; (d) projetar um controlador PID de malha

dnica e um controlador em cascata para a temperatura do reator,



ambos com anti-windup; e (e) comparar quantitativamente o
desempenho das duas estratégias em cenarios operacionais

distintos, por meio de métricas de desempenho de malha fechada.
2. FUNDAMENTACAO TEORICA
2.1. O Processo Spheripol

O processo Spheripol produz polipropileno homopolimero e
copolimeros heterofasicos (impact copolymers) e randdmicos
(random copolymers) por meio de polimerizacao em fase liquida
(bulk), utilizando o proprio propeno liquido, sob pressao, como meio
reacional. A configuracao de referéncia utiliza dois reatores tubulares
de recirculacao (reatores loop) dispostos em série: o catalisador
Ziegler-Natta, ativado por um cocatalisador de alquil-aluminio e,
tipicamente, um doador de elétrons externo, € alimentado ao
primeiro reator; a corrente de saida do primeiro reator — contendo
mondémero nao convertido, polimero em suspensao e sitios
cataliticos ainda ativos — segue para o segundo reator, ao qual se
soma uma alimentacao adicional de monémero fresco, sem novo
catalisador (Reginato, 2001). Dados de planta piloto dessa
configuracao de dois reatores em série (Spheripol Il) confirmam sua
aplicacao tanto para homopolimeros quanto para copolimeros

propeno-eteno de composicao controlada (Wang et al., 2020).

Cada reator loop pode ser descrito, para efeitos de modelagem em
regime de mistura perfeita, como um reator CSTR (continuous
stirred-tank reactor) ideal: a elevada vazao de recirculacao interna,
promovida por uma bomba axial, garante uma condicao proxima da
mistura perfeita instantanea ao longo da secao transversal do laco,

de modo que a composicao e a temperatura no interior do reator



podem ser tratadas como uniformes e iguais as da corrente de saida.
Essa € a hipotese central adotada neste trabalho, consistente com a
pratica de modelagem ja reportada para reatores loop industriais
operando em condi¢cdes de alta razao de recirculacao (Fontoura et

al., 2021).

Do ponto de vista térmico, cada reator loop é envolvido por uma
camisa de resfriamento, através da qual circula agua que remove o
calor liberado pela reacao de polimerizacao, fortemente exotérmica.
A temperatura de operacao tipica situa-se na faixa de 60 a 80 °C,
com Reginato (2001) tabulando as constantes de velocidade a 70 °C
(343,15 K), condicao de referéncia adotada também neste trabalho. O
dimensionamento do volume do reator e da capacidade de troca
térmica da camisa, em projetos industriais desse tipo de reator, é
definido a partir da capacidade de producao desejada e dos limites
de transferéncia de calor disponiveis (Abedini; Shahrokhi; Emami,
2009), l6gica de projeto seguida neste trabalho para a definicao dos

parametros da Tabela 3 (Secao 3.5).

2.2. Cinética de Polimerizacao Ziegler-Natta Multissitio

Catalisadores Ziegler-Natta heterogéneos, amplamente
empregados na producao industrial de poliolefinas, caracterizam-se
pela presenca de multiplos tipos de sitios ativos na mesma particula
catalitica, cada um com sua propria atividade, estereosseletividade e
sensibilidade a agentes de transferéncia de cadeia. Essa
heterogeneidade de sitios € a principal responsavel pela ampla
distribuicdo de massas molares tipicamente observada em
poliolefinas produzidas por esse tipo de catalisador — distribuicdes

gue, para um unico tipo de sitio operando em um CSTR ideal,



tenderiam a distribuicao de Flory (mais provavel), com indice de

polidispersao tedrico igual a 2.

O modelo cinético adotado neste trabalho, seguindo Reginato
(2001), descreve cada sitio catalitico por meio de um conjunto de
reacoes elementares: ativacao de sitios potenciais, iniciacao de
cadeia, propagacao (adicao de unidades de mondmero a cadeia em
crescimento), transferéncia de cadeia — por hidrogénio, por
mondmero ou espontanea — e desativacao de sitios, esta Ultima
podendo ocorrer diretamente ou por meio de uma transformacao
de um tipo de sitio em outro. A evolucao dessas populacdes de
cadeias € tratada pelo método dos momentos, no qual, em vez de
acompanhar a concentracao de cada espécie de cadeia de
comprimento n individualmente, acompanham-se apenas o0s
momentos estatisticos (de ordem zero, um e dois) da distribuicao de
comprimentos de cadeia, tanto para o polimero “vivo” (cadeias ainda
em crescimento) quanto para o polimero “morto” ou bulk (cadeias ja
terminadas). A partir desses momentos, obtém-se diretamente a
massa molar média numérica (Mn), a massa molar média ponderal
(Mw) e o indice de polidispersdo (PDI = Mw/Mn), conforme detalhado
na Secao 3. Essa mesma abordagem — reator loop com
transformacao reversivel entre dois tipos de sitio ativo, tratada pelo
método dos momentos — foi empregada por Manuyko et al. (2022)
na modelagem da polimerizacao de propeno com catalisadores de
titdnio-magnésio, confirmando sua adequacao para a descricao

desse tipo de sistema catalitico.

Quando mais de um mondémero esta presente — como No caso da
copolimerizacao propeno-eteno —, a cinética de propagacao passa a
depender nao apenas do mondmero sendo adicionado, mas

também do ultimo mondmero incorporado a extremidade da cadeia



em crescimento, no que a literatura denomina modelo terminal
(terminal model) de copolimerizacao. Isso implica que cada sitio
catalitico passa a ser caracterizado por até quatro constantes de
propagacao distintas, cujas razdes (as razbes de reatividade)
determinam se a copolimerizacao tende a produzir sequéncias
alternadas, blocadas ou aleatdrias, e permitem prever a composicao

do copolimero resultante em funcao da composicao da alimentacao.

2.3. Fundamentos de Controle em Cascata

O controle em cascata € uma das estruturas de controle multimalha
mais empregadas na industria de processos quimicos. Sua
motivacao classica (Seborg et al.,, 2016; Marlin, 2000; Stephanopoulos,
1984) surge quando a dinamica entre a variavel manipulada (MV) e a
variavel controlada primaria (PV) € lenta e sujeita a perturbacdes que
atuam sobre uma variavel intermediaria, mensuravel e de dindmica
mais rapida. Nessas condicdes, em vez de um unico controlador
atuando diretamente sobre a MV a partir do erro na PV, emprega-se
uma estrutura de duas malhas aninhadas: a malha externa
(primaria), que mede a variavel controlada principal e gera, como
sua saida, o setpoint da malha interna; e a malha interna
(secundaria), que mede a variavel intermediaria e manipula a
variavel de processo real, atuando de forma consideravelmente mais
rapida que a malha externa. Essa arquitetura especifica — malha
externa medindo a temperatura do reator e gerando o setpoint de
temperatura da camisa para uma malha interna que manipula a
valvula de resfriamento — é a mesma empregada por Reddy e Rani
(2014) no controle de um reator de polimerizacao semibatelada
multiproduto, e por Kristanto e Hermawan (2020) em uma
comparagao direta entre controle Pl convencional e cascata em

reatores tubulares.



O beneficio central dessa arquitetura € que perturbacdes que atuam
sobre a varidavel intermediaria sao detectadas e corrigidas pela
malha interna antes que cheguem a afetar de forma significativa a
varidavel controlada principal. Por outro lado, a literatura também é
explicita quanto as condicdes em que essa vantagem se manifesta: a
malha interna deve ser sintonizada de forma consideravelmente
mais rapida que a externa (tipicamente com uma razao de
constantes de tempo de 3 a 10 vezes) para garantir estabilidade e
para que a rejeicao de perturbacao na malha interna realmente se
complete antes de a malha externa precisar atuar. Essa exigéncia de
separacao de escalas de tempo tem como contrapartida uma malha
externa deliberadamente mais lenta e conservadora — o que, como
este trabalho demonstra quantitativamente na Secao 4, penaliza o
desempenho da cascata em cenarios Nnos quais a perturbacao nao
entra pela variavel intermediaria, ou nos quais se deseja
simplesmente seguir uma nova referéncia (setpoint tracking). Esse
resultado contrasta com o de Kristanto e Hermawan (2020), que
reportam desempenho superior da cascata em todos os cenarios
testados em seu estudo — contraste que reforca o argumento
central deste trabalho de que a superioridade da cascata é
condicional ao tipo de perturbacao avaliado, e nao uma propriedade

universal da arquitetura.

Um segundo aspecto de projeto relevante para controladores com
acao integral é o fendmeno de windup: quando a variavel
manipulada satura em seu limite fisico, o termo integral do
controlador continua a acumular erro caso a lei de controle nao seja
modificada, resultando em um comportamento transitorio com
sobressinal excessivo e tempo de acomodacao longo assim que a
saturacao € removida. A técnica de anti-windup por retrocalculo

(back-calculation), empregada neste trabalho, corrige esse efeito



realimentando a diferenca entre a saida nao saturada e a saida
efetivamente aplicada de wvolta ao termo integral, com uma
constante de tempo de rastreamento que determina a velocidade
dessa correcdo — técnica descrita originalmente por Astrém e
Rundgwist (1989) e hoje um dos métodos de anti-windup mais

empregados industrialmente.
3. METODOLOGIA
3.1. Hipoteses e Simplificacoes

O modelo desenvolvido parte da formulacao cinética de Reginato
(2001) para os reatores loop do processo Spheripol, adotando um
conjunto de simplificacdes deliberadas para manter o sistema de
equacdes diferenciais tratavel computacionalmente. As principais
hipoteses sao: (H1) cada reator loop € tratado como um CSTR ideal,
com volume constante e vazao de saida igual a de entrada; (H2) o
catalisador é alimentado ja ativado (sitios vagos), sem modelagem
explicita da etapa de ativacao por alquil-aluminio; (H3) as reacdes
consideradas sao iniciacao, propagacao, transferéncia de cadeia por
hidrogénio e desativacao de sitios (espontanea ou por
transformacao de um tipo de sitio em outro); (H4) a energia de
ativacdo de Arrhenius (Ea = 41,86 MJ/kmol, Tabela 1) é aplicada as
constantes de propagacao, permanecendo as demais constantes
cinéticas independentes da temperatura, por auséncia de valores de
energia de ativagao para essas reacdes na fonte consultada; (H5) um
conjunto de parametros fisicos e operacionais nao disponiveis na
fonte cinética consultada — detalhados e com sua origem declarada
na Secao 3.5 — foi necessario para fechar o balanco de energia do

modelo.



3.2. Cinética e Balancos de Momentos

Para um reator com Ns sitios cataliticos, segundo o método dos
momentos, e tratando o caso de homopolimerizagao (Momento
agregado, sem distincao de mondmero terminal), as equacdes de

balanco no3
dCp/At = (Chy alim = CMVT = Rio = ko Cauto (1)
Ao/t = (Ugaiim ~Ho/T + Rio = (ke Cr + Kaspl o (2)
Auy/dt = (U3 aiim ~HI/T + Rio * Kp'Crrtlo = (Ko Cr + Kasp) i (3)
A/t = (U3 a1im =~ MM+ Rip * K Cap (27 + Ho) = (ke Cr + Kasp) 2 (4)

em que T é o tempo espacial de residéncia (V/Q), CM e CH s&o as
concentracdes de mondmero e hidrogénio, kp, kcH e kdSp sao as
constantes de propagacao, transferéncia de cadeia por hidrogénio e

desativacao espontanea, e a taxa de iniciagao é dada por:
Rio = kKp'Po-Cp (5)

com PO a concentracao de sitios vagos. Os momentos do polimero
bulk (AO, A1, A2) recebem, como termo fonte, as cadeias que deixam a

populacao “viva” por transferéncia ou desativacao:
A/t = A atim = A/T + (Ko Cr + Kasp) g k = 01,2 (6)

A partir dos momentos bulk, obtém-se as propriedades médias do

polimero:

Mp = (AI/)‘O)'Mmonémero PDI = ()\2'/\0}/)\72 My, = Mp-PDI (7-9)



Quando o catalisador apresenta dois tipos de sitios, o sistema de
Equacdes 1-6 € replicado para cada sitio, com constantes cinéticas
proprias tabeladas por Reginato (2001, Tabela 1 deste trabalho), e um
termo adicional de transformacao espontanea do sitio T em sitio 2 €
incluido nos balancos — o sitio 1 nao desativa diretamente,
transformando-se no sitio 2, que € quem efetivamente desativa. Na
copolimerizacao propeno-eteno, a propagacao passa a depender do
mondmero terminal da cadeia, exigindo a expansao dos momentos
de ordem zero e um por mondmero terminal i, mantendo o
momento de ordem dois agregado. Contabiliza-se, para cada sitio, a
guantidade acumulada de cada mondmero incorporada ao
polimero (INCi), permitindo calcular a composicao molar do

copolimero:
FCZ = /NCCZ/(/NCC3 + /NCC2) (10)
3.3. Balanco de Energia do Reator e da Camisa

O acoplamento térmico do modelo é feito por dois balancos de
energia dinamicos: um para o reator (temperatura T) e outro para a
agua de resfriamento na camisa (temperatura 7)), tratada como um

volume de controle com massa térmica propria — decisao de
modelagem central para permitir a comparacao entre malha Unica e

cascata (Secao 3.4). O balanco de energia do reator é:
d1/dt = (Tqjjm = TH/T + [Qger - Qtransd / (P-Cp-V) (1)
Qger = (-4 Hp)"Q,o,reagéo'V Qtranst = UA(T - 7}} (12-13)

A camisa recebe o calor Q405 do reator e o remove por meio do

escoamento de agua a vazao massica Fw, entrando a temperatura



Tcw,in:
dT/dt = [FwCow(Tewin ~ 7}) * Qtransf]/(Mj'CpW) (14)

com M; a massa de agua contida na camisa e Cp,, seu calor

especifico. A dependéncia das constantes de propagacao com a

temperatura segue a lei de Arrhenius, com T,or= 343,15 K (70 °C):

KolT) = Kp,rer - €XPI~(Eo/R)-(VT = VTed] (15)

E essa dependéncia de Arrhenius que fecha o acoplamento
bidirecional entre cinética e energia: a temperatura afeta a taxa de
reacao, que determina o calor gerado, que determina a propria
temperatura — um laco de realimentacao positiva que, sem
remocao de calor suficiente, pode levar ao disparo térmico,
fendbmeno observado em uma etapa preliminar de desenvolvimento
deste modelo (Secao 3.6). Um tratamento mais detalhado do
acoplamento massa-energia em reatores loop, incluindo efeitos de
transporte interfasico nao considerados neste trabalho, é

apresentado por Fontoura et al. (2021).
3.4. Estrutura das Malhas de Controle

Duas arquiteturas de controle de temperatura foram
implementadas e comparadas, ambas manipulando a vazao de
agua de resfriamento Fw como variavel final de atuacao, e ambas

sintonizadas como controladores proporcional-integral (Pl).
e(t) = T(t) = Tsp Fult) = Fypase * Kp-e(t) + Kil(t) (16-17)

Tisp(t) = Tipase = [Kpext-€ext(t) *+ Kiextlext(t)] (18-19)



Fuw(t) = Fu pase * K,o,/'nt'eint(t} + Kiintlint(t) (20-21)

A estabilidade e a efetividade da cascata exigem que a malha
interna responda substancialmente mais rapido que a externa; neste
trabalho, essa separacao de escalas de tempo foi obtida por meio de
ganhos consideravelmente mais conservadores na malha externa

(Tabela 4).
difdt = e(t) = (VTy)-[Upzo-sat(t) = Usar(t)] (22)

Em que U,zo-s5t € @ Saida do controlador antes da saturagao, us,: € a
saida efetivamente aplicada e Tt é a constante de tempo de
rastreamento, seguindo a formulacao classica de Astrom e
Rundgwist (1989). Nas primeiras tentativas de simulagcao da malha
em cascata sem anti-windup adequado, o reator sofreu disparo
térmico simulado (temperatura superior a 340 °C), resultado de a
vazao de resfriamento permanecer presa no valor minimo devido ao
acumulo de um termo integral extremamente negativo durante a
partida a frio — episodio que ilustra, de forma concreta, um modo de
falha real de sistemas de controle industriais com acao integral

sujeita a saturacao.
3.5. Parametros Cinéticos, de Processo e Fisicos

Os parametros cinéticos foram extraidos da Tabela 3.2 de Reginato
(2001), referentes a polimerizacdao de propeno a 70 °C com
catalisador Ziegler-Natta de dois sitios (Tabela 1). Os parametros de
processo foram extraidos da Tabela 3.3 da mesma referéncia (Tabela

2).

Tabela 1. Parametros cinéticos (Reginato, 2001, Tabela 3.2).



Parametro Simbolo
Propagacao kpTl
C3-C3
Propagacao kp21
C2-C3
(terminal C2)
Propagacao kpl2
C3-C2
(terminal C3)
Propagacao kp22
C2-C2
Transferéncia de kcH
cadeia por H2
Transformacgao ktSp12
sitio1-2
Desativacao kdSp
espontanea
Energia de Ea
ativacao
(propagacao)
Fracao inicial de fca

sitios

Sitio 1 Sitio 2 Unidade

342 4 3424 m3/kmol-s

918,0 203,1 m3/kmol-s

2642 584,6 m3/kmol-s

7084 10402 m3/kmol-s

166,0 (ambos) — m?3/kmol-s
2,28x1074 — st
transforma-se 8,1x1075 st

em sitio 2
41,86 (todas) MJ/kmol

0,8064% 0,1936 —

Tabela 2. Parametros de processo (Reginato, 2001, Tabela 3.3).

Parametro

Vazao de mondémero (C3)

alimentado

Vazao de catalisador

Reator 1 Reator 2 Unidade
8,33 3,88 kg/s
(intermediaria)

2,08x10-4 — (sem kg/s

catalisador novo)



Fracao molar de H2 na 8,0x10~4 8,0x10~4 —
alimentacao

Fracao molar de propano 0,05 0,05 —
(inerte)
Sitios ativos por massa de 1,67%x10~4 — kmol/kg
catalisador

Para os estudos de copolimerizacao, assumiu-se uma fracao molar
de eteno na alimentacao de 3,0%, valor nao especificado na fonte
cinética consultada para o caso especifico de copolimerizacao, mas
consistente com teores tipicos de comondémero em copolimeros

randdmicos propeno-eteno de grau comercial.

Um conjunto adicional de parametros fisicos e de projeto do sistema
de resfriamento nao constava na fonte cinética consultada. Dois
deles — a massa especifica (p) e o calor especifico (Cp) do propeno
liquido — puderam ser obtidos de fonte confidvel: a biblioteca
CoolProp (Bell et al, 2014), que fornece propriedades
termodinamicas de fluidos puros com base em equacdes de estado
de referéncia do NIST/REFPROP. As propriedades foram consultadas
para o propeno liquido a 34315 K (70 °C) e 40 bar — pressao
escolhida dentro da faixa industrial tipicamente reportada para
reatores loop Spheripol (20-80 bar), com margem de seguranca
acima da pressao de saturacao do propeno nessa temperatura (30,8
bar), garantindo fase liquida estavel. E importante notar que 70 °C
esta relativamente proximo da temperatura critica do propeno (91,7
°C), o que explica tanto o valor de Cp obtido — sensivelmente mais
alto que o de um liquido em condic¢des afastadas do ponto critico —

guanto sua acentuada sensibilidade a pressao nessa regiao.



Os demais parametros da Tabela 3 seguem sem lastro bibliografico
direto, obtidos por dois procedimentos, discriminados na coluna
“‘Origem”. (i) estimativa propria, valor de ordem de grandeza
fisicamente plausivel, escolhido por critério de engenharia, sem
calculo ou consulta a fonte especifica; e (ii) retroajuste (reverse
engineering), valor calculado deliberadamente a partir do préprio
balanco de energia do modelo (Equac¢des 11-14) para que a
temperatura de regime permanente convergisse para 70 °C,
condicao de referéncia da Tabela 1 — o que torna esses valores
consistentes com o modelo por construcao, e nao uma validacao
externa dele. Um parametro adicional, o calor especifico da agua
(Cpw), corresponde a um valor fisico tabelado e amplamente

estabelecido.

Tabela 3. Parametros fisicos do balanco de energia, com origem

declarada.
Parametro Simbolo Valor Unidade Origem
Massa p 417,65 kg/m?3 Literatura
especifica do (CoolProp/NI
propeno ST)
liquido
Calor especifico Cp 3,538 kJ/kg-K Literatura
do propeno (CoolProp/NI
liquido ST)
Volume de V 72 m=* Retroajustad
cada reator o)
Entalpia de AHp -89000 / k3/kmol Estimativa
polimerizacao -93000 propria
(C3/C2)
Temperatura Tin 298,15 K Estimativa

de alimentacao (25°Q) propria



do mondbmero

Coeficiente UA =1000 kW/K Retroajustad
global reator- o)
camisa
Massa de agua Mj 5000 kg Estimativa
na camisa propria
Calor especifico Cpw 4,18 kd/kg-K Valor fisico
da agua conhecido
Temperatura Tcw,in 298,15 K Estimativa
da agua de (25°Q) propria

resfriamento

Vazao nominal Fw,base =65 ka/s Retroajustad
de agua de o)
resfriamento

Limites da Fw,min— 10-250 ka/s Estimativa
vazao de agua Fw,max propria
de

resfriamento

Essa correcao teve um efeito de propagacao relevante sobre o
restante do modelo: como a densidade determina diretamente a
vazado volumétrica de alimentacdo (Qf = vazdo massica/p) e, por
consequéncia, a concentragao molar de monémero e o tempo de
residéncia, o volume dos reatores foi recalculado (de um valor
inicialmente assumido de 50 m? para 72 m?) para preservar o tempo
de residéncia de aproximadamente 1 hora mencionado
qualitativamente por Reginato (2001), e o coeficiente UA e a vazao de
agua de resfriamento (Fw,base) foram retroajustados a partir do
balanco de energia corrigido — o procedimento de retroajuste em si
é 0o mesmo descrito acima, apenas repetido com a base fisica
correta. Todos os resultados apresentados na Secao 4 refletem essa

correcao. A entalpia de polimerizacao assumida (AHpP,C3 = -89.000



kd/kmol) permanece dentro de 7% do valor determinado
experimentalmente por Kettner, Valaei e Bartke (2020), -83.000
kd/kmol, e a logica de retroajuste de V e UA continua consistente
com o procedimento de projeto descrito por Abedini, Shahrokhi e

Emami (2009) para reatores loop de propeno.

3.6. Procedimento de Simulacao e Sintonia

Todas as simulacdes foram implementadas em Python 3, utilizando
a biblioteca SciPy (funcao solve_ivp) para integracao numeérica dos
sistemas de equacdes diferenciais ordinarias. Os métodos
empregados foram BDF (Backward Differentiation Formula),
adequado a sistemas rigidos, nos modelos puramente cinéticos, e
LSODA — que alterna automaticamente entre formulacdes rigidas e
nao rigidas — nos modelos com controle, cuja combinacao de
dinamicas rapidas (malha interna da cascata) e lentas (concentracao
de mondémero, tempo de residéncia) e de nao linearidades
(saturacao da variavel manipulada, dependéncia de Arrhenius)

exigia maior robustez do integrador.

A sintonia dos controladores foi realizada de forma manual e
iterativa, e nao por um método formal (como Ziegler-Nichols ou
sintese por modelo interno). Os ganhos finais empregados sao

apresentados na Tabela 4.

Tabela 4. Ganhos dos controladores empregados nas simulacdes.

Malha Kp Ki Tt (anti-
windup)
Unica (T - Fw) 40,0 kg/s por 0,03 kg/s por 300s

K K-s



Cascata — externa (T - 1,5 K por K 0,0005 K por 600 s

Tj,sp) K-s
Cascata —interna (Tj - 8,0 kg/s por K 0,15 kg/s por 60 s
Fw) K-s

Um aspecto metodoldgico critico para a validade da comparacao foi
o procedimento de obtencao da condicao inicial de cada cenario de
teste. Em uma primeira tentativa, ambas as malhas foram simuladas
a partir de uma partida a frio comum (25 °C), e a perturbacao foi
aplicada apoés um tempo fixo de aquecimento — procedimento que
se revelou Iinadequado, pois a malha externa da cascata,
deliberadamente lenta, ainda nao havia atingido seu proprio regime
permanente no instante em que a perturbacao foi aplicada,
contaminando a métrica de desempenho com um transitério de
partida nao relacionado a perturbacao em si. O procedimento foi
corrigido em duas etapas: (i) cada malha foi simulada isoladamente,
a partir da partida a frio, por 20 horas (mais de 19 tempos de
residéncia), garantindo a convergéncia tanto das variaveis de
processo quanto dos proprios estados integrais dos controladores;
(i) a partir desse estado estacionario completo, cada cenario de
perturbacdao ou de mudanca de setpoint da Secao 4 foi entao

simulado independentemente.

O desempenho de cada malha, em cada cenario, foi quantificado
pelo desvio maximo absoluto em relagcao ao setpoint e pelo indice

de erro absoluto integral (IAE):

IAE =[ [T(t) = Tsp(t)] dt (23)

calculado sobre uma janela padronizada de trés horas apds cada

perturbacao ou mudanca de setpoint.



4. RESULTADOS E DISCUSSOES

Esta secao apresenta os resultados em ordem de complexidade
crescente: inicia-se pela validacao do modelo cinético isotérmico de
sitio Unico (4.1), avanca-se para o efeito de dois sitios cataliticos (4.2) e
para a copolimerizacao propeno-eteno (4.3), acopla-se o balanco de
energia nao isotérmico (4.4) e, por fim, apresenta-se o nucleo
comparativo deste trabalho: o desempenho das malhas de controle
PID de malha uUnica e em cascata sob trés cenarios operacionais

distintos (4.5 a 4.7), sintetizado em 4.8.

4.1. Validacdo do Modelo Base: Homopolimerizacgao, Sitio Unico

O primeiro modelo implementado descreve um unico reator CSTR
ideal, isotérmico (70 °C), operando com um unico tipo de sitio
catalitico, em homopolimerizacao de propeno. Este caso constitui o
teste de sanidade mais fundamental do arcabouco de momentos
empregado: para um unico tipo de sitio operando em regime
permanente em um CSTR ideal, a teoria classica de polimerizacao
prevé que a distribuicao de massas molares tenda a distribuicao de
Flory, cujo indice de polidispersao tedrico é exatamente 2. O modelo
implementado reproduziu esse resultado com precisao: PDI = 2,000
em regime permanente, com conversao de monémero de 56,6%, Mn

= 73.000 kg/kmol e producdo de aproximadamente 16.100 kg/h.

Figura 1. Reator Unico, sitio Unico, isotérmico: evolucdo dinamica da
concentracao de mondmero, producao, massas molares médias e

indice de polidispersao até o regime permanente.
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A extensao para dois reatores CSTR em série — replicando a
configuracao industrial real do processo Spheripol — preservou o

indice de polidispersao teodrico (PDI = 2,000 na saida do segundo
reator) e permitiu quantificar a distribuicao da producgao entre os
dois reatores: aproximadamente 68% da massa de polimero
produzida origina-se Nno primeiro reator e 32% no segundo,
proporcao consistente com o fato de o primeiro reator receber mais
que o dobro da vazao de mondmero fresco em relacao ao segundo
— essa proporcao, por depender apenas da razao entre as vazdes de
alimentacao, mostrou-se invariante a correcao das propriedades

fisicas descrita na Secao 3.5.

4.2. Efeito de Multiplos Sitios Cataliticos

A introducao do segundo tipo de sitio catalitico — seguindo o
mecanismo descrito na Tabela 1, segundo o qual o sitio 1 se
transforma no sitio 2, gue é quem efetivamente desativa — produziu

o efeito qualitativo esperado para catalisadores multissitio: o indice



de polidispersao elevou-se de 2,0 para aproximadamente 2,27-2,29,
resultado da soma de duas distribuicdes de Flory com massas
molares médias distintas, ja que a constante de propagacao do sitio

1 é aproximadamente dez vezes maior que a do sitio 2.

Figura 2. Dois reatores em série, dois sitios cataliticos: o PDI final
(=2,27) excede o valor tedrico de sitio unico (2,0), assinatura

caracteristica de catalisadores Ziegler-Natta multissitio.

Concentracdo de monémero Producao de polimero
30000
—— Reator 1
9 4
—— Reator 2 25000 -
8 4
™ 20000 -
£ 71
©°
£ < 15000
EXE g2
= 10000 -
o 5
4 1 5000 A
—— Reator 1
3 0 —— Reator 2 (total)
0 1 2 3 4 5 6 7 8 0 1 2 3 4 5 6 7 8
Tempo (h) Tempo (h)
Massa molar média em massa Polidispersao

200000 - —— Mw reator 1 .35 4 —— PDI reator 1
—— Mw reator 2 (final) —— PDI reator 2 (final)
190000 A 2.30 A

180000 +

170000 +

Mw (kg/kgmol)

160000 H

150000 A

Tempo (h) Tempo (h)
Embora o sitio 1 represente inicialmente apenas 80,6% da populacao
de sitios ativos do catalisador, ele ¢é responsavel por
aproximadamente 98,3% da massa de polimero produzida —
consequéncia direta de sua constante de propaga¢cao muito mais
elevada. O sitio 2, apesar de mais persistente (menor constante de
desativacao), propaga devagar demais para competir de forma

significativa em termos de produtividade.

4.3. Copolimerizacao Propeno-Eteno



A extensao do modelo para a copolimerizacao propeno(C3)-
eteno(C2), com dois sitios cataliticos e o modelo terminal de
copolimerizacao, permitiu calcular a composicao do copolimero
formado. As razdes de reatividade calculadas a partir das constantes
de propagacao da Tabela 1 (rC2 = 7,7 para o sitio 1 e = 51,2 para o sitio
2) indicam forte preferéncia de ambos os sitios por adicionar um
novo eteno a uma cadeia ja terminada em eteno, efeito que se
manifesta  mMmacroscopicamente como  enriquecimento do

copolimero em eteno frente a composicao da alimentacao.

Figura 3. Copolimerizacdo C3/C2: composicdo do copolimero
converge para aproximadamente 4,3% mol de C2, acima da fracao

de 3,0% mol na alimentacao.
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Partindo de uma alimentacdao com 3,0% molar de eteno, o
copolimero final apresentou composicao de aproximadamente 4,3%
molar de C2, com conversao de C3 de 69,6% e de C2 de 953% — a

maior reatividade do eteno se traduz em conversao praticamente



completa desse comondmero. Observou-se também
heterogeneidade de composi¢cao entre os sitios, coerente com sua
razao de reatividade substancialmente maior no sitio 2 —
heterogeneidade documentada na literatura de catalisadores
Ziegler-Natta  multissitio, com  implicacdes diretas sobre

propriedades mecanicas do produto final.

4.4. Acoplamento com o Balanco de Energia Nao Isotérmico

A introducao do balanco de energia, com a dependéncia de
Arrhenius aplicada as constantes de propagacao, permitiu simular a
operagao nao isotérmica dos reatores. Como teste de consisténcia, o
coeficiente UA foi dimensionado (Tabela 3) de modo que a
temperatura de regime permanente converge para proximo de
343,15 K (70 °C), a mesma condicao de referéncia de Reginato (2001),
permitindo verificar que o modelo nao isotérmico, operado nas
proximidades de sua condicao de referéncia térmica, reproduz os

resultados do modelo isotérmico correspondente.

Figura 4. Modelo nado isotérmico, dois sitios: partida a frio (25 °C)
convergindo para aproximadamente 69,3-69,4 °C, com conversao,
massas molares e PDI praticamente coincidentes com o caso

isotérmico equivalente.



Temperatura cM™M

TOF e e e e e | —— Reatorl
—— Reator2

60 81

50 41

40 A 5
30 4 —— Reatorl 41
—— Reator2 3]
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
Tempo(h) Tempo(h)
Producao Mw
180000 - Mwl
250001 160000 — Mw2
20000 A 140000 A
120000 -
15000 A
100000 -
100007 80000 A
5000 - 60000 A
—— Reatorl
04 —— Reator2(total) 40000 -
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
Tempo(h) Tempo(h)

Com os dois reatores convergindo para 693 °C e 694 °C,
respectivamente, os valores de conversao, massa molar e PDI
ficaram dentro de uma faixa de poucos pontos percentuais dos
valores obtidos no modelo isotérmico equivalente — teste de
sanidade importante para a consisténcia do acoplamento entre o
balanco de energia e a dependéncia de Arrhenius das constantes
cinéticas. Apos essa validacao, o modelo completo (copolimerizacao
C3/C2 com dois sitios e balanco de energia ndo isotérmico) serviu de
base — em sua versao simplificada de sitio Unico, conforme a
hipotese H1 e a necessidade de manter o foco analitico nas malhas

de controle — para os estudos comparativos apresentados a seguir.

4.5. Rejeicdo de Perturbacao do Lado da Camisa (o Cenario

Favoravel a Cascata)

O primeiro cenario de controle testado reproduz exatamente a
condicao classica sob a qual a literatura recomenda o uso de

controle em cascata (Secao 2.3): uma perturbacao que entra pela



variavel intermediaria monitorada pela malha interna. Simulou-se
um degrau de +6 °C na temperatura de entrada da agua de
resfriamento (Tcw,in), representando um cenario operacional
plausivel de perda parcial de capacidade da torre de resfriamento da

planta.

Figura 5. Rejeicao de perturbacdo na agua de resfriamento: a malha
dnica (azul) leva mais tempo para retornar ao setpoint do que a

cascata (laranja).
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Tabela 5. Desempenho na rejeicao da perturbacao na agua de

resfriamento.

Malha Desvio maximo (K) IAE (K-s)
Unica 0,281 350,2

Cascata 0,217 66,7 (5,3x melhor)



A cascata reduziu o IAE em um fator de aproximadamente 53 em
relacdo a malha unica, resultado consistente com o mecanismo
tedrico da Secao 2.3: a malha interna (Tj - Fw), consideravelmente
mMais rapida, detecta e corrige a elevacao da temperatura da camisa
antes que ela se propague de forma significativa a temperatura do
reator. A malha Unica, por nao possuir visibilidade direta sobre a
camisa, apenas reage quando o efeito da perturbacao ja alcancou o
proprio reator, resultando em uma resposta consideravelmente mais

lenta.

4.6. Seguimento de Setpoint: Troca de Grade (o Cenario

Desfavoravel a Cascata, )

O segundo cenario testou a capacidade de cada malha de seguir
uma mudanca de referéncia (setpoint tracking), simulando uma
troca de grade de produto por meio de um degrau de +3 °C no
setpoint de temperatura do reator, aplicado a partir do mesmo

regime permanente estabelecido de cada malha.

Tabela 6. Desempenho no seguimento de mudanca de setpoint (+3

°C).
Malha Desvio max. em relagdao ao novo IAE (K-s)
setpoint (K)
Unica 2,935 303,0 (14,8x
melhor)
Cascata 2,951 44920

Neste cenario o resultado se inverte de forma acentuada: a malha
Unica atinge o novo setpoint quase 15 vezes mais rapido (em termos

de IAE) que a cascata. A explicacao € consequéncia direta da propria



arquitetura em cascata: uma mudanca de setpoint na malha
externa precisa ser primeiro traduzida em uma nova referéncia para
a malha interna (Tj,sp), que por sua vez precisa conduzir a
temperatura real da camisa até esse novo valor, para s6 entao a
camisa transferir esse efeito ao reator — dois estagios dinamicos em
série, com a malha externa deliberadamente sintonizada de forma
conservadora (Tabela 4) para preservar a separacao de escalas de
tempo exigida pela estabilidade da cascata. A malha uUnica, por
manipular Fw diretamente a partir do erro de temperatura do reator,

Nao incorre nesse atraso adicional.

4.7. Perturbacdao do Lado do Reator (o Cenario Desfavoravel a

Cascata, Il)

O terceiro cenario foi desenhado especificamente para testar o
limite conceitual da vantagem da cascata: uma perturbacao que
entra diretamente no reator, e nao na varidvel intermediaria
monitorada pela malha interna. Simulou-se um degrau de +10 °C na
temperatura de alimentacao do mondmero (Tin), representando
uma falha hipotética no sistema de pré-resfriamento da carga de

propeno liquido.

Tabela 7. Desempenho na rejei¢cao de perturbagcao em Tin (lado do

reator).
Malha Desvio maximo (K) IAE (K-s)
Unica 0,070 80,0 (7,0x melhor)
Cascata 0,180 5571

Figura 6. Painel esquerdo: resposta a uma mudanca de setpoint (+3

°C); a malha unica acompanha a nova referéncia mais rapido que a



cascata. Painel direito: perturbacao em Tin, lado do reator.
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Como hipotetizado, a vantagem da cascata desaparece — e se
inverte — quando a perturbacao nao atua sobre a variavel

intermediaria: a malha Unica apresentou desempenho 7,0 vezes
melhor (menor IAE) que a cascata neste cenario. A razao é direta:
como a perturbacao em Tin afeta o reator diretamente, sem passar
pelo caminho Fw - Tj monitorado pela malha interna, esta ultima
nao oferece nenhuma vantagem de antecipacao — pelo contrario, o
atraso adicional introduzido pelos dois estagios da cascata (a mesma
limitacdao da Secao 4.6) penaliza a resposta, ainda que a magnitude
absoluta dos desvios observados (inferior a 0,2 K em ambas as
malhas) seja pequena em relacao aos demais cenarios, refletindo a

Maior capacitancia térmica do reator frente a da camisa.

4.8. Sintese Comparativa

A Tabela 8 consolida os resultados das Secdes 4.5 a 4.7, permitindo

uma leitura direta do argumento central deste trabalho.

Tabela 8. Sintese comparativa dos trés cenarios de controle

avaliados.



Cenario Malha unica Cascata Vencedor

(IAE) (IAE)
Perturbacao na agua de 350,2 66,7 Cascata
resfriamento (camisa) (5,3%)
Troca de grade (setpoint +3 303,0 44920 Unica
°C) (14,8x)
Perturbacao em Tin (reator) 80,0 557, Unica (7,0%)

O padrao que emerge dos trés cenarios é consistente e fisicamente
interpretavel: o controle em cascata sé supera a malha Unica quando
a perturbacao entra exatamente no caminho monitorado pela
malha interna (Fw - Tj). Em qualquer outra situacao — seja uma
mudanca de referéncia que precisa atravessar as duas malhas em
série, seja uma perturbacao que entra diretamente na variavel
controlada primaria —, o atraso estrutural introduzido pela
arquitetura em cascata transforma o que seria uma vantagem em
uma desvantagem mensuravel. Esse resultado fornece evidéncia
guantitativa, gerada sobre um processo industrial realista, para a
diretriz qualitativa ja estabelecida na literatura classica de controle
de processos (Seborg et al, 2016; Marlin, 2000): a decisao de
empregar controle em cascata deve ser precedida da identificacao
de qual é a perturbacao dominante do processo real e de onde,

fisicamente, ela entra no sistema.
5. CONCLUSAO/CONSIDERA(;(")ES FINAIS

Este trabalho desenvolveu um modelo dindmico dos reatores de
polimerizacao em fase liquida do processo Spheripol, partindo de
um esguema cinético de polimerizacao Ziegler-Natta multissitio
(Reginato, 2001) e estendendo-o progressivamente — de um reator

isotérmico com sitio Unico até um modelo completo de dois reatores



em série, dois sitios cataliticos, copolimerizacao propeno-eteno e
balanco de energia nao isotérmico acoplado a uma camisa de
resfriamento com dinamica térmica propria. Sobre esse modelo,
foram projetadas e comparadas duas arquiteturas de controle de
temperatura — PID de malha Unica e controle em cascata — em trés

cenarios operacionais distintos.

O modelo cinético reproduziu corretamente os comportamentos
qualitativos esperados da teoria classica de polimerizagao: indice de
polidispersao igual a 2 para sitio unico em CSTR ideal, elevacao do
PDI na presenca de multiplos sitios cataliticos, e enriqguecimento do
copolimero no monémero mais reativo, consistente com as razdes
de reatividade calculadas a partir das proprias constantes cinéticas
do modelo. O acoplamento entre cinética e balanco de energia
mostrou-se consistente, com o modelo nao isotérmico convergindo
para os resultados do modelo isotérmico quando operado proximo a
sua temperatura de referéncia, e evidenciou, na pratica, o risco real
de disparo térmico simulado quando a malha de controle é

implementada sem tratamento adequado de anti-windup.

O controle em cascata reduziu em 53 vezes o indice de erro
absoluto integral na rejeicao de uma perturbacao que entra pela
variavel intermediaria monitorada pela malha interna, confirmando
guantitativamente a vantagem tedrica dessa arquitetura sob as
condi¢oes classicas de sua indicagao. Contudo, essa vantagem nao é
universal: a mesma arquitetura em cascata apresentou desempenho
entre 7,0 e 14,8 vezes pior que a malha uUnica tanto no seguimento
de uma mudanca de setpoint quanto na rejeicao de uma
perturbacdao que entra diretamente no reator — resultado que
fornece evidéncia quantitativa, sobre um processo industrial realista,

para a diretriz classica segundo a qual a escolha da arquitetura de



controle deve ser precedida da identificacao de onde, fisicamente, a

perturbacao dominante do processo real entra no sistema.

Do ponto de vista pratico, esses resultados sugerem que a decisao
de investir em uma malha de controle em cascata para os reatores
loop do processo Spheripol — ou de qualquer reator de
polimerizacao com arquitetura térmica semelhante — deveria ser
precedida de um diagnodstico da planta real, identificando se a fonte
dominante de variabilidade operacional esta de fato do lado da
utilidade de resfriamento (favorecendo a cascata) ou se esta
associada a trocas de grade frequentes ou a perturbacdes na carga
de mondémero (favorecendo a malha Unica, mais simples de projetar,

sintonizar e manter em operacao).

Os resultados aqui apresentados devem ser interpretados a luz de
limitacdes metodoldgicas explicitas. Em primeiro lugar, um conjunto
de parametros fisicos (Tabela 3) nao estava disponivel na fonte
cinética consultada. A massa especifica e o calor especifico do
propeno liquido foram obtidos de fonte confiavel (biblioteca
CoolProp, com base em equacdes de estado de referéncia do
NIST/REFPROP), o que eliminou uma fragilidade importante de
versdes preliminares deste trabalho — nas quais esses dois
parametros haviam sido apenas estimados por ordem de grandeza
e se revelaram, a posteriori, entre 30% e 45% distantes dos valores
termodinamicos reais nas condi¢cdes de operacao do reator, correcao
que se propagou para o volume dos reatores e para os parametros
de troca térmica (Secao 3.5). A entalpia de polimerizacao assumida
também se mostrou proxima (dentro de 7%) do valor determinado
experimentalmente por Kettner, Valaei e Bartke (2020), e a |[6gica de
dimensionamento do volume dos reatores e do coeficiente de troca

térmica seguiu o0 mesmo procedimento de projeto descrito por



Abedini, Shahrokhi e Emami (2009) para reatores loop de propeno.
Ainda assim, a massa térmica da camisa e as temperaturas de
alimentacao permanecem sem validacao externa direta, e mesmo
0s parametros agora obtidos por fonte confiavel (p, Cp) dependem
da pressao de operacao assumida (40 bar), que também nao foi
extraida diretamente de uma fonte especifica para o processo
Spheripol. A validagcao quantitativa completa deste modelo frente a
dados reais de planta continua sendo, portanto, um passo
indispensavel antes de qualquer uso deste modelo para fins de
projeto de controle industrial. Em segundo lugar, a sintonia dos
controladores foi realizada de forma manual, e nao por um meétodo
formal, o que pode ter penalizado desproporcionalmente o
desempenho da malha externa da cascata nos cenarios
desfavoraveis a ela. Em terceiro lugar, os estudos de controle
empregaram a versao simplificada de sitio Unico do modelo cinético,
e nao o modelo completo de copolimerizacdao com dois sitios. Por
fim, o modelo nao incorpora dindmica de sensores e atuadores
(atraso de medicao, ruido, dinamica de valvula), elementos

presentes em qualquer malha de controle industrial real.

Como direcdes de trabalhos futuros, sugere-se: a validacao dos
parametros fisicos assumidos frente a dados de planta real ou a
fontes bibliograficas que os reportem explicitamente; a aplicacao de
meétodos formais de sintonia a ambas as arquiteturas de controle; a
extensao do estudo comparativo de controle ao modelo cinético
completo de copolimerizacao multissitio; uma analise de robustez
frente a incertezas parameétricas, em particular no coeficiente de
troca térmica UA; e a avaliacdo comparativa de controle preditivo
baseado em modelo (MPC) como terceira estratégia, especialmente
NOS cenarios em que a cascata se mostrou desfavoravel neste

trabalho.
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