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“O siléncio vai salvar-me de estar errado (e
de ser idiota), mas que também ira privar-

me da possibilidade de estar certo”

Igor Stravinsky



RESUMO

O desenvolvimento de métodos que aumentem a eficiéncia de controle de
processos de cristalizacdo ganhou importancia devido a necessidade de
melhoras nas taxas de producdo, minimizando os custos de energia e
mantendo a qualidade das particulas. Neste trabalho os autores estudaram a
aplicacado de um controlador preditivo (MPC) a um processo de cristalizacao de
cloreto de sodio por evaporacdo multiplo-efeito, com alimentagcédo paralela,
permitindo que a planta busque, em tempo real, o0 melhor ponto de operacao
respeitando os limites definidos. Primeiramente, foi criado um modelo
fenomenoldgico ndo linear através de balancos de massa, energia e momento
considerando a cinética de cristalizacdo, de forma que se possa simular a
dindmica de operacédo dos cinco efeitos operando dependentemente. O modelo
fisico possibilitou a aplicacdo de um controlador do tipo MPC com zona de
controle permitindo que as principais variaveis de saida encontrem, dentro de
uma faixa de operagdo aceitavel, o ponto 6timo do processo nas condi¢cdes
atuais. Ao mesmo sistema foi aplicado um controlador classico do tipo PID para
avaliacdo dos ganhos adquiridos pela técnica de controle por predicdo do
estado futuro da planta, observando uma melhor estabilidade e queda no

consumo energético.

Palavras-chave: Cristalizacdo, Evaporacdo Multiplo-efeito, Controle Preditivo.



ABSTRACT

The development of methods to increase the efficiency of the crystallization
process control has gained importance due to the need to improve production
rates, to minimize energy costs and to improve the quality of particulate
products. In this work the author has applied a model predictive control (MPC)
to a continuous forced circulation five-stage evaporative sodium chloride
crystallizer with parallel feed, providing the real time search of the best
operating point inside the defined set of constraints. First, a non-linear
phenomenological model was developed by mass, energy and moment
balances coupled to the crystallization kinetics, to simulate the dynamic
operation of the five effects working dependently. The physical model enabled
the study of the implementation of a model predictive control MPC with zone
control that allows the main output variables to be controlled in acceptable
operating ranges and the detection of the optimum operating point of the
process corresponding to current economic conditions. To evaluate the benefits
of the advanced control strategy, a classical PID control system was also
implemented in the crystallization system and the two strategies were compared
to evaluate the benefit of the model based predictive strategy that provides a

better stability and a decrease in the energy consumption.

Keywords: Crystallization, multiple-effect evaporation, model predictive control.
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1 INTRODUCAO

Cristalizacdo por evaporacdo € uma das operacfes unitarias mais utilizadas na
industria, largamente aplicada para purificacdo e separacdo. O processo de
cristalizagdo possui importancia economica na fabricacdo de produtos como

acucar, cloreto de sédio, &cido borico, alumina, além de outros.

Para que esse tipo de cristalizacdo ocorra, é necessario que seja disponivel
energia suficiente para a evaporacado do solvente. O consumo de energia de
um processo evaporativo pode representar 70 % do consumo total da unidade

produtiva (Runyon et al., 1991).

Devido aos altos custos econdmicos e ambientais associados ao consumo de
energia, engenheiros buscam constantemente meios para minimiza-la,
ajustando a configuracao dos equipamentos e especificando a melhor condig&o
de operacdo. Por exemplo, a configuracdo de evaporadores em multiplo-efeito
permite minimizar os gastos de energia por volume de producao, ja que o calor
latente do vapor gerado pela evaporagdo de um efeito pode ser reaproveitado
no efeito seguinte (Billet, 1989).

E dificil manter um processo operando continuamente dentro das condi¢bes
especificadas. Perturbacdes que venham acontecer nas variaveis como vazao
e temperatura podem levar a uma condicdo em que haja um consumo de
energia maior ou comprometer a seguranca de operacdo ao se atingir
determinados limites dos equipamentos de processo. Controladores foram
desenvolvidos de modo a manter automaticamente essas especificacbes e

proteger o processo de perturbacoes.

Com o desenvolvimento da computacdo, os meétodos de controle se
aperfeicoaram, ampliando o escopo do controle. Assim, busca-se ndo somente
manter a unidade operando em uma determinada condicdo pré-estabelecida,
mas também encontrar condi¢cbes Otimas adaptaveis frente as mudancas
fisicas devidas aos desgastes ou mudancas das varidveis como alimentacao
ou influéncias externas que venham a alterar o processo. Pode-se citar o

desenvolvimento dos algoritmos para controle preditivo como o MPC (Model
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Predictive Control), que tém a capacidade de manter as restricbes operacionais
e ao mesmo tempo otimizar em tempo real o sistema controlado (Patra et al.,
2007).

O controle preditivo MPC se refere a uma classe de algoritmos de controle
capaz de predizer a resposta futura da planta a partir de um modelo
matematico representativo do processo (Qin e Badgwell, 2003), otimizando a
cada momento a trajetéria futura do processo a partir de calculos de uma
sequéncia de ajustes futuros das varidveis manipuladas. Esse controlador
geralmente utiliza para a predicdo, modelos lineares discretos que representem
a dindmica do sistema, sejam eles obtidos por modelagem fenomenoldgica ou

por métodos de identificacao.

O uso do controle preditivo em processos de cristalizacdo se mostrou mais
vantajoso com relacdo a outros algoritmos classicos como o controlador
proporcional-integral-derivativo (PID). O meétodo preditivo permite que
determinadas restricbes inerentes ao processo sejam respeitadas pelo
controlador. Para processos de cristalizacdo pode-se citar como restricdes a
concentracdo maxima de cristais numa solucdo, a supersaturacdo, que
influenciara a cristalizacdo e o tamanho médio de particulas, além de outras
variaveis que podem comprometer a qualidade dos cristais produzidos, como a
morfologia, que é alterada por temperaturas excessivas de operacgao.

Alguns exemplos de aplicacéo de controle preditivo para esse tipo de processo
foram descritos por Bunin et al (2010), Christofides et al (2008), Corriou et al
(2008). Todos eles reportaram melhorias tanto no consumo energético quanto
na qualidade do produto ao se utilizar dessa técnica frente a algoritmos

convencionais.

As aplicacbes de controlador avancado sdo descritas para cristalizagdo em
batelada, continua para um simples efeito ou para processos evaporativos por
multiplo-efeito que ndo envolva cristalizacdo (Rohani et al, 1999a; b; Cadet et
al,1999; Shi et al, 2006; Liu et al, 2008; Suarez et al, 2009; Atuonwu et al,
2009; Damour et al, 2010). Informacdes com relagdo ao uso dessas técnicas

de controle que envolva cristalizacdo em evaporadores do tipo multiplo-efeito
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sao escassas e oferecem grande oportunidade de estudo, visando a otimizacéo

energética sem comprometer a qualidade do produto.

Neste trabalho propfe-se desenvolver um modelo dinamico para um sistema
de cristalizacdo por evaporacdo multiplo-efeito. Propfe-se também usar o
modelo desenvolvido para a identificacdo de modelos lineares discretos.
Finalmente, propde-se aplicar os modelos lineares discretos em um controlador
preditivo (MPC), com a finalidade de estudar a vantagem desse tipo de
controlador em comparacdo com um controle PID classico. Os resultados

poderao ser utilizados para diminuir custos operacionais.



24

2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 O processo de cristalizagcéo

A cristalizacdo de um soluto a partir de uma solugéo ocorre quando a solugao
estd supersaturada, isto €, quando a concentracdo do soluto é maior que
aguela prescrita pelo equilibrio termodinamico (Jancic e Grootscholten, 1984),

representado na Figura 1 pela curva de solubilidade (curva b - S).

-

limite metaestavel regido

\ / metaestavel

solugdo
saturada

Concentragao
\
\
‘K w»

solugdo
. subsaturada

‘®
D

Temperatura

Figura 1 - Curva de Solubilidade para uma substancia tipica (adaptado de

Jancic e Grootscholten, 1984)

A solucdo supersaturada tende a retornar para o equilibrio, liberando o soluto
em excesso pela formagdo de novos cristais. O nivel de supersaturacdo €
expresso pela diferenca (Ta-T¢) (Figura 1) ou pela diferenca (Ca-Cp). Para

cristalizacdo evaporativa é preferivel se empregar a segunda expressao.

Cristais presentes em uma solugdo supersaturada aumentam de tamanho. A
taxa de crescimento molecular (G, em m/s) é usualmente expressa como a

seguinte funcdo da supersaturacao:
Go=k,(C,-C;)’(1-aL) (1)

Onde

e Kkg é a constante da taxa de crescimento
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e (€ 0 expoente da taxa de crescimento.
e L é otamanho do cristal

e a é uma constante empirica que relaciona a dependéncia da taxa de

crescimento com o tamanho L de cristais.

A formacdo de novos cristais, denominada nucleac&o primaria, € um processo
mais dificil de acontecer se comparado a deposi¢cdo de soluto em cristais ja
existentes, ocorrendo espontaneamente apenas quando a concentracdo do
soluto supera o limite metaestavel da solucéo, indicado pela linha pontilhada na
Figura 1. Se a solugcdo ja contiver cristais, como é o caso de processos
continuos, ocorre a nucleacdo secundaria, que € o aparecimento de novos
nucleos de cristal a partir de fragmentos dos cristais existentes. A taxa de
nucleacdo secundaria (B) depende diretamente da supersaturacdo, da
concentragéo de solidos do meio (Cso) € da energia de agitagédo dispendida «¢.

E usual se escrever para a nucleaco a seguinte expressao.

Bo=k, (C,—C,)°CS,&" (2)

sol

Onde
e ky € a constante da taxa de nucleacéo
e b é o expoente da taxa de nucleacéo

A supersaturacdo pode ser atingida por resfriamento da solugdo ou
concentrando a solugéo por evaporacdo. A evaporacdo pode ser isotérmica ou
a vacuo. Ha ainda dois outros métodos, a precipitacdo e a cristalizacdo por

anti-solventes.

A precipitacdo é um processo isotérmico no qual se altera a solubilidade do
soluto a partir de uma reacdo quimica. Na cristalizacdo por anti-solvente, o
soluto apresenta uma baixa solubilidade na mistura de solvente e anti-solvente.
A cristalizacdo é conduzida adicionando-se o anti-solvente a uma mistura

soluto-solvente.
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Num cristalizador evaporativo continuo, uma populacdo com um grande
namero de cristais coexiste em uma solugéo. A solucao torna-se supersaturada
pela evaporacéo do solvente. Nesta situacdo, ha formacéo continua de novos
cristais e o0 crescimento dos cristais existentes a partir de transferéncia de
soluto da fase liquida para a fase sélida. O processo € mantido a custa de troca

de calor de uma fonte externa para a suspensao.

Processos que operam continuamente podem apresentar vantagens quanto a
custos operacionais em relacao a processos em batelada (Laerson et al, 2006).
Esses permitem que ajustes nas condi¢cdes operacionais sejam feitos com
maior acuidade para se obter os melhores resultados em termos de consumo
energético e produtividade. Isso permite um menor nimero de operadores e
uma menor demanda de utilidades, minimizando o tamanho de outros
equipamentos que participam do processo como refervedores, torre de
resfriamento e geradores de energia. Também tem como vantagem um menor
investimento de capital ndo somente no equipamento cristalizador em si, mas
também no estoque de matéria-prima e produtos. Porém, quando a taxa de
producdo é pequena, passa a ser mais interessante se utilizar equipamentos
que operam em batelada (Felder e Rousseau, 2005). Outras situacdes
requerem o uso de cristalizadores em batelada, como em casos em que O
produto possui alto valor agregado e devem-se minimizar as perdas, ou quando
a cristalizacdo exige uma queda brusca de temperatura para se atingir a
supersaturacdo desejada, ou ainda para produzir diversos produtos no mesmo

equipamento que exijam maior flexibilidade (Laerson et al, 2006).

2.2 Modelo de cristalizacao

A modelagem matematica responde a necessidade de se compreender os
processos industriais e sua dindmica. Isso é feito pela combinacdo de modelos
tedricos e simulagbes computacionais que auxiliam no entendimento tanto de
principios basicos quanto do comportamento de processos complexos. No
caso de processos de cristalizacdo, os modelos permitem simular as
caracteristicas dos produtos, como tamanho e quantidade de particulas. A

cristalizacdo a partir de uma solugdo é caracterizada pela formacdo de um
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espectro de cristais de diferentes tamanhos (Wolf, 1990). Esse espectro,
denominado Distribuicdo de Tamanho de Cristais (CSD do inglés Crystal Size
Distribution) € importante para o comportamento do produto em operacfes que
sucedem a cristalizagdo como filtracdo, secagem, estocagem e transporte bem

como para o desempenho do produto em sua aplicacéao final.

2.2.1 Balancgo populacional

A dinamica de processos particulados foi estudada por alguns autores com o
objetivo de conhecer como perturbacdes poderiam afetar a producédo. Para
entender a variagdo de um sistema particulado frente a processos de
nascimento, crescimento, aglomeracao e quebra de cristais, foi desenvolvido
na década de 60 o balanco populacional (Equacéo 3). Esse recurso tem sido
muito utilizado por aqueles que estudam, além de outros aspectos, a dinamica
em cristalizadores operando em batelada ou continuamente (Wolf, 1990; Shi et
al., 2006; Christofides et al., 2007; Lakatos et al., 2007; Christofides et al.,
2008; Nagy et al., 2008).

6—”+@+D—B+n—d(mgvt)=—Zn'<—vk (3)
o oL dt =V,
Onde

e n(L,t) & a densidade populacional, definida como o nimero de cristais de
com tamanho entre L e L+dL de uma populacédo, num instante t, dividido
pela largura da faixa de tamanhos dL, por unidade de volume de
cristalizador, #/m/m?*

e G ataxa de crescimento de particulas, m/s

e L otamanho da particula, m

e D ataxa de destruicdo de particulas na faixa dL, #/m/ m®/s

e B ataxa de nascimento de particulas na faixa dL, #m/ m®/s

e V; 0 volume da suspensao, m?3

e V, avazéo volumétrica para a corrente k, m%s
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2.2.2 Método de momentos

A resolucdo de um problema de balanco populacional ndo € trivial, levando
muitos a desenvolverem técnicas para simplificar a solugdo (Ramkrishna, 2000;
Hu et al., 2005). Entre essas técnicas a mais adotada quando ndo ha a
necessidade de se obter a distribuicdo de particulas detalhada é o balanco de
momentos, onde m; € j-ésimo momento de uma distribuicdo, definido pela
Equacéo 4 (Jones, 2002).

m; ()= | nUdL (4)

Fisicamente, o momento de ordem zero € o numero total de cristais de uma
populacdo, o0 momento de ordem 1 é o comprimento total, o0 momento 2 é
proporcional a superficie dos cristais e 0 momento 3 € proporcional ao seu
volume. Ao se substituir a variavel n por m; na equacdo de balanco
populacional, a variavel independente L desaparece, resultando uma equacao
diferencial ordinaria. Assim sendo, na abordagem de momentos, uma equacgao
diferencial parcial (PDE) em n é substituida por um conjunto finito de |j
equacgOes diferenciais ordinarias (ODE) em m;. Em seu trabalho, Shi et al
(2006) mostram que a resolucao de problemas desse tipo utilizando balanco de

momento tem pouca diferenca se comparado a resolugdo por balanco

populacional.

2.2.3 Métodos alternativos para resolucédo de balanco populacional

Na literatura é possivel encontrar outros métodos para simulacédo de sistemas
de cristalizacao e resolugéao do balanco populacional. Em seu livro, Ramkrishna
(2000) apresenta alguns meétodos de resolucéo do balanco populacional, dentre
eles o0 método de aproximacao sucessiva e geracao sucessiva, que consistem
na solucdo da Equacdo 3 por somas sucessivas das contribuicbes das
variaveis dependentes, sendo um método de resolucdo numérica semelhante

ao método de Picard.

Ramkrishna (2000) cita também uma resolucdo analitica do problema via
transformada de Laplace, que consiste na transformacdo de um problema de

valor inicial em uma equacéo algébrica, de forma a obter a solugcdo de uma
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equacao diferencial de uma forma indireta sem a necessidade de resolver

integrais complexas.

Outro método numeérico citado pelo autor foi a resolucdo da Equacdo 3 pelo
Método Monte Carlo, um método estatistico utilizado em simulacfes
estocésticas. Esse método utiliza de observacdes de distribuicdo de
probabilidade e de amostragens para aproximar a fungéo balango populacional.

Com o desenvolvimento dos recursos computacionais, foi possivel criar
ferramentas que fazem uma anélise microscopica de um volume de controle,
possibilitando uma analise heterogénea num processo de cristalizacdo. Muitos
parametros do modelo de cristalizacdo podem ser calculados a partir de
detalhes mais precisos de modelos de dissipacao de energia por turbuléncias e
campos de fluxos, que podem ser obtidas por técnicas de fluidodinamica

computacional (Yu et al, 2007).

Um trabalho que utiliza dessa técnica desenvolvido por Kramer et al (2000),
gue com apoio de ferramentas de fluidodindAmica computacional simularam
toda a hidrodinamica dentro do equipamento, para entdo obter um perfil de
cristalizagcdo ao longo de todo o volume de um cristalizador de circulagéo

forcada, e o tamanho médio de cristais na saida do cristalizador.

O uso das diferentes técnicas para a resolucdo do balanco populacional
dependera da aplicacdo que se faca durante o estudo, para casos em que nao
€ necessario conhecer detalhes como a distribuicdo de tamanho de particulas e
pode-se considerar que o sistema de cristalizacdo € homogéneo, o balanco de
momento tras uma solucao satisfatoria para o problema (Shi et al, 2006).

2.3 Controle de cristalizadores

Alguns autores utilizam as técnicas de modelagem e identificacdo de sistemas
para projetos de controladores para processos de cristalizacdo a partir de
solugdes. Na maioria das vezes, o objetivo € manter um determinado padrédo

de qualidade do produto, mantendo a distribuicdo de tamanho dos cristais
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numa faixa controlada, manter um maximo de producdo aceitavel ou minimizar

0 consumo de energia.

As principais estratégias de controle de processos de cristalizacdo envolvem
controlar a temperatura ou a concentragcdo. O estudo do controle de
temperatura foi a primeira técnica desenvolvida para esse tipo de processo,
devido a uma maior facilidade de se medir “inline” essa variavel. O controle da
concentracdo em cristalizadores foi aperfeicoado mais recentemente devido
aos avancos na técnica de medicéo “inline” de concentracdo, que no passado

eram inviaveis devido as limitaces tecnologicas (Wolf, 1991; Yu et al, 2007).

Myerson (2002) descreveu outras variaveis controladas para cristalizacdo em
batelada como taxa de alteracdo de pressao, rotacao do agitador ou da bomba
e tempo de batelada. Essa estratégia foi aplicada em outros trabalhos

realizados por Rawlings et al (1992; 1993).

2.3.1 Controle de temperatura

Essa técnica é mais comumente utilizada para cristalizadores por resfriamento
operando em batelada (Christofides et al., 2007; Yu et al., 2007), pois permite
controlar os niveis de supersaturacdo da solucdo, e consequentemente o pefrfil
de cristais formados. H& trabalhos publicados em que se estudaram o controle

de cristalizadores pela temperatura como nos exemplos a seguir.

Mathews e Rawlings (1998) modelaram um cristalizador em batelada por
resfriamento, descrevendo o crescimento e nucleacdo de cristais por modelos
empiricos obtidos a partir de dados medidos online como a supersaturagao.
Esses modelos identificados “online” foram utilizados para otimizar um perfil de
temperaturas ao longo do tempo e consequentemente um perfil de distribuigéo
de tamanho de particulas para melhorar a qualidade da filtracdo da suspenséo
apos a batelada. Da mesma maneira Corriou et al (2008) desenvolveram um
controlador para um cristalizador em batelada cuja varidvel manipulada era a
temperatura do cristalizador, utilizando um modelo preditivo para otimizacao

dindmica do perfil de temperatura ao longo do tempo.
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2.3.2 Controle de concentracao

O controle de concentragdo em cristalizadores é mais comum para processos
continuos, onde as variaveis manipuladas sdo, em geral, temperatura de
operacdo, pressdo absoluta, tempo de residéncia de produto, tamanho de
cristais (por destruicdo de finos ou classificacdo do produto removido), nivel de
liquido, temperatura e concentracéo de alimentacdo e densidade de suspensao
(Myerson, 2002).

A preferéncia pelo controle da concentracdo de cristais € devida a dificuldade
de se medir a distribuicdo de tamanho de cristais online para suspensdes
pouco diluidas (Wolf, 1990), sendo possivel medir a densidade da suspenséo
na saida do produto, que pode ser diretamente relacionada com a

concentracdo de cristais, pela relacao (Mullin, 2001):

o = L, +S
susp
L+S (5)

S

P Ps
Onde
e L€ amassa da solucao.
e S é amassa de sélidos em suspensao
e p_. é adensidade da solucao.
e ps é adensidade dos sélidos em suspenséo

Aproveitando-se desse potencial, Wolf (1990) desenvolveu para cristalizadores
continuos uma estratégia de controle em que monitora a densidade de cristais,
manipulando varidveis como vazdo de alimentagcdo de solugdo, vazdo de
remocao de finos e o calor fornecido. Sendo que o controle do tamanho médio
de cristais foi realizado pelo monitoramento da densidade da suspenséo,
inferindo com o auxilio do balanco de momento o tamanho médio das
particulas. O objetivo de Wolf foi obter um modelo dindmico validado

experimentalmente que pudesse ser aplicado para projeto de controladores.
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O controle de cristalizadores batelada pela concentracdo é mais recente se
comparado ao controle por temperatura, isso se deve as limitacbes dos
medidores “inline” disponiveis nas décadas de 1980 e 1990. A medigao “inline”
da concentracdo se tornou mais viavel com o desenvolvimento de técnicas de
medicao, tais como espectrometria de infravermelho, espectrometria Raman e

espectrometria ultra-violeta (Yu et al, 2007).

Nagy et al (2008) aplicaram o controle de concentracdo de cristais para
cristalizadores em batelada, trazendo como vantagem a reducdo na
sensibilidade da qualidade dos produtos a determinados disturbios do
processo. Porém, Hermanto et al (2009) identificaram como desvantagem

nesta estratégia o maior tempo de batelada.

O uso de novas técnicas de medicao “inline” tras novas oportunidades as
estratégias de controle disponiveis, diferentes da estratégia de controle de
temperatura e concentragdo mais comumente aplicadas. Como exemplo pode-
se citar Mesbah et al (2010), que desenvolveram um modelo a partir do
balanco populacional para controle de um processo de cristalizacao
evaporativa, manipulando a quantidade de energia fornecida ao sistema para
controlar a taxa de crescimento dos cristais através da supersaturacdo criada
pela evaporacao do solvente, enquanto que se media “inline” a distribuicéo de
tamanho de particulas por difratometria laser.

2.4 O processo de evaporagao

O processo evaporativo caracteriza-se pela evaporacdo de um solvente
(Sinnot, 2005) para producédo de liquidos concentrados, sélidos secos ou para
cristalizacdo. Para que a evaporagcdo ocorra, € necessario que uma
determinada quantidade de energia seja adicionada ao sistema. A energia
requerida para 0 processo governa 0s aspectos econdmicos da operacéo

(Billet, 1989).

Um exemplo simples de um processo evaporativo € representado na Figura 2.
Um evaporador por simples efeito recebe pela corrente de vapor V, a energia

necessaria para evaporar e concentrar a solugéo.
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Vapor, T1
Evaporador
Alimentagédo A, Tt T, P1
A o 3y
----------------------------------- o NN TP PP RER LT =
Vapor Vo, Ts ‘ v Condensado
Produto o

Figura 2 - Evaporador por simples efeito - adaptado de Geankoplis, (2003)

A solugdo a ser concentrada (corrente A) é alimentada e aquecida até a
temperatura T, pelo vapor V,. Assumindo que a solucao esta completamente
misturada e homogénea, sendo T; a temperatura de ebulicdo da solucédo a
pressdo de operacao, o solvente ir4 evaporar a uma mesma temperatura T;. O
vapor gerado é superaquecido, devido as propriedades coligativas da solucao,
ou seja, a temperatura T; € maior que a temperatura Ts de saturacao do

solvente puro.

Evaporadores por simples efeito sdo geralmente usados quando a capacidade
de operacao requerida € pequena ou quando o custo de vapor é relativamente
baixo se comparado aos custos de um evaporador. Esses evaporadores
costumam aproveitar pouco a energia, ja que o calor latente do vapor gerado é
descartado. Muito desse calor latente pode ser recuperado e reutilizado,

empregando-se evaporadores de multiplo-efeito.

A Figura 3 mostra um diagrama simplificado de um sistema de evaporagao por
triplo-efeito. A alimentagdo do primeiro efeito € aquecida pelo vapor fornecido
V,o. O vapor gerado no primeiro efeito € suficiente para aquecer a solucdo do
segundo efeito, reaproveitando seu calor latente a uma temperatura e presséao
inferiores as do efeito anterior, ja que a sua temperatura de condensacgéo € Ts
< T;. No segundo efeito, 0 processo se repete com a evaporacéo da solucao,
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cujo vapor gerado € enviado até o sistema de troca térmica do terceiro efeito. E
possivel utilizar mais de trés efeitos, decisdo que dependera dos custos de

implantagéo de cada efeito (Geankoplis, 2003).

Para
condensador

Vapor, T1

Alimentacé&o, Tf | Evaporador
1

—_—
T1,P1

Vapor, T2

Vapor Vo, Ts

Condensado

Evaporad
2
T2, P2

or

N -
Condensado

Vapor, T3

T3,P3

Evaporador
3

P -

Condensado

a vacuo

N
Concentrado do primeiro efeito Concentrado do segundo efeito Produto concentrado

Figura 3 - Evaporador Mdltiplo-efeito com alimentagéo co-corrente - adaptado
de Geankoplis, (2003)

A alimentacdo do sistema da Figura 3 é em série e co-corrente, pois a solucao
fresca A € alimentada no primeiro efeito e flui para os préximos efeitos no
mesmo sentido da corrente de vapor. Essa configuracdo € geralmente usada
quando a solucao alimentada A esta a uma temperatura elevada, proxima a
temperatura de operacao do primeiro efeito, ou quando a solugdo concentrada
ao final pode ser danificada a alta temperatura, considerando que o ponto de

ebulicdo decresce a cada efeito.

Para
condensador

Vapor, T1 Vapor, T2 Vapor, T3 .
a vacuo
Evaporador Evaporador Evaporador
1 2 3 [ —
T1,P1 T2, P2 T3, P3 Alimentagéo, Tf
Vapor Vo, Ts i g i
\j \ v
Condensadqg Condensado Condensado
- | z 2 - z 2 -
Produto concentrado

Figura 4 - Evaporador Mdltiplo-efeito com alimentag&o contracorremte -
adaptado de Geankoplis, (2003)

Se a solucdo alimentada estda a uma temperatura baixa ou a solu¢cdo possui
uma viscosidade elevada, é vantajoso trabalhar com uma alimentagdo em
contracorrente com o vapor (Figura 4). A solucao é alimentada no ultimo e mais

frio efeito e sai concentrada no primeiro efeito e com uma menor viscosidade
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devido a temperatura mais elevada, melhorando os coeficientes de troca
térmica. Uma desvantagem desse sistema € que a solucao deve ser bombeada
entre 0s sucessivos estagios de evaporacdo, jA& que o fluxo segue do

evaporador de menor para 0 de maior pressao.

Quando os produtos sdo cristais e a solugcdo alimentada esti saturada, é
comum utilizar um sistema com alimentagdo paralela (Figura 5), onde a
solucédo fresca € alimentada independentemente em cada efeito. Essa é a
configuracdo estudada neste trabalho e sera melhor detalhada na descricdo do

processo.

Para

———
Vapor, T1 Vapor, T2 Vapor, T3 condepsador
avacuo

Evaporador Evaporador Evaporador
1 2 3
T1,P1 T2, P2 T3, P3

NN, ISR - R L S s - SANANES
Vapor Vo, Ts|_—__~ Condensado ™ - Condensado VT Condensado

Alimentacao, Tf . .
Produto concentrado Produto concentrado Produto concentrado

Figura 5 - Evaporador Mdltiplo-efeito com alimentacédo paralela

2.5 Modelos de evaporadores

Os estudos de modelos de evaporadores tiveram inicio na década de 60,
comecgando por modelos estacionarios passando em seguida para modelos
dindmicos. Os modelos tém sido desenvolvidos para diversos objetivos, desde
a avaliacdo de controladores classicos do tipo PID via modelagem
fenomenoldgica até a identificacdo de modelos via dados disponiveis de
evaporadores em operacao, bem como para a aplicagdo ou simplesmente a

avaliacdo de controladores avangados.

Um modelo matematico estacionario para um evaporador simples efeito foi
proposto por Andersen et al (1961) (apud Yadav e Jana, 2010) e simulado para
estudo da performance de um controlador em malha fechada. Em 1965
Kropholler e Spikins desenvolveram um modelo empirico para um evaporador

de simples-efeito a ser aplicado em um controlador do tipo PID, para mais
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tarde, em 1968, Andre e Ritter desenvolverem um modelo n&o-linear para um

sistema de evaporacao de duplo-efeito (apud Yadav e Jana, 2010).

O primeiro modelo dinamico para um sistema multiplo-efeito foi desenvolvido
por Burdett e Holland (1971) para uma planta de 12 efeitos de dessalinizacao
da &gua do mar e consistiu em balangcos de massa e energia. O objetivo de seu
estudo era prever o comportamento da unidade frente a disturbios.

A partir dai novos modelos dinaAmicos foram desenvolvidos com o objetivo de
estudar os efeitos de perturbacdes no processo e simular qual seria a melhor
estratégia de controle. Nesse caminho, Runyon et al (1991) desenvolveram um
modelo dindmico n&o-linear para uma planta de producdo de polpa de tomate
concentrado por um sistema de evaporacao por duplo-efeito com alimentacéo
em série e contracorrente. Com o modelo desenvolvido foi possivel estudar
duas estratégias diferentes para o controle PID da producéo, cujos objetivos
descritos foram o0 de manter a concentracéo e viscosidade da polpa constantes,
a temperatura abaixo de um limite para evitar a degradacdo do produto e
minimizar o consumo energético, tendo como variaveis manipuladas a vazao
de alimentacdo de polpa de tomate, o vacuo do ultimo efeito e a vazdo de
vapor que alimenta o primeiro efeito. Nesse caso, ambas as estratégias
responderam satisfatoriamente aos objetivos de controle, sem que uma se

sobressaisse a outra.

A simulagdo permite que se avaliem diferentes estratégias de controle e
diferentes controladores para um determinando processo, levando a escolha do
melhor método de controle sem a necessidade de testes numa planta
industrial. No caso de Runyon et al (1991), qualquer uma das estratégias
escolhidas poderia ser empregada com o mesmo nivel de satisfacdo, mas
outro exemplo desenvolvido por Yadav e Jana (2010) mostra que a simulag&o
permitiu avaliar que uma determinada estratégia de controle é superior a outra,

sendo melhor indicada a aplicag&o industrial.

Yadav e Jana (2010) deram continuidade aos estudos de Runyon et al (1991),
avaliando diferentes modelos de controladores do tipo PI, como o PI

(Proportional and Integral) classico para sistemas lineares, o NLPI (Nonlinear
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Proportional Integral) para modelos nao-lineares e GSPI (Gain-scheduled
Proportional Integral) para ganho variavel, obtendo uma melhor performance

para o controlador n&o linear NLPI.

A vantagem que o dominio do modelo dinamico traz em estudar uma operacéo
sem a necessidade de se fazer testes nas plantas, elevando 0s custos
industriais, permitiram a Lee e Lee (1993) simularem dinamicamente um
evaporador de simples efeito e observar a resposta para diferentes
controladores, como Fuzzy e PID, determinando que o primeiro seja o melhor
entre eles. Com o modelo em méaos também foi possivel entender alguns
fenbmenos fisicos que determinam alguns parametros de produc¢do, como o

fator de descontaminacdo.

A simulacdo computacional a partir de um modelo permite ndo somente
determinar o melhor controlador para um sistema de evaporacdo multiplo-
efeito, mas também comparar entre diferentes modelos qual seria 0 melhor
para aplicacdo em um mesmo controlador, como fizeram Kam e Tadé (2000).
Os autores determinaram entre dois diferentes modelos qual se adaptaria
melhor a estratégia de controle para um evaporador de cinco efeitos utilizado
para a concentracdo de alumina. O primeiro modelo era ndo-linear de multiplas
entradas e mdltiplas saidas MIMO (Multi-Input, Multi-Output) e o segundo
composto por modelos de simples entradas e simples saidas SISO (Single-

Input, Single-Output) usados para um controlador linear.

2.6 O Controle preditivo

O conceito basico do controle preditivo, ou MPC (do inglés Model Predictive
Control), é usar um modelo dinamico para prever o comportamento do sistema
fisico e otimizar a acdo prevista do controlador, de modo a produzir a melhor
acao a ser tomada pelo controlador no proximo instante de tempo. Os modelos
matematicos que representam um sistema fisico sdo, portanto, de grande
importancia para todas as formas de MPC (Rawlings e Mayne, 2009). Uma vez
que a acdo do controlador 6timo depende do estado inicial do sistema
dindmico, um segundo conceito basico do MPC é o uso de dados medidos no

passado para determinar o estado futuro mais provavel do sistema.
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O MPC é uma forma de controle na qual a acdo do controle é obtida
resolvendo-se “online”, a cada instante de tempo amostrado, um problema
otimo de horizonte finito no qual o estado inicial é o estado atual da planta, no
momento da amostragem. A otimizacao fornece uma sequéncia finita de acoes
de controle, mas apenas a primeira acao dessa sequéncia € aplicada na planta,
repetindo-se 0 mesmo procedimento a cada instante de amostragem. O MPC
se diferencia dos controladores convencionais por determinar a acdo do
controlador em tempo real, procurando sempre o estado futuro 6timo, enquanto
0os controladores convencionais determinam a lei de controle antes da

operacao.

Os objetivos gerais de um controlador MPC foram sumarizados por Qin and

Badgwell (2003) e estdo descritos a seqguir:

e Prevenir violacBes das restricbes impostas para as variaveis de entrada
e saida;

e Direcionar algumas variaveis de saida para 0s seus set-points 6timos, ou
manter essas ou outras varidveis de saida em uma faixa Otima
especifica;

e Prevenir movimentos excessivos das variaveis de entrada;

e Controlar tantas variaveis de processo quanto possiveis quando um

sensor ou um atuador néo estiver disponivel.

A acédo do controlador MPC, como ja dito, utiliza um modelo do processo para
predizer o valor atual das variaveis de saida. A diferenca entre o valor predito e
o valor real da planta, denominado residuo, serve como um sinal “feedback”

para um bloco de predi¢cao (Figura 6).
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Figura 6 - Diagrama de blocos para o controle preditivo (Adaptado de Seborg et
al, 2004)

Os novos set-points sdo determinados otimizando-se uma fungcdo econdomica
baseada num modelo linear do processo. Objetivos tipicos na otimizacao
incluem maximizar uma fungdo lucro, minimizar uma fungdo custo ou
maximizar uma funcéo que represente a taxa de producdo (Wang, 2009). Uma
vez definidos os valores econdmicos dos “set-points”, 0s mesmos sao enviados

ao seguinte problema de otimizacao que caracteriza o problema de controle:

min Vi =[Ok 0-y?) QK+ 1K) -y ]+

Au(k),...,Au(k+m+1) i=1

m-1 (6)
+2Au(k+ j1k) RAu(k + j| k)
j=0
Sujeito a
—Au™ < Au(k + j) < AU™
u™ <u(k-1)+> Au(k+ j)<u™ (7)
j=0
j=012,..m-1
Onde

e y* é o valor de “set-point” das variaveis controladas.
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e Kk é o instante de tempo
e Au(k+j)=u(k+j)—u(k+j—1) é oincremento das entradas;
e p e msao os horizontes de predicdo e controle;

¢ Q e R sédo respectivamente a matriz de pesos das variaveis controladas,

a matriz de fatores de atenuacéo das variaveis manipuladas

Os valores 6timos dos “set-points” mudam frequentemente de acordo com as
variacdes das condicbes do processo, especialmente quando ha alteracbes
nas inequacdes que representam alguma restricdo devida a variagdes no
processo, equipamentos e instrumentacdo, dados econbmicos, precos e

custos.

Os modelos dindmicos utilizados para predi¢do das variaveis de saida sdo em
geral modelos lineares empiricos, obtidos através de dados gerados pela
resposta da planta e identificados utilizando-se técnicas de identificagdo, ou
sdo modelos obtidos pela representacéo fisica do processo estudado (Aguirre,
2007). Quando o modelo € nao-linear, ou seja, ndo satisfaz o principio da
superposicdo’, sdo feitas aproximacdes dos modelos nao lineares por modelos
lineares para aplicagdo do método MPC, geralmente observando o
comportamento dos dados numa faixa relativamente estreita de operacao, com
possivel perda de representatividade do processo. Por outro lado, existem
processos cujos efeitos da néo-linearidade sao significativos e ndo devem ser
ignorados, justificando o uso de métodos de predicdo baseados em modelos
nao lineares (NMPC — Nonlinear Model Predictive Control) (Kouvaritakis e
Cannon, 2001).

O MPC foi primeiramente desenvolvido para unidades de producéo de energia
e refinarias de petréleo (Kouvaritakis e Cannon, 2001; Seborg et al.,, 2004;
Pires, 2009), que na sua grande maioria podem ser bem representados por

sistemas lineares. Isso fez com que o controle preditivo fosse inicialmente

' Uma equacdo satisfaz o principio da superposi¢cdo se dada uma funcdo f=g(x), para uma combinagdo
linear x3=ax1+bx2, teremos que g(x3)=ag(x1) +bg(x2). Para a e b constantes (Aguirre, 2007).



41

desenvolvido para otimizar sistemas representados por modelos explicitos
lineares. O método de predicdo de respostas futuras mostrou-se promissor
para outros sistemas, expandindo-se para setores produtivos tais como plantas
quimicas, industria alimenticia, automotiva, aeroespacial, metalirgica e papel e
celulose, onde processos cuja ndo linearidade levou ao desenvolvimento de

meétodos de predicdo adequados (NMPC) (Henson, 1998).

2.6.1 Programacdo quadratica

A otimizacdo de uma funcéo custo como a apresentada pela Equacdo 6 ndo é

trivial, sendo a resolucdo numérica a melhor opgéo para esse caso.

Para sistemas lineares o problema definidko em 6 e 7 é um problema de
programacao quadratica, que consiste em um algoritmo que otimiza uma
funcdo quadratica, respeitando as restricdes lineares que compdem o problema
(Rawlings e Mayne, 2009). De forma geral, esse problema pode ser
representado pela funcdo objetivo definida em 8 sujeita a um conjunto de
restricbes definido em 9:

Vixy =XTHX +2f"X +C (8)

MX <y (9)

Onde X, H, f, C, M e g sdo matrizes e vetores de dimensdes compativeis sendo
X o vetor de variaveis de decisdo e H uma matriz simétrica positiva definida
(Wang, 2009).

2.6.2 Representacao em espaco de estado

Pode-se definir o estado de um sistema dindmico como o0 menor conjunto de
variaveis (variaveis de estado xx) em t=ty, influenciado pelas entradas futuras
conhecidas ug+n que determinam o comportamento do sistema para ttp
(Ogata, 2003), ou seja, variaveis que representam direta ou indiretamente o
estado atual da planta ou qualquer outro sistema fisico que se deseja

representar por um modelo dinamico.

As saidas de um sistema sao afetadas pelo seu estado, e de vez em quando,

sdo afetadas diretamente pelas entradas (Bao-Cang, 2010). A saida desse
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sistema pode ser uma funcdo do estado ou o préprio estado do processo. Ja
esse estado pode ser afetado pela variacdo das variaveis de entrada. Para
enfatizar essa variagdo no estado, pode-se representar o0 modelo matematico

de um sistema como uma funcdo do estado e das varidveis de entrada
(x=f(x,u,t), y=9g(x,u,t)).

Os modelos do processo que compdem o controlador normalmente sé&o

representados na forma espaco de estado, conforme as equacdes a seguir:

Xy = AXk + Buk (10)
Yy, =Cx, +Du, (11)
Onde:

e Uy Sao as variaveis manipuladas,

e X € 0 vetor varidvel de estado.

e Vi € a saida controlada.

e A amatriz de estado

e B a matriz de entradas

e C a matriz de saida.

e D é a matriz que relaciona diretamente as variaveis de entrada com a
saida, sendo essa matriz nula se considerado que a entrada no instante

k ndo afeta a saida no mesmo instante k (Wang, 2009).

2.6.3 Estimadores de estado

E comum em um processo que nem todas as variaveis de estado sejam
mensuraveis ou estejam disponiveis para medi¢do e seus dados realimentados
no controlador. Nesses casos € comum estimar as variaveis de estado xix a
partir de variaveis mensuraveis do sistema. O algoritmo utilizado para estimar

variaveis de estado desconhecidas € referido como observador (Wang, 2009).
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O observador de estado utiliza as variaveis de saida da planta yx para estimar

as variaveis de estado X, , reconstruindo o vetor de estado da planta. Esse tipo

de algoritmo costuma utilizar o mesmo modelo dinAmico matemético da planta,
corrigido por um fator erro de estimacdo que compensa as incertezas das
matrizes A e B da planta devido as nédo-linearidades, mudancas no processo

devido a fadigas e falhas, dentre outros.

O erro de estimacgdo € dado como a diferenca entre o valor medido y e o valor

estimado CX, . Assim, da Equacdo 10 pode-se escrever para o estimador

recursivo de estado:
)~(k+1 = A)~(1< + Buk + Kob(yk _C)zk) ( 12 )

Onde X, é o vetor de estado estimado e Ky, é a matriz de ganho do

observador.

Entre os estimadores conhecidos, destaca-se o estimador recursivo Otimo
conhecido como filtro de Kalman, que parte da proposicdo de minimizar a
covarianca do erro da estimativa do estado para calcular a matriz de ganho do
observador Ko, (Aguirre, 2007).

K, =APC' (Vv +CPC")™ (13)
Sendo P dado pela Equagéo 14.

P= APA" - APC' [V +CPC | "CPA +W (14)
Onde W e V séo as matrizes de covarianca das incertezas (ruidos) no estado e

na saida respectivamente.

2.6.4 Controle preditivo de horizonte infinito

Em linhas gerais, o controle preditivo se baseia na otimizacdo da trajetoria
futura, isto é, na minimizacdo da distancia entre a trajetoria futura prevista da
saida e o valor desejado (ou set-point), assumindo um horizonte de predicao
finito p. Essa minimizacdo € feita em relacdo aos incrementos no sinal de

controle Au para k=0, 1, 2, 3...m-1 que sdo capturados pelo vetor de controle
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Au enquanto o resto das acdes para k=m, m+1, m+2,....p assume-se que €
zero. No entanto, Wang (2009) demonstrou que ha casos em que Au sO sera
zero para valores muito grandes de p, aumentando o numero de variaveis

computadas a cada iteracao.

Assumindo-se que para valores cada vez maiores de p, a variavel de controle
Auvai se tornar mais proxima de zero, pode se inferir que para valores de p
tendendo ao infinito na variacdo das variaveis de entrada Au tendera a zero,

ou seja, o sistema sera nominalmente estavel.

A primeira sugestédo de controle preditivo com horizonte infinito foi dada por
Bitmead et. al (1990), que desenvolveu um método com a desvantagem de nao
incluir restricbes, o que foi adicionado posteriormente no trabalho desenvolvido
por Rawlings e Muske (1993), onde um problema de horizonte infinito foi
resolvido mantendo-se um numero finito de varidveis de decisédo. Isso trouxe
como vantagem um menor gasto computacional ao diminuir o sistema a um
namero menor de variaveis calculadas, além de levar o sistema a ser
nominalmente estavel enquanto for possivel resolver o problema de otimizacdo
(Rodrigues e Odloak, 2003).

2.6.5 Controle preditivo com controle por faixas

Existem processos quimicos em que ndo ha a necessidade de se atingir
valores exatos das variaveis controladas, podendo a planta atuar dentro de
uma determinada faixa de operacdo sem que haja prejuizo as caracteristicas

do produto, a integridade do processo e limitagdes econdmicas.

Podemos citar processos de refino de petroleo, os quais devem ser adaptaveis
as diferentes caracteristicas do petréleo proveniente de diferentes regides do
planeta. Essa adaptabilidade pode ser definida dentro de uma faixa de
operacdo associada as caracteristicas dos produtos desejados, critérios de

seguranca e fatores econémicos.

Essa ideia pode ser estendida a processos de cristalizacdo, principalmente
processos continuos, onde € permissivel operar dentro de uma faixa de

temperatura, sem prejuizo a qualidade dos cristais, assim como a concentracao
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de cristais, que deve situar-se entre um valor minimo e um maximo para evitar

problemas como incrustacao.

Pensando nesses processos adaptaveis, Gonzalez e Odloak (2009)
apresentaram um controlador preditivo de controle por faixa, obtendo uma lei
de controle que leva a planta a operar dentro da zona pré-definida, e ndo um
set-point fixo, a0 mesmo tempo em que o algoritmo procura dentro dessa faixa
um ponto Otimo de operacdo, determinado por um critério econdmico e

operacional. A estratégia de controle utilizada pelos autores é resumida na

Figura 7.
Objetivo
econdmico
y
_| Otimizadorem |_
tempo real
udes,k
v Zona de controle das
variaveis manipuladas
> MPC > e controladas
. (Unin s Unaxs Ymins Yimax)
X(k) min max min max
Au(k)
. y
y(k)
Observador |« Sistema

Figura 7 - Estrutura de controle (adaptado de Gonzalez e Odloak (2009))

A estrutura descrita na Figura 7 propde um otimizador operando em tempo real,
baseado em modelo estacionario da planta, que calcula o valor 6timo da
variavel manipulada uges de acordo com o0s critérios econdémicos pre-
estabelecidos. Esse valor 6timo € enviado ao controlador como variavel “alvo”,
ou seja, valor o6timo a ser atingindo pelo controlador preditivo, que o faz

procurando um valor dentro da faixa de controle das variaveis controladas (Ymin,

Ymax)-
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O valor incremental da variavel manipulada Au, é entdo enviado ao sistema

A

real cujas saidas § séao utilizadas pelo observador para corre¢cdo do estado

usado pelos modelos de predicao tanto do controlador como do otimizador X .

2.7 Aplicacao de controle preditivo

Entre as diversas aplicacdes encontradas para o controle preditivo, podem-se
destacar os estudos realizados para processos de cristalizacdo e processos de

evaporacao.

2.7.1 Cristalizacao

Os processos de cristalizacdo costumam utilizar modelos fenomenolégicos
obtidos de balancos de massa, energia e populacional para aplicacdo no
controlador. H4A uma grande diferenca no tipo de controle aplicado para
processos em batelada e processos continuos, principalmente pela maior
facilidade de se manipular as variaveis do primeiro caso para se atingir uma

determinada distribuicdo de particulas.

O objetivo de controle para cristalizadores em batelada costuma variar
dependendo da estratégia escolhida. Em sua revisdo, Shi et al (2006) listaram
alguns autores que definiram como objetivo de controle aproximar o maximo
possivel o tamanho médio dos cristais ao especificado sendo a curva de
resfriaimento a varidvel de decisdo, manipulando a temperatura do
equipamento. Seguindo esse mesmo objetivo, Shi et al (2006) escolheram
como objetivo minimizar o terceiro momento dependente da nucleacdo, ou
seja, minimizar a concentracdo de finos, tendo como variavel controlada a
temperatura do reator e monitorando a concentracdo de cristais. Esse
controlador forneceu um perfil de temperatura que, comparado a um perfil
linear pré-determinado, apresentou uma reducdo desejavel na concentracéo de
finos em 13,4 %.

Suarez et al (2009) compararam o controlador do tipo NMPC com um
controlador classico Pl num processo semi-batelada de producdo de acucar.
Para isso os autores modelaram o processo a partir do balanco populacional,

massa e energia. Diferentes estratégias foram estudadas, tais como o controle
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da supersaturacdo e concentracao de cristais, manipulando a temperatura do
cristalizador. O controlador preditivo permitiu um consumo menor de energia,
uma melhora no desempenho do crescimento dos cristais e uma maior

produtividade, se comparado ao controlador classico.

No mesmo trabalho antes citado, Shi et al (2006) estudaram um controlador
preditivo para um processo de cristalizagdo continua, cujo objetivo era
estabilizar o processo em malha fechada normalmente instavel em malha
aberta. As varidveis de controle desse sistema eram a temperatura do
cristalizador e a concentragcdo de cristais, partindo da suposicdo que era
possivel medir os quatro momentos representantes do balanco de momento no
equipamento. Os autores utilizaram o balanco de momento para o calculo do
tamanho médio das particulas, apresentando um desvio pouco significativo
comparado ao modelo de balanco populacional. Trabalho semelhante para
cristalizadores continuos foi realizado por Liu et al (2008), cuja funcéo obijetivo,
assim como Shi et al (2006), era minimizar uma fungdo de Lyapunov para

estabilidade.

Os exemplos descritos anteriormente tém em comum o uso de modelos fisicos
obtidos por balancos populacionais para aplicacdo do controlador. Porém, o
uso de controle preditivo em processos de cristalizacdo também pode ser
aplicado com outras metodologias. Rohani et al., 1999b utilizaram modelos
identificados por métodos lineares como o ARX e estruturas néo lineares
parametrizados por redes neurais para obter o modelo a ser aplicado no

controlador.

2.7.2 Evaporacao

Em processos evaporativos, sdo também utilizados modelos fenomenoldgicos
para aplicacdo no controlador preditivo. Cadet et al (1999) desenvolveram um
modelo a partir de balangcos de massa e energia para uma planta de
concentracdo de solucdo de sacarose. O processo era composto por um
sistema de evaporacdo por cinco efeitos com alimentacdo em série e era
aplicado industrialmente. O modelo validado com os dados da planta em
operacédo foi aplicado no controlador preditivo ndo linear. Com o objetivo
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principal de minimizar o consumo energético mantendo as condicbes
operacionais como temperaturas e concentracdo abaixo da saturacdo, 0s
autores concluiram que o controlador proposto € melhor do que um controlador
preditivo linear ou o controlador classico, que, naquele momento, mantinha a

planta em operacéo.

Outros autores utilizaram modelos identificados do processo para aplicagéo do
MPC, como fizeram Atuonwu et al (2009) e Damour et al (2010). Nos dois
trabalhos os autores utilizaram um modelo obtido por rede neural para
aplicacado no controlador avancado, dispensando a necessidade de criar um
modelo fisico e obtendo pequenas oscilacbes e rapida estabilizacdo das

variaveis se comparadas a um controlador PI classico.

2.8 Consideracoes

A descricdo de processos que aplicam o controlador preditivo com vantagem
sobre controladores classicos apresentados aqui contemplam processos de

cristalizacdo e processos evaporativos por multiplo-efeito em casos isolados.

No caso dos processos que envolviam cristalizacdo, os modelos propostos
para esses controladores focavam no fendbmeno acontecendo dentro de um
Unico equipamento cristalizador, sem a influencia dos fenbmenos externos que
afetariam a operacdo, como aconteceria numa operacdo em que a energia
necessaria para a operacdo de um cristalizador dependesse da operacdo de

outro cristalizador vizinho.

Do mesmo modo, os modelos propostos para sistemas de evaporacado que
dependem da energia fornecida por um evaporador vizinho tém seus modelos
focados nos fenébmenos de evaporacdo, muitas vezes aplicado a processos de
concentracédo de solugcdes. Para um processo de cristalizagéo por evaporacao
multiplo-efeito, utilizado na producéo de diversos produtos particulados, deve-
se a analisar os dois fendmenos, levando-se em conta os efeitos que um

cristalizador tera sobre o efeito vizinho.

Visando as possiveis aplicacdes industriais, nesse trabalho se propde estudar

um processo de cristalizacdo por multiplo-efeito, com foco no controle desse
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tipo processo. Como exemplo neste estudo sera considerado um processo de
producdo de cloreto de sdédio, historicamente feito em evaporadores de

circulacdo for¢cada, operando em multiplo-efeito (Badger, 1955).

O controlador estudado sera um preditivo com horizonte infinito IHMPC por
controle de faixas, devido a estabilidade intrinseca a esse controlador com a
possibilidade de manter a planta operando dentro de restricdes inerentes ao
processo. O controlador avancado sera comparado a um controlador classico
do tipo PID, para avaliar os ganhos que o controlador avancado pode trazer

para esse tipo de processo.

Para simular o processo foi criado um modelo a partir de balancos de massa,
energia e momento, considerando que o balanco de momento apresenta uma
maior simplicidade de resolucdo se comparado ao balanco populacional e

fornece as informacdes suficientes para os objetivos deste trabalho.
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3 METODOS

3.1 Descricao do processo

O fluxograma do processo proposto para a producdo de sal alimenticio é
apresentado na Figura 8. O sistema consiste de cinco cristalizadores
trabalhando em multiplo-efeito, comumente usado para a cristalizacdo de
cloreto de sédio. Cada efeito € composto por um cristalizador do tipo circulagédo
forcada. Os cinco efeitos sdo numerados da esquerda para direita como CR-
01, CR-02, CR-03, CR-04 e CR-05. Cada cristalizador é alimentado
paralelamente por uma solucdo saturada de salmoura através da perna de
circulacédo (corrente Ac) e pela perna elutriadora (corrente Ap), sendo a vazéo
de alimentacdo na perna elutriadora fixa para que se mantenham as condi¢des
de elutriacdo. Cada cristalizador é dotado de um sistema de recirculacdo e
aguecimento de suspenséo nos condensadores TC-01, TC-02, TC-03 TC-04 e
TC-05, que fara com que o solvente evapore quando este retornar ao
cristalizador, promovendo a supersaturagcdo na solugcdo, acarretando na

cristalizacdo dos cristais de cloreto de sadio.

O aquecimento da suspensdo em circulacdo do primeiro efeito se da pela
alimentacdo de vapor vivo (Vo) no condensador TC-01, enquanto 0s outros
trocadores de calor sdo alimentados pelo vapor gerado (Vj, i=1, 2, 3 e 4) em

cada efeito anterior.

O vapor vegetal gerado no ultimo efeito (Vs) € enviado a uma unidade de vacuo
composta por um ejetor que tem como finalidade promover a baixa pressao do

ultimo efeito.

Os produtos saem em suspensao pela perna elutriadora de cada efeito,

representados pelas correntes P; com i=1 a 5 na Figura 8.
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Figura 8 - Fluxograma Simplificado do Processo
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3.2 Modelo proposto

O modelo dindmico do processo de cristalizacdo evaporativa em 5 efeitos foi
desenvolvido a partir dos balancos de massa, energia e balancos de
momentos, derivados do balanco populacional para sistemas particulados
(Randolph e Larson, 1988). Tomaram-se como base os trabalhos realizados
por (Runyon et al., 1991; Lee e Lee, 1993; Miranda e Simpson, 2005), onde
foram desenvolvidos modelos para sistemas de evaporacdo multiplo-efeito e
para sistemas de circulacdo forcada, respectivamente. Para o modelo de
cristalizacdo, foram consultados trabalhos realizados por (Shi et al., 2006;
Lakatos et al., 2007) para cristalizadores continuos MSMPR, que podem ser
igualmente aplicados para cristalizadores de circulacdo forcada (Myerson,
2002). O modelo leva em conta as seguinte hipéteses:

¢ O volume de suspensdo em cada efeito é controlado de forma que nao

se perceba variacdo interna do volume total.
¢ Na&o ha perdas de energia para 0 meio externo

e A temperatura e a concentracdo de cristais sdo homogéneas em cada

cristalizador
e O calor latente varia com a temperatura de cada cristalizador
e O coeficiente global de troca térmica é constante
e Na&o ha agregacéao, quebra ou dissolugéo das particulas.

e A taxa de crescimento das particulas ndo varia com o tamanho dos

cristais.

3.2.1 Balang¢o de massa global

Para realizar os balancgos foi considerado como volume de controle o corpo do

cristalizador, como representado pela Figura 9.
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\

Figura 9 - Volume de controle para balancos
Pela lei da conservacdo de massa, tem-se que:

AcUmulo = Entra—sai + gerado —consumido

Aplicando ao volume de controle da Figura 9, o balanco de massa total € dado
por:

_dg/tli:ACi"‘Api_Pi_Vi (15)

Onde
e Acié avazdo massica de alimentagcdo na perna de elutriacao;
e Ap; avazdo massica de alimentacdo na perna elutriadora,;
e P, é avazao de produto em suspensao;
e V;é avazéo de vapor;

e M; é a massa total de suspensao no evaporador i.
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Inicialmente, supds-se que a variacdo do volume dentro do cristalizador é

. . dvt
minima, desprezando esse termo pode-se dizer que T:O, sendo Vi o
volume total dentro do cristalizador do efeito i, para i=1, 2,..,5.

De acordo com a relacdo 5, sabe-se que a densidade de uma suspenséo é
dependente da concentracéo de cristais, considerando que a densidade pode

~ M. : o~ )
ser calculada pela relacéo p. :V—t' , considerando que a variagao de volume é

nula pode-se escrever que:

avt, d(M/p) d(M,) _, 9(/p)

- —(1/ o =0
dt dt 1/ p) dt 'odt

E possivel notar que o inverso da variacdo de densidade do cristalizador sera
um valor muito pequeno e pode ser desprezado. Essa hipétese foi testada,
mostrando que a variacdo da densidade pouco influenciou no balango massico
global para o processo em questdo, como se pode ver no exemplo apresentado

no Anexo (Figura A. 1). Assim, pode-se dizer que a variacdo de massa dentro

L ) . dM,
do cristalizador sera nula, ou seja, T =0.

Finalmente, o balanco de massa global de cada efeito pode ser escrito como.

P =Ac, + Ap, -V, (16)

3.2.2 Balanco de momentos e soluto

Desprezando as taxas de agregacdo e quebra de particulas, o balanco de
momento pode ser escrito, a partir do modelo desenvolvido pelas Equacbes 3 e

4 como (Randolph e Larson, 1988):

dm. . : vVem. .
i i, d(logVt,) +z kM
dt Tt ~ Vt

= jGo(m,_, +am,)+0'Bo (17)

Onde
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e mjrepresenta o j-€simo momento

e Vi 0 volume total de suspensdo no cristalizador i, cuja variacdo €
desprezada.

e Vi é a vazao volumétrica total da corrente k

e Go ataxa de crescimento de cristais

e Bo ataxa de nucleacéo,

Sendo que a taxa de crescimento de cristais e a nucleagdo podem ser
representados pelas Equacgbes 18 e 19.

Go=Kk,(c—c,)°(-aL) (18)

Bo = k,Go" (19)

Sendo a uma constante empirica que relaciona a dependéncia da taxa de
crescimento com o tamanho L de cristais que pode ser considerada nula desde
que a taxa de crescimento € independente do tamanho dos cristais

(Grootscholten, 1982). Os valores adotados podem ser vistos nos Anexos.

Este balanco foi desenvolvido até o terceiro momento, proporcional a fracdo de

cristais em cada cristalizador.

Para o balanco de massa no soluto sendo cristalizado, pode-se escrever
(Myerson, 2002):

d (Ci) _ ' _ | _ _
&Vt e 2V o~ 2V 6 —3Go(p—c ) k,mVt (20)

Onde c; é a concentracdo de soluto no efeito i, k, o fator de volume do cristal e

¢ é afragdo de vazios e pode ser calculada por ¢ =1-k,m;.

3.2.3 Balanco de energia

Para realizar o balanco de energia desse processo, considerando o volume de
controle apresentado na Figura 9, é necessario visualizar alguns pontos onde

h& alguma troca de energia, a comecar pelo balanco de energia no lado vapor



56

do condensador. Para o esse balango considerou-se que a temperatura de
referéncia é de 273 K.

O condensador recebe vapor gerado de um efeito anterior. Considerando que o
vapor estd em equilibrio com a solucédo, a temperatura e a pressdo do vapor

gerado em cada efeito podem ser relacionadas pela equacédo de Antoine.

Bp
IOgPVi:Ap_T+C (21)

p

Sendo que essa relacdo sera diferente para uma salmoura saturada e agua

pura, as constantes para equagao de Antoine podem ser vistas no anexo.

Essa diferenca levard a formacao de um vapor superaguecido em cada efeito
(Nevers, 2002), ou seja, a temperatura do vapor (T;) formado sera maior do que
a temperatura do vapor saturado (Ts) a pressdo de operacao de cada efeito.
Essas informacdes sdo utilizadas para o balanco energético em volta do

condensador.

A energia fornecida ao efeito i pelo vapor gerado no efeito anterior,

considerando o calor sensivel da supersaturacdo pode ser dado por:

Q =V, [)’(Tsi—l) +Hv(T, ) - HV(TSH)]
(22)

Onde

e ) € a entalpia de vaporizacéo a temperatura de saturacéo Ts da agua na

presséo de operacao do cristalizador;

e H, é a entalpia do vapor a temperatura de operacédo do cristalizador T;.; e

a temperatura de saturagdo Ts.
e V;é avazao de vapor.

A equacdo geral de troca de energia no condensador é dada por:
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Qi :UiAiATIm (23)

Considerando que a dindmica de troca do condensador seja rapida o suficiente
para ser desprezivel (Lee e Lee, 1994) € possivel prever a vazdo de vapor do

efeito anterior igualando as Equacfes 22 e 23.

v _ U,AAT,
o [ATs L) + Hu(T,) - Hv(Ts, )] (24)
Sendo que
AT|m _ (TCE,i _Ti)
|n[T1—TCj (25)
Ti—l _Ti

Onde Tcg; € a temperatura da suspensao em recirculacdo apés o condensador.

Agora fazendo o balanco de energia para o lado da suspensdo no

condensador, é facil notar que o calor trocado pode ser dado por:
Q= CE,iCpCE, (TCE,i _T.) (26)

Onde Cg; € a vazdo massica de suspensdo na saida do condensador ( que é
também a entrada do cristalizador). Igualando as equacdes 23 e 26, é possivel

determinar a temperatura da suspensao na saida do condensador Tcg;.
U.A
Te. =T, ,—(T,,—T,)exp| — i 27
E,j 1 (T 1 ) Xp( CEiCpCE’i] ( )

O calor especifico da suspensao € dado pela média ponderada dos calores

especificos da salmoura e dos cristais.

Cps = ZX,CQ ( 28 )

1=1
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Com essas informagfes e considerando o volume de controle da Figura 9, é
possivel aplicar a lei de conservacao de energia e obter o seguinte balanco.

d(M,d—Ct:p,T,) = ApiCpAp,iTap,i + CEiCpCE,iTCE,i -CsCpT, —PCp;T, +

VLTS + HY(T) — HU(TS )] +V, o AH,, (29)
- W,

Onde

e Cp; € o calor especifico da suspenséo no estagio i;

e Cpap,i € 0 calor especifico da vazéo de entrada pela perna elutriadora no
estagio i;

e Cg é a vazdo massica de suspensdo que sai pela recirculacdo e
Co =As +CSi;

e Ta,i € atemperatura de alimentacdo na perna elutriadora,;

e T, é atemperatura no estagio i;

e Ww; é a fracdo massica de soluto na saturacéo

e A(T;) € o calor latente de vaporiza¢ao a temperatura T;;

e /AH € a entalpia de cristalizacao.

3.3 Identificacao do sistema — Modelo auto-regressivo
com entradas externas.

Na literatura especializada em controladores preditivos, destacam-se aqueles
cujos algoritmos foram desenvolvidos para realizar predigbes discretas no
tempo, ou seja, para determinados instantes de tempo k+n. Wang (2008) cita
que os algoritmos discretos no tempo foram o0s primeiros a serem
desenvolvidos devido a sua grande relevancia para aplicagdo industrial e uma

maior facilidade para seu desenvolvimento.
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Este trabalho utiliza algoritmos discretos no tempo para aplicagdo do
controlador preditivo, seguindo outros trabalhos desenvolvidos para este tipo
de controlador (Rawlings et al, 1993; Gonzalez e Odloak, 2009; Rodrigues e
Odloak, 2003). Por isso faz-se necessario que o modelo utilizado para predicédo

do controlador também seja discreto no tempo.

O modelo dindmico desenvolvido anteriormente € continuo no tempo, sendo
entdo necessario encontrar a partir desse modelo continuo um modelo discreto
gue represente a dinamica da planta de cristalizacdo e possa ser utilizado pelo
controlador preditivo. O modelo discreto € composto por diversos modelos do
tipo SISO.

Para identificar os modelos discretos, partiu-se da simulagcdo do modelo
continuo perturbando as variaveis de temperatura do primeiro e quinto efeito e
as vazoes de alimentacdo de salmoura dos cinco efeitos. As respostas da
concentracdo de cristais nos cristalizadores as perturbacfes degrau foram
coletados para identificacdo. Esse método € comumente utilizado em

processos reais para identificar modelos discretos das plantas em operacéao.

A partir dos dados levantados com as perturbacdes, os modelos discretos
foram identificados pelo método auto-regressivo com entradas externas (ARX

do inglés autoregressive with exogenous inputs).
De acordo com Aguirre (2007) um modelo ARX pode ser obtido a partir do

modelo geral de representacédo de tempo discreto:

B@ 4y C@
A k) =——u(k) +——=Vv(k
(@Y0) = ¢ Su+ 5 ) (30)

Dado que
e v(Kk) o ruido branco no instante k;
e y(k) a variavel de saida no instante k ;
¢ u(k) a variavel de entrada no instante k;

e q'éooperador de atraso, de forma que y(k)q'=y(k-1).



60

Tomando-se C(q)=D(q)=F(q)=1, sendo A(q) e B(q) polinbmios arbitrarios, o
modelo ARX ser& obtido pela seguinte representacao.

A(@)y(k) = B(q)u(k) +v(k) (31)
Os polindbmios A(qg) e B(q) sao representados por:

A@)=1-aq’'-..—a,q" (32)

B(q)=bg™ +..+b, g™ (33)

A andlise da perturbacdo degrau aplicado ao modelo continuo e os modelos

discretos identificados podem ser vistos na proxima secao deste trabalho.

3.4 Controlador Proporcional, Integral e Derivativo

A estratégia de controle baseada em controladores PID foi realizada conforme
sugerido por Myerson (2002) para esse tipo de processo, sendo que em todos
os efeitos a concentracéo de cristais era controlada pela vazéo de alimentacéo
e as temperaturas do primeiro e do ultimo efeito eram controladas pela

temperatura do vapor vivo e pela pressao do quinto efeito, respectivamente.

A lei de controle foi implementada conforme a Equacdo 34 para o controle

classico.

u(t) = K e(t) + K, I;e(r)dr +K, %e(t) (34)

Sendo Ky, K; e K4 0s ganhos proporcional, integral e derivativo e e(t) o erro da

variavel controlada em relagéo ao set-point predefinido e(t)=ysp-y(t).
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3.5 Controlador preditivo de horizonte infinito com

controle por faixas

Considerando um sistema multivariavel com nu entradas e ny saidas e
representando a funcdo de transferéncia de Laplace que relaciona a entrada u;

e a saida y; por

nb
b.yjy0 +bi,j,1s+"'+bi,j,nbs

Givl'(s): I 2 na
(L+a;,8+a ;5 +.+d ,S")S

(35)

i,j,na
{na,nb e N|nb <na+1}

Sendo os polos do sistema distinguiveis, é possivel escrever a resposta de um
modelo a uma perturbacdo degrau como na Equacéo 36 (Rodrigues e Odloak,
2003):

S =d?, + > [d°, ™ (36)

Onde r,, para I=1,2,...,na s&o os polos do sistema e os coeficientes d°, d?,...,dna°
sdo obtidos pela expansdo em fracdes parciais da resposta ao degrau da

funcéo transferéncia G;; e t, representa o tempo amostral.

Assumindo que o sistema a ser controlado pode ser representado na forma de
estado de espaco, um controlador do tipo MPC livre de offset pode ser

representado na seguinte forma, conforme Gonzalez e Odloak (2009):
x*(k +1) ly  Onyna || X (k) D°

= ’ + Au(k 37
|:Xd (k +1):| |:0nd,ny F Xd (k) Dd FN ( ) ( )

y() =1, \P]m (38)

Sendo que



62

Xs=|:)(1 Xny:IT,XSERny, (39)

X =[Xs v Xy | o X €T, (40)

fyaeal | gyl gf

F = diag (erl‘l‘lT ...erl‘l‘naT “.erl‘nu,naT .“er"Y)l,lT e ) ny,nu‘naT ) ( 41 )

F e Cndxnd ’

Au(k) =u(k) —u(k -1), ()
© Ol,nuna

Y= ,\IJERnyxnd (43)

Ol,nuna ()

CD:[]_ 1]’(D€Rnuna (44)
d), ... dp,

DOZ ,DO c R (45)
dr?y’l dr?y,nu

D¢ =diag (dy} ...y poer Oy 1Oy 10y 1 ey oAy ) (46)

Dd c Cndxnd
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‘]1

N = ,NeRndxnu (47)
‘Jl
10 0]
10 -0

Ji _ ,Ji ERnunaxnu (48)
00 -1
0 0 - 1]

A componente x° do vetor de estado corresponde aos polos integradores
produzidos pela forma incremental do modelo, e x corresponde aos polos

estaveis do sistema.

3.5.1 Funcéo custo

Como discutido anteriormente, o controlador do tipo MPC resolve a cada tempo
amostral um problema de otimizacao para alcancar os set-points dependendo

das condicdes de processo, conforme Equacéo 6.

Esse problema pode ser estendido para que se possa levar em consideracao a
otimizacdo em tempo real (RTO) da planta através de um modelo estacionario,
respeitando a operacdo dentro de uma faixa de controle pré-definida. Esse
controlador estendido (Equacéo 49) foi proposto por Gonzalez e Odloak (2009)
e foi adotado para o controle da planta de cristalizagdo por multiplo-efeito.

Vo = D0+ §1K) = Vi = 6,07 Q, (y(K+ J 1K) =Y = 5,0+
=0
d . _ (49)
+Z(U(k + ] | k) _udes,k _5u,k)T Qu (U(k + ] | k) _udes,k _5u,k) +
=0

m-1

+> Au(k+ j[K) RAUGK+ ] [K)+67,S, 8, +67, S8

yoy.k u“uk?
j=0
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A fungéo custo estendida acima e utilizada para se obter o controlador,

resolvendo-se o seguinte problema de otimizacao:

min V,,

Auk !ysp,k '(Sy‘k 'b‘u,k

Sujeito a

—Au,, <Au(k+ j|k) <Au,,
j=0,1,..,m-1
Au(k+jlk)=0:j>m

i
Upin SUK=1)+ D Au(k+i|k) <u

i=0

j=01..,m-1
Yimin S Yspi < Yo

X (k) + D°Au, -y, —5,, =0
u(k —1) + D"AU, — Uy — 3, =0

u,

max

(50)

(51)

Sendo que Q, e Q, representam o0s pesos adotados para as variaveis

manipuladas e controladas u e y respectivamente. S, e Sy sS40 0S pesos para

as variaveis de folga 6, e J,. Uges € 0 valor Gtimo da variavel manipulada

calculado pela camada de otimizacdo em tempo real (RTO) que fica acima da

camada de controle preditivo na estrutura de controle da planta. ys,« € 0 valor

o0timo da variavel controlada que também é uma variavel de decisdo do

controlador.

Os mesmos autores desenvolveram a Equacéo 49, eliminando o problema da

soma infinita e tornando possivel a sua

reapresentando-a na forma da Equacéo 52.

computacional,
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V,, = i{(y(k + 1K) = Vo = 6,0 Q (YK + J 1K) =Yy = 5,40 +
j=0
UK+ 1K) = Uges =) Qu UK+ 1K) = Uges =&, )3+ (52)

+§Au(k+ JIK)TRAUK + j 1K)+ (x* (kK +m k)T Q(x* (k +m|k)) +

j=0

+67,8,8, +61,.S,6

yoyk u-uk?

A matriz (3 € obtida pela solucdo da equacao de Lyapunov (Equacéo 53).

Q=¥"Q¥+F'QF (53)

3.5.2 Representacédo na forma quadrética

Como brevemente discutido anteriormente, pode-se reduzir o problema
definido em 50 e 51 a um problema de programacéo quadratica. Dentro dessa
perspectiva foi necessario adaptar o problema para que tenha a forma da

Equacéo 8.

Para isso, a funcao custo representada pela Equacao 52 foi dividida em quatro
termos seguindo a mesma metodologia utilizada por Santoro (2011) em sua
dissertacdo, que desenvolveu um controlador preditivo para sistemas

integradores com tempo morto.

m-1
Viw = 2 A+ §1K) = Yo = 8,107 Q (Y (K + JIK) = Vg =6, ) +
i=0

1°termo

(UK + 1K) = Uges o = Fy)" QUK + 1K) —Ugegy =8, )3+

2°termo

+§Au(k+ JIK) RAUCK + 1K)+ (x* (k+m[K)TQ(x* (k +m|k)) +

j=0

4°termo

3°termo

+6,,S,8, ) +6,,S,0,

y7y.k u“uk?

3.5.3 Primeiro termo

Considera-se o primeiro termo da funcao objetivo.
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rqu__‘,{(xl(k + 1K) = Yo =61 Q (Y (K + J 1K) = Yy =3y )

Para desenvolver o primeiro termo da Equacgéo 52, primeiramente considerou-
se 0 modelo em espaco de estados para reescrever a variavel de saida y(k+j|k)

conforme se vé a sequir:

y(k+ j| k) = CAX(K + j—1) + CBAu(k + j -1) (54)

Sendo que A, B e C sdo matrizes do modelo em variaveis de estado definido

na Equacao 10.

Considerando que o primeiro termo da Equacéo 52 é definido para os instantes
k+j, sendo j = 0, 1, 2, ...,m-1, pode-se expandir a varidvel de saida para os

instante de tempo.
y(k) =Cx(k)
y(k +1) = CAx(k) +CBAu(k)
y(k+2| k) =CAx(k +1| k) +CBAu(k +1| k)
= CA*x(k) + CABAu(k | k) + CBAu(k +1| k)
y(k +3] k) = CA’x(k) + CA’BAu(k | k) + CABAu(k +1| k) +CBAu(k +2| k)

y(k +m—1) = CA™'x(k) + CA" *BAu(k | k) +...+ CABAu(k + m—2) +

+CBAu(k + m-1) (55)

Rearranjando na forma matricial, o vetor de saidas preditas pode ser escrito

como
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ykklk) ][ C ] 0 0 -0 01 Au(k]k)
y(k +1]k) CA CB 0 -0 0 Au(k +1]k)
y(k+2|k) |=| CA? |x(k)+| CAB cB . 0 0 Au(k +21]k)
| y(k+m-1|k)| | CA™] | CA"™?B CA™®B .- CAB CB || Au(k+m-1|K) ]
— v
y A B Auy
(56)

Ou representando por uma forma simplificada;

¥ = Ax(k) + BAu, (57)

Onde as matrizes A, B e ys&o respectivamente

S
CA
A=| CA?
| CA™]
0 0 0 0]
CB 0 0 0
B=| CAB CB . O© 0
| CA™?B CA™°B .- CAB CB|

y =Ly(k 1K), y(k+1[k); y(k +2[k);...; y(k + m=1] k)]

Considerando que as variaveis de folga e 0 ysp S@0 0s mesmos para j=0, 1, 2,

..., m-1, pode-se reescrever o primeiro termo como
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(VK TK) =Ty Y = 18,0 T Qy (F(K TK) =Ty g = T, 8,4 (58)

Para I_ny:[lnylny - 1, I' , sendo que I, é uma matriz identidade de

dimensdes ny.

Substituindo y da Equacédo 57 na Equacéo 58 finalmente chega-se a:

(AX(k) + EAuk _I_ny ysp,k - I_ny5y,k)T Qy(AX(k) + EAUk - I_nyysp,k - I_nyé‘y,k) ( 59 )

Sendo Qy=diag[Qy Qy}

3.5.4 Segundo termo

Considera-se o segundo termo da funcéo objetivo.

m-1

Z(U(k + J | k)_udes,k _5u,k)T Qu (U(k + J | k)_udes,k _5u,k)

i=0

Por definicdo, sabe-se que a variacdo nas entradas é dada por

Au(k+ jlk)=u(k+jlk)—u(k+J-1[K) rearranjando essa equacdo de modo a

isolar a entrada u no instante k+j, tem-se:
u(k+ j|k)=Au(k+ j|k)+u(k+j-1) (60)

Da mesma forma como no primeiro termo, o segundo termo é definido para os
instantes k+j, sendo j = 0, 1, 2, ...,m-1. Assim, pode-se expandir a variavel de

entrada u para os instantes de tempo.

u(k) =Au(k) +u(k -1

u(k +1) = Au(k +1) + Au(k) +u(k —1)
u(k+m-2)=Au(k+m-1)+Au(k + m—2)+...+ Au(k) +u(k -1)

Como feito para as saidas preditas (Equacgdo 56), o vetor de entradas pode ser

definido como:
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u(k) l, 0 - O Au(k) .
u(k +1) Iy 1o o Au(k +1) o
= + u(k -1
: : : 0 : : (k=D (61)
utk+m-1) I 1w - Lol Au(k+m-1) o
Uy Iy, Auy Tou

Escrevendo a Equagdo 61 na forma simplificada tem-se que:

u =I1,Au, +1 u(k-1) (62)

Dai, substituindo a Equacdo 62 no segundo termo da Equacdo 52, pode-se

reescrever o segundo termo na seguinte forma:

(HnuAuk + I_nuu(k _1) - I_nuudes,k - I_nué‘u,k)-r Qu (HnuAuk + I_nuu(k _1) - I_nuudes,k - I_nué‘u,k)

(63)
Onde Q, = diag (QU QUJ
m
Inu 0 t 0 nu
Inu Inu T T Inu H H H
I, = . 0 e |,=| . | sendo I, matrizes identidades de

nu nu nu nu

dimensdes nu.

3.5.5 Terceiro termo
Considera-se o terceiro termo da fungéo objetivo.

m-1
> Au(k+ j1K)"RAu(k + j | k)

j=0

O tratamento para o terceiro termo é o mesmo utilizado para os termos
anteriores. Definindo Au para os instantes j=0, 1, 2, ..., 3, o terceiro termo é

expandido para os instantes de tempo atual k até k+m-1:
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Au(k +1| k)" RAu(k +1| k)
Au(k +m—1| k)" RAu(k + m—1|k)

Observa-se que, como na Equacéo 56 e 61, é possivel escrever a variavel AU

na forma vetorial.

T

Au(k) R 0 - 0 Au(k)
Au(k +1) 0 R . : Au(k +1)
: Do 0 :
Au(k+m-=-1)| [0 0 -+ R Au(k+m-1) (64)
Auy R Auy

Que pode ser escrito na seguinte forma simplificada

Au] RAU, (65)

Onde ﬁdiag{R R}
m

3.5.6 Quarto termo

Considera-se o quarto termo da funcéo objetivo.
(x* (k+m[ k)" Q(x" (k +m|k))

Para um controlador preditivo de horizonte infinito, para o termo x que
representa os modos do sistema, pode-se escrever a seguinte relacao
(Gonzalez e Odloak, 2009):

x? (k +m|k) = F x* (k) + F,Au, (66)
Sendo que

Fo=[Oway F" Ouu | € F,=[DF'"N D'F™N ... D'FN]

ndxny
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Substituindo a relacdo apresentada em (66) no quarto termo da funcdo custo,
esse podera ser reescrito conforme (67).

(Fx (k) +F,Au)"Q, (F x* (k) +F,Au, )" (67)
Com Q, =diag [(5 Q]
m

e Q pode ser obtido pela funcéo de Lyapunov 53.

Definidos os quatro termos, podemos substitui-los na Equacédo 52 obtendo a

seguinte relagao:

Viw = (AX(K) +BAU, =T Ve, = 1,,6,,)" Q, (AX(K) + BAU, =T, Yo — 1,,6,,) +
+(HnuAuk + I_nuu(k _1) - I_nuudes,k - I_r1u5u,k)T Qu (HnuAuk + I_nuu(k _l) - I_nuudes,k - I_r1u5u,k) +
+Aug RAU; + (Fx? (k) + F,Au )T Q, (Fx? (k) + F,AU )T +85,S,8,  + 541 Sy,

y~y.k u~u,k
(68)

Que ¢é substituida no problema de otimizacdo definido em 50 sujeito as
restricbes apresentadas em 51.

Assim pode-se reorganizar a fungcdo 68 de modo que se assemelhe a forma
quadratica apresentada em 8.

Viy =XTHX +2f"X +C (8)

Sendo que para o problema especifico de controle por faixa, as variaveis

calculadas sao definidas abaixo:

Au,

ysp,k
1)

y,k

5u,k

X = (69)
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a, b, c, d,

€ Tuw On Ny

Fazendo para H = e f=[q, r, s, t ], desenvolvendo

Iy jH IH H
r‘nH nH 0H pH
a Equacdo 68 e rearranjando todas as variaveis para que se assemelham a
Equacéo 8, tem-se que os termos de H s&o definidos pelo seguinte conjunto de

equacoes.

a, = I§T(§yl§+lﬂu(§unnu +F'Q,F,

bH :_gTle_ny
b, =c,
dH =_H-r:u(\_)u|_nu

—r =
Py =_Inu(-\-)ulnu +Su

qf = _XI 'E‘T(jyg _[H-r:u(jul_nu (U(k _1) - udes,k):IT + (U (k _l) - udes,k)T I_n-[J(janu +
+xTFIQ,F, +(FQ,F.x")’

i =35 :_XI'E‘TQyI_ny _(I_nz/éy'z‘xk)T

t

—(U (k _l) - udes,k )T I_n-ll-JQU I_nu Su - (I_nzéu I_nu (U (k _1) - udes,k ))T

O termo C da Equacéo 8 pode ser escrito como:
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C=x N(ﬁy Ax +x"F'Q,F x’

A programagédo desse algoritmo foi realizada dentro da estrutura do controle
preditivo apresentado na Figura 7.

3.6 O otimizador

Um dos parametros utilizados pelo controlador para determinar o ponto de
operacdo da planta € o valor 6timo das variaveis manipuladas Uges, €SSes
valores 6timos podem ser calculados por um problema de otimizacdo onde a
funcdo objetivo atende a critérios econémicos. Para este trabalho definiu-se
como objetivo de otimiza¢do a minimizacdo do consumo energético da planta,
que sera calculado a cada tempo amostral fornecendo dados para o

controlador IHMPC, conforme esquema da Figura 7.

3.6.1 Desenvolvimento do problema de otimizacdo - minimo

consumo de energia

O consumo energético para essa planta pode ser definido como a energia
gasta para produzir 1 kg de cristal. Desprezando os gastos energéticos de
equipamentos periféricos, cujo consumo é pouco significativo comparado ao
consumo de vapor vivo, 0 consumo energético € determinado pelo calor latente
fornecido pelo vapor vivo V, dividido pela massa total de cristais produzido no

intervalo de tempo determinado:

_ Vo [/I(TSO) + HV(TO) - HV(TSO)]
- ZSZPiXi (70)

Con

5
Sendo que o termo Z Px € a producéo total da planta dentro daquele intervalo
i=1

de tempo e o termo do numerador é a energia consumida pelo sistema.

Pelo balanco de massa geral, a Equacdo 16 relaciona a producdo P com as

vazobes de entrada Aci e Api e a agua evaporada Vi.

Fazendo
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A‘I’,i :A,i+Ap,i (71)

Desconsiderando efeitos de supersaturacdo, pode-se notar que um simples

balanco de massa de cristais pode ser escrito como:

d('\(/iltiXi) = ApiXapi T CaiXeei = CiXi = BX; +V, 1XV—IW. (72)
para

e (73)
e

CeXeor = Act Xas +CaX, (74)

E considerando as Equacdes 73 e 74 e substituindo V; da Equacao 72 pode-se

escrever para o estado estacionario que.

0= A Xy =R+ (A ~R) (75)
Isolando P;.

Ar,i[xap,i—l_ ﬁVI j
p_ 1 Wi (76)

As alimentacdes A;; estdo entre as variaveis manipuladas calculadas, que na

sua forma adimensional séo os valores de u (Equacéo 52).

Assim sendo, pode-se escrever
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Ar,i = uiAadm,i + Aadm,i (77)

Da mesma forma

X =Y, (k)xadm,i *+ Xadm,i (78)

O termo xi (fracdo massica de cristais no efeito i) pode ser calculado pelo

modelo de espaco de estados y(k) da Equacao 10, tal que

y; (k) =1; (CAx(k) + CBu(k)) (79)

Onde o termo |; € um vetor linha que isola a variavel x; desejada (relativo ao

efeito) tal que

L] [1 000 0
,| |0 1000
l,|=/0 0 1 00 (80)
,| |0 0010
1,] [0 0 00 1]

Pode-se reescrever utilizando as Equagbes de 76 a 79 o denominador da

Equacéo 70 como:

(ui (K) Aumii + A, )[Xap,i + j[ I, (CAX(K) +CBuU(K) ) X,; + Xadm,i]

W,
1-w

5 5
PiXi = z

) i1 Wi

adm, i + Xadm,i + 1—W

(Ii (CAx(k) +CBu(k))x

(81)

Portanto, a funcéo objetivo sera
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Vo [A(Tsy) + HV(Ty) — Hv(Ts,)]

Con=
i (uiAadm,i + Aadm,ii )[Xap,i + 11\/;/\/' j[h (CAX(k) + CBU(k)) Xadm,i + Xadm,i]
= [Ii (CAX(K) +CBU(K)) Xagm i + Xagmi + W J
' Tol-w,

(82)

A cada tempo amostral serd resolvido o problema de otimizagcdo, como
demonstrado na Figura 7 procurando pelo valor das variaveis de entrada

otimas Uges que minimizem o consumo de energia conforme definido abaixo.

minCon (83)

Sujeito a

Upin SU <UL

min —

84
ymin < ysp,k < ymax' ( )

3.7 Estratégia de simulacao

Para avaliar os dois controladores propostos para a unidade de cristalizagao
multiplo-efeito, estruturou-se o modelo em duas secdes. A primeira secdo
corresponde a planta, onde a partir do modelo fisico proposto é simulado o
processo, nessa etapa a simulacao representa a operacéo real da planta. A
segunda secdo corresponde a simulacdo do controlador, nesta ultima foram
programados os controladores do tipo PID e o IHMPC, utilizados conforme as
avaliacbes propostas. A Figura 10 representa de forma simplificada e genérica
a logica utilizada para a simulagdo, dividindo em duas secodes
dependentemente interligadas: O processo, simulacdo que representa a
operacédo real da planta, e o controlador. Toda a simulacéo foi realizada em

software Matlab®.
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Valores iniciais

Processo Controle

Figura 10 - Esquema simplificado de simulag¢éo do processo.

Na secao onde € simulado o processo sdo fornecidas as condi¢Bes iniciais
como vazdes de alimentacdo de salmoura A, temperaturas e pressdes das
correntes e dos cristalizadores. Essas condicbes servem como entrada para o
modelo fisico que gera um conjunto de dados de saida, como por exemplo a
concentracdo de cristais em cada efeito. Esses dados gerados pelo processo
sdo entdo alimentados a secdo onde é simulado o controlador. A partir das
informacdes fornecidas pelo processo o controlador calculara novas variaveis

de entrada para manter a operacéo dentro dos patamares desejados.

As informacdes geradas pelo controlador sdo entdo realimentadas a secao da
esquerda da Figura 9 para simulacdo do processo, esse realizara uma nova
simulagcdo dinamica utilizando os novos parametros determinados pelo
controlador. A resposta gerada pela simulacao da planta serd entdo novamente
enviada para o controlador onde esses dados serdo utilizados para que o
controlador novamente determine as novas condicdes de operagdo se essas

ainda estiverem diferentes das condi¢des pré-estabelecidas para a operacéao.

A atuacdo do controlador ocorre a cada periodo amostral t,, que para esse
processo foi determinado em 10 minutos considerando a dinadmica do

processo.

Os calculos dos controladores foram realizados de acordo com o tipo testado: o

controlador PID e o controlador IHMPC.
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3.7.1 Simulacéo da planta

A estratégia de simulacdo da planta de cristalizacdo por evaporagdo multiplo-
efeito foi determinada considerando a influéncia que cada efeito tem sobre o

efeito posterior ou anterior.

Para cada efeito, foram utilizadas as Equacdes de 16 a 29 apresentadas
anteriormente. Cada cristalizador é descrito por sete equacdes diferenciais que
representam os balancos de massa, energia, soluto e momentos (Equacdes
17, 20 e 29 sendo que a primeira € desenvolvida para os momentos 0, 1, 2 e

3). As propriedades fisicas estdo no anexo deste trabalho.

Observando a Figura 8 percebe-se que o0s cinco cristalizadores estéo
interligados entre si devido ao uso do vapor gerado por um efeito para
fornecimento de energia no efeito seguinte. Isso faz com que as equacodes
diferenciais que representam as dinamicas de cada efeito dependam de
informacg0des geradas pela resolucdo das equacgdes dos cristalizadores vizinhos.
Essa integracdo de dados é realizada pelo balanco de energia em torno dos
condensadores (Equacéo 23 a 27) utilizando para os calculos a temperatura e
vazao do vapor do efeito a montante do condensador e a temperatura e vazao

de suspensao da linha de circulacdo a jusante do condensador.

Assim as 35 equacbes de balancos dinamicos que modelam todos os
cristalizadores formam um sistema de equacdes diferenciais ordinarias (EDOSs)

a serem resolvidas simultaneamente por método numerico.

O software Matlab® apresenta sete métodos para a resolucdo de sistemas de
EDOs. Nao foram observadas diferencas nas respostas geradas por cada um
deles, sendo entdo adotado o meétodo de Gear (odel5s) como padréo,
simplesmente por apresentar um menor tempo de resolucdo do modelo

fenomenoldgico.
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Primeito efeito

T2 T1,Q1L, V1

y

Segundo efeito

T3 T2,Q2,V2

Terceiro efeito

T4 T3,Q3,V3

Quarto efeito

T5 T4, Q4, V4

Quinto efeito

Figura 11 - Dependéncia de variaveis entre os efeitos.

A Figura 11 representa simplificadamente a solu¢gdo do modelo de simulacao
da unidade de cristalizacdo por multiplo-efeito descrita anteriormente. Cada
bloco da figura € composto pelo conjunto de equacfes que representam 0S

fendmenos fisicos de cada efeito. Cada efeito recebe e fornece informacdes
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para o efeito vizinho para resolugédo simultanea de todos os blocos. A solugao
de todos os blocos é realizada a cada instante da integragdo numeérica.

A integracdo € realizada até que se atinja o tempo t pré-determinado, esse
tempo pode ser de 30 horas se simulado um sistema aberto ou de 10 minutos

para cada atuacao do controlador.

3.7.2 Controle PID

A estrutura utilizada para a simulacdo do controlador do tipo PID esta
representada na figura 7 e se baseia nas sugestdes presentes no trabalho de

Myerson (2002) para esse tipo de processo.

Para cada efeito existe uma valvula na alimentacdo de salmoura Ac que
controla a concentracdo de cristais dentro do cristalizador a partir de uma

leitura de densidade da suspensao na saida de produto P.

Apenas as temperaturas do primeiro e do quinto efeitos sédo controladas,
sendo que o controle de temperatura do primeiro efeito € realizado por
manipulacdo do vapor vivo alimentado no condensador enquanto a
temperatura do quinto efeito € controlada manipulando-se a vaz&o do ejetor,
aqui representada pela respectiva pressao nesse equipamento, responsavel
pelo ajuste de pressdo do quinto efeito. A vazdo do vapor vivo estd ligada
diretamente a sua temperatura e inversamente a temperatura do primeiro
cristalizador, tendo em vista que ela depende da troca térmica no primeiro
condensador (Equacdo 24), sendo assim considera-se que € manipulada a
fonte do vapor vivo de forma a determinar sua temperatura e

consequentemente sua vazao.

Em todos os efeitos ha um controle de nivel atuando na vazéao de saida
de produto P, porém esse controlador ndo faz parte da estrutura PID estudada.
Considera-se que a dinamica dessa variavel é rapida suficiente tal que seu
efeito na estrutura de controle é desprezivel, conforme hip6tese assumida no

desenvolvimento do modelo fenomenoldgico.
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O Controlador PID foi aplicado para o controle das variaveis temperatura do
efeito 1 e 5 e concentragcdo de cristais em cada um dos cinco efeitos, o

esquema utilizado para cada uma dessas variaveis pode ser visto na Figura 12.

t
—— 3 PD U I planta y® >

Figura 12 - Esquema de aplica¢édo do controlador PID

Para esse controlador, foi definido um “set-point” para cada variavel, cujo erro
e(t) é calculado pela diferenca entre o “set-point” e do valor da variavel
controlada resultante do processo ysp-y(t). O erro calculado € entéo usado pelo
controlador PID, através da Equacéo 33, para definir a acdo u(t) a ser aplicada

na planta para correcao dos erros.

Os “set-points” foram definidos como o ponto 6timo de operagdo para

condicBes de projeto em estado estacionario.

Para ajustar o controlador PID utilizou-se o método de otimizacdo que
apresenta como resposta 0s parametros do controlador, procurando o ajuste
que forneca o menor valor de ITAE (“integral of the time-weighted absolute

error”), conforme Equacao 83.

ITAE = jo “tle(t)|dt (85)

Apbés o primeiro ajuste do controlador pelo método de otimizagdo, o0s
parametros foram ressintonizados por tentativa e erro até que foi encontrado o

melhor ajuste da planta como um todo.

As variadveis manipuladas u e variaveis controladas y sdo as representacdes

adimensionais, na forma:
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_ VarManip —VarManip,
- VarManip,

u

(86)

ref ( 87 )

3.7.3 Controlador preditivo

Para simulacdo do controlador preditivo, seguiu-se a estrutura apresentada na
Figura 6 e discutida na sec¢do 3.6. As variaveis manipuladas e controladas sao

as mesmas utilizadas pelo controlador PID.

Nessa estrutura o otimizador resolve o problema de RTO definido em 83 cujo
objetivo € calcular os valores 6timos para as variaveis de entrada Uges que
ditem o minimo custo energético de acordo com a funcdo estatica 82,

respeitando as restricdes apresentadas em 84.

Para resolucdo desse problema o otimizador em estado estacionario é

alimentado com informagdes do ultimo estado conhecido da planta X(k) e os

limites operacionais pré-estabelecidos.

O controlador MPC é entao alimentado com a variavel “alvo” uges € com as

informacdes do ultimo estado conhecido da planta x(k). Com esses dados o
controlador resolve o problema determinado em (50) predizendo o estado

futuro da planta, determinando o incremento Au, a ser aplicado nas variaveis

manipuladas da unidade de cristalizagdo por multiplo-efeito.

As informacdes geradas pela planta yi a partir das mudancas determinada pelo

controlador sdo lidas por um observador que estima o estado xX(k). O

estimador de estado utilizado é o Filtro de Kalman (Equacgéo 13).

Assim, o novo estado € utilizado novamente pelo RTO e pelo controlador para
gue um novo procedimento de célculo seja realizado. O otimizador e o

controlador operam a cada tempo amostral t; determinado.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Malha aberta

A partir dos balancos de massa e energia, e através do algoritmo desenvolvido
foi possivel simular o sistema de evaporacdo por multiplo-efeito em malha
aberta por tempo suficiente para que se atingisse o estado estacionario. Para a
essa simulacdo foram considerados os dados iniciais de processo da Tabela 1.

Tabela 1 - Condic¢fes iniciais de processo para operacao

Efeito
1 2 3 4 5

Ap [kg/h] 29000 26000 24000 25000 26000
Ac [kg/h] 14000 13000 12000 13000 13000
Cs [kg/h] 3000000 2800000 2600000 2500000 2700000
TO [°C] 115 101 80 67,08 50,6
Te [°C] 73 65 56 47 37
Pressdo [bar] 1,25 0,78 0,35 0,208 0,095
c [kg/m3] 370 370 370 360 360

X 0,204 0,204 0,204 0,204 0,204

Sendo Ap a vazao de alimentacdo na perna elutriadora, Ac a vazado de
alimentacdo de salmoura na circulacdo, Cs a vazao de suspensdo na linha de
circulagéo forcada, TO é a temperatura inicial de simulag&o dos cristalizadores
a pressao indicada, Te a temperatura de entrada da salmoura saturada, c a
concentracéo inicial de soluto e x a fragdo massica de cristais. A temperatura e
vazao de vapor vivo é respectivamente 127 °C e 18000 kg/h. E a presséao do
ejetor de 0,072 bar.

Inicialmente esses dados foram utilizados para simulacdo da unidade sem
controlador, com o intuito de conhecer o comportamento dindmico apresentado

a sequir.
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Figura 13 - Temperatura do primeiro efeito ao longo do tempo.
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Figura 14 - Fracao de solidos do primeiro efeito ao longo do tempo
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Figura 15 - Temperatura do segundo efeito ao longo do tempo
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Figura 16 - Fracéo de solidos do segundo efeito ao longo do tempo

85



87

86

85

84

83

Temperatura [°C]

82

81

80
0

Temperatura no 3° efeito

86

E

E

E

e B o0 o0 oo oo

10

15
Tempo [h]

20

25

30

Figura 17 - Temperatura do terceiro efeito ao longo do tempo
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Figura 18 - Fracao de solidos do terceiro efeito ao longo do tempo
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Figura 19 - Temperatura do quarto efeito ao longo do tempo
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Figura 20 - Fracdo de solidos do quarto efeito ao longo do tempo
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Figura 21 - Temperatura do quinto efeito ao longo do tempo
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Figura 22 - Fracéo de solidos do quinto efeito ao longo do tempo

A Figura 13 até a Figura 22 mostram o resultado da simulagéo considerando
uma mesma fracdo massica inicial de produto de 0,204 para todos os efeitos.

Observa-se que a dinamica da temperatura dos sistemas (se considerarmos
cada efeito como um sistema diferente) é bem diferente da dindmica da fragédo
massica de cristais. O tempo necessario para a temperatura de cada efeito

atingir o estado estacionario é de aproximadamente 2 horas enquanto que o
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tempo para a fracdo de cristais atingir o estado estacionario é superior a 20
horas. Essa diferenca pode ser explicada pelo fato de a variagdo de
concentracdo de cristais ser dependente da cristalizacdo do soluto causada
pela supersaturacdo da solucédo, e depende do tempo de residéncia de cada
cristalizador, que no caso, € grande por se tratar de volumes na faixa de 80 a
100 m?3 (para esse caso, o tempo de residéncia é superior a 2 h). Diferente de
variacfes em processos cuja composicao esta diretamente relacionada com a
temperatura do sistema por relacdes de equilibrio termodinamico, como
acontece nos pratos de uma coluna de destilagdo, onde a dinamica da
temperatura € a mesma da concentracdo dos componentes, a concentracao de

sélidos vai depender da taxa de formacéao e crescimento de cristais.

O sistema em multiplo-efeito tem a caracteristica de a dinamica de cada efeito
ser dependente das variacfes que ocorrem nos diferentes efeitos. A Figura 23
a Figura 27 mostram para uma perturbacdo em um Unico efeito as
consequéncias nos demais efeitos. Neste caso, visando um melhor
entendimento da dindmica da planta, simulou-se uma duplicacdo da vazéo de
alimentacdo no terceiro, num determinando instante em que o sistema se

encontrava no estado estacionario.
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Figura 23 - Fracdo de solidos e temperatura no primeiro efeito apos
perturbacdo na vazao de alimentacao do terceiro efeito
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Concentragéo no 2° efeito Temperatura no 2° efeito
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Figura 24 - Fracao de solidos e temperatura no segundo efeito apos
perturbacdo na vazao de alimentacao do terceiro efeito
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Figura 25 - Fracdo de solidos e temperatura no terceiro efeito apos perturbacéo

na vazao de alimentacao do terceiro efeito
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Figura 26 - Fracao de solidos e temperatura no quarto efeito apos perturbagéo

na vazao de alimentacao do terceiro efeito
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Figura 27 - Fracdo de solidos e temperatura no quinto efeito apds perturbacéo

na vazao de alimentacao do terceiro efeito

E possivel notar que com o aumento da vaz&o, ha uma queda de concentracio
de cristais e de temperatura no terceiro efeito. Nesse momento, diminui a
energia por unidade de matéria introduzida no evaporador, levando a uma
gueda de temperatura e diminuicdo da taxa de evaporacéo, alterando a taxa de
cristalizacdo, fazendo com que a concentracdo de cristais caia no terceiro

efeito.

Sendo assim, a diferenca de temperatura entre o terceiro e o segundo efeito ira
aumentar, aumentando o calor trocado no terceiro condensador (TC-03).
Consequentemente a taxa de condensacéo no trocador € elevada causando
uma queda de pressdo no lado do vapor, levando também a uma queda de
pressdo no segundo efeito e elevando a taxa de evaporacédo V,, de acordo com
a Equacéo 14. Isso proporcionara um aumento da supersaturacéo e da taxa de
cristalizacéo, elevando o perfil de concentracéo do segundo efeito e a queda de
temperatura (Figura 24). A queda de temperatura do segundo efeito fara com
gue ocorra 0 aumento da concentracdo e a queda de temperatura do primeiro

efeito pelos mesmos motivos apresentados (Figura 23).

Em contrapartida, a queda de vazao de vapor no condensador do quarto efeito

(TC-04) levara a uma menor troca térmica e a queda de temperatura do quarto
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efeito, diminuindo a temperatura e a taxa de evaporacédo V4. Em consequéncia
da queda da taxa de evaporacao, a concentracdo de cristais também ir4 cair
pela queda da formacédo de cristais (Figura 26). O ultimo efeito ira sofrer as
mesmas consequéncias pela baixa na vazdo de vapor no condensador TC-05
(Figura 27).

Os resultados mostram a forte dependéncia que todos os efeitos tém em
relacdo aos outros, porém a intensidade é relativamente menor das alteracdes
nos efeitos vizinhos se comparado ao efeito perturbado. Isso pode ser visto
guando se perturba alguma variavel do primeiro efeito e ndo ha alteracbes

perceptiveis no ultimo estagio (ndo mostrado)

A Figura 28 mostra a variacdo da fracdo de solidos frente a um aumento de

100 % da vazéao de entrada Ac igual em todos os efeitos.
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Figura 28 - Concentracdo de sélidos nos efeitos (a) 1, (b) 2, (c) 3, (d) 4, (e) 5
frente a uma duplicagdo na vazéo de alimentagao Ac de todos os efeitos

Nesse caso a variacdo de cada efeito é propagada para o efeito anterior,
podendo ocasionar uma maior alteracdo das condi¢cdes de operacdo ou até
uma atenuacao dos efeitos de perturbacao de cada efeito. Na Figura 28c pode-
se ver que a queda de concentracdo € menor se comparada a simulagado
anterior, pode-se dizer que isso acontece pelos fato da perturbagcéo dos efeitos
vizinhos estarem se propagando para o terceiro efeito, atenuando sua prépria
dindmica pelas alteracdes ocorridas nesse efeito. O contrario também pode ser
verdade, as alteracbes dos efeitos vizinhos somado as perturbacBes desse
efeito podem ocasionar um desvio de maiores propor¢cdes nas condicdes

operacionais.
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4.2 Identificacdo do sistema

A partir das respostas dinamicas frente a perturbacdo de cada efeito foi
possivel identificar modelos lineares discretos que representam o sistema de
cristalizacdo em quintuplo-efeito. A identificacdo foi feita utilizando-se a rotina
identificacdo ARX do Matlab®, variando as variaveis manipuladas de acordo
com o perfil representado na Figura 29. As variaveis u e teta sdo as variaveis

de entrada e tempo na forma adimensional.

0.12 3 3 3 3 3 3 3 3 3

011 -

0.1 1

(A-Ar)/Ar

0.09~ 1

u=

0.08 -

0.07 1

00pLccrrbceerckerecbercrbrecrfrereforerbeorerbrercberore

teta=(t-Ts)/Ts

Figura 29 - Mudancas na variavel manipulada para identificacéo do sistema

As figuras abaixo mostram as respostas de concentracdo de soélidos do modelo

rigoroso e do modelo identificado
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A Figura 30 representa a identificacdo do modelo discreto para a resposta

dindmica do modelo continuo, para uma perturbacédo na vazao de alimentacdo

do terceiro efeito (Figura 23 a Figura 27).
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Nota-se que o modelo linear discreto se ajustou adequadamente para a
resposta dindmica do sistema de cristalizagdo por evaporacdo multiplo-efeito,
que, por ser um modelo nao linear, poderia trazer erros consideraveis ao ser
aproximado por um modelo linear. Em todos os modelos identificados, a
varianca do ruido v(k) obtida foi na rodem de 10° e este termo foi desprezado

do modelo obtido.

A consideragao de que o modelo pode ser adequadamente aproximado por um
modelo linear leva a crer que a implementacdo de um controlador PID classico,
ou um controlador preditivo linear seja possivel, dispensando o uso de métodos
nao lineares como o NMPC ou um controlador PID adaptativo projetado para

sistemas nao lineares.

Considerando que as aproximacoes lineares séo suficientemente precisas,
identificou-se o conjunto de modelos apresentados na Tabela 2 que
representam a dinamica do controlador frente a perturbacbes nas vazées de
entrada Ac.

Esses modelos discretos foram aplicados no desenvolvimento do controlador

preditivo.



Tabela 2 - Modelos discretos identificados a partir da resposta da fracdo massica ao degrau nas vazdes de alimentacéo
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X1

X2

X3

X4

X5

Ac,

—4,958x10°z +4,908x10°®

z? 1,988z +0,9879

3,517x10°z-1,314x10™*
z*-1,682z+0,6837

4,625x10°z—1,48x10°°
z? 1,958z +0,9577

1,726x10°z-1,327x10°
z* 1,958z +0,9584

1,61x10°z—1,805x10°°
z? -1,94z +0,9401

Ac,

3,14x10z-9,793x10°°
z? -1,859z +0,8598

—4,469x107°z +4,421x10°°

z* 1,988z +0,9884

1,708x107°z —4,079x10°°
z? 1,934z +0,9342

3,212x107°z-2,227x107°
z?-1,951z+0,9511

3,212x107°z-2,654x10°°
z? 1,939z +0,9396

AcC3

2,382x107°z +3,593x10°°
z? -1,922+0,9198

1,729x10*z - 7,958x10"°
7> -1,886z+0,8859

-4,125x107%z +4,101x10°®

z? -1,993z +0,9925

8,328x10°z—3,913x10°
z? 1,934z +0,9345

1,336x10°z—3,70x10°°
z? 1,927z +0,9269

Acy

1,322x10°°z+1,516x10°°
z? 1,954z +0,9539

1,286x107°z +1,256x10°°
z?-1,935z+0,935

1,158x10*z —1,094x10°
z?-1,773z+0,7737

—4,408x10°z +4,382x10°

z* 1,992z +0,9924

-8,247x10°°z -6,396x10°°

z* -1,882z+0,8829

AcCs

—2,984x107z +2,142x10°°
z?-1,981z 40,9807

6,912x107z +1,69x10°°
z?-1,8447+0,844

6,715x10°°z +5,046x10°°
72 -1,9272+0,9272

7,588x10°z—7,015x10°°
z? —1,966 +0,9665

—4,627x10°z +4,597x10°°

7% 1,992z +0,9917

Tv

2,357x10°z-2,357x10°°
z?-1,72z+0,7215

7,791x10 %z +7,791x10™*
z*-1,878z+0,8788

3,005x10*z +3,005x10"*
72 —1,9482 +0,9477

1,971x10 2 +1,971x10™*
z? 1,967 + 0,967

1,857x10*z-1,857x10™*
z? 1,97 ++0,9701

Ts

-3,834x107°z - 6,852x10"°
z? -1,9472+0,9476

-1,564x10°z —1,383x10™*

z* 1,894z +0,8947

-1,233x10*z-1,617x10™

-1,297x10°z-1,163x10°°

z”-1,813z+0,814

z? 1,931z +0,9303

-1,174x10°z+1,13x107
z? 1,786 +0,7868
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4.3 Controle PID

Para definir os parametros do controlador PID, utilizou-se do critério de ajuste o
erro na variavel controlada procurando-se o ajuste que forneca o menor valor
de ITAE (‘integral of the time-weighted absolute error”). O ajuste final foi

realizado por tentativa e erro.

Tabela 3 - Ajustes do controlador PID, para controle das concentracdes Xj, X,

X3, X4 € X5 para as temperaturas do primeiro e quinto efeito.

x1 X2 x3 x4 x5 T1 T5
Kp 0,5 0,45 0,45 0.4 0,4 0,5 0,5
Ti (s) 500 500 50 500 500 200 500
Td (s) 0,01 le-4 le-4 le-4 le-4 0,01 0,01
ITAE 387,4951 513,1415 653,7799 581,9063 563,0300 16,4982 48,2254

Esse ajuste final corresponde ao melhor ajuste encontrado via tentativa e erro
considerando o processo operando como um todo. Isso foi feito apdés um
primeiro ajuste via um problema de otimizagcdo que minimizou o valor de ITAE
para cada malha de controle individualmente. Para o teste definiu-se o “set-

point” como os valores 6timos de operagédo, mostrados na tabela a seguir:

Tabela 4 - Valores de “set-points” para controlador PID

x1 X2 X3 x4 X5 T1°C T5°C

ysp 0,208 0,248 0,294 0,273 0,269 119,5 51,5

Os resultados da analise, partindo de um ponto inicial diferente do set-point

(Tabela 5) podem ser vistos nas Figura 31 a Figura 37.




Tabela 5 - Valores iniciais para simulacao do controlador

99

x1 X2 X3 x4 X5 T1°C T5°C
Yo 0,202 0,238 0,278 0,258 0,252 120,5 51
Concentragéo no 1° efeito
0.214 ¥ ¥ ¥ ¥ ¥ ¥ ¥ ¥ ¥
0.212 '
_% 0.21
g 0.208
;g 0.206
§ 0.204

0.202

0.2

25 30
Tempo [h]

Figura 31 - Fracdo massica de cristais no primeiro efeito para controle PID
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Concentragdo no 2° efeito
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Figura 32 - Fracdo massica de cristais no segundo efeito para controle PID
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Figura 33 - Fracdo massica de cristais no terceiro efeito para controle PID
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Concentragéo no 4° efeito
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Figura 34 - Fracdo massica de cristais no quarto efeito para controle PID

Concentragdo no 5° efeito
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Figura 35 - Fracdo massica de cristais no quinto efeito para controle PID
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Figura 36 - Variacdo de temperatura no primeiro efeito para controle PID

51.34——

5 10 15 20 25 30 35 40 45 50
Tempo [h]

Temperatura no 5° efeito

51.32

51.3

51.28

51.26

51.24

Temperatura [°C]

51.22

51.2

51.18 -

51.16
0

Figura 37 - Fracdo massica de cristais no quinto efeito para controle PID
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Os resultados para o controle do sistema de cristalizacdo com a estrutura

baseada em controladores PID mostram que o sistema tem um comportamento

instavel e oscila por um longo periodo de tempo para todos os efeitos. Para o

primeiro estigio, o tempo levado para que se atenue a oscilagdo da fracdo

7

massica de soluto é maior do que 40 horas. O segundo efeito tende a ficar



103

menos oscilatério e durante um tempo menor quando comparado ao primeiro
efeito. Esse tempo é de aproximadamente 30 horas (Figura 32), porém ainda
se pode considerar esse um tempo relativamente longo para estabilizacéo,
sendo de aproximadamente 25 tempos de residéncia. O terceiro, quarto e
quinto efeitos (Figura 33, 34 e 35) se mostram com a mesma tendéncia que o

primeiro efeito com relacdo ao tempo de estabilizacéo.

A temperatura do primeiro estagio teve um tempo de estabilizacdo
relativamente mais curto comparado as fracfes massicas, mas ainda
consideravelmente longo comparado ao tempo de estabilizacdo para o sistema
aberto, como na Figura 13. Para o quinto efeito, cuja temperatura também é
controlada, o tempo de estabilizacdo foi maior do que para o primeiro efeito.
Isso trouxe consequéncias na instabilidade das temperaturas ao longo dos
efeitos intermediarios, consequéncia da forte dependéncia ja discutida entre os

efeitos devido a interacdo energética.

A variacdo de temperatura ndo trard consequéncias na qualidade do produto
considerando a formacao de cristais de cloreto de sodio, mas afeta diretamente
as condicdes operacionais prejudicando outros fatores como taxa de

evaporacao e consequentemente afetando a producéo de cristais.

A continua variacdo das condicbes de processo podem trazer outras
consequéncias operacionais da planta de cristalizacdo em mudltiplo-efeito, na
Figura 38 é possivel ver a variacdo da supersaturacao da salmoura ao longo do

tempo.
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x 10 Supersaturacéo no 4° efeito
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Figura 38 - supersaturacéo no quarto efeito para controle PID

A variacdo da supersaturacdo pode levar a consequéncias diretas na
nucleacdo do cloreto de sodio, considerando essa a forgca motriz para a
cristalizacdo, impactando no nimero de cristais dentro do cristalizador, o que
consequentemente levara a variacdo do tamanho médio dos cristais conforme

mostra a Equacado do balanco de momento (17).

Um dos fatores importantes para o consumidor final € a granulometria dos
cristais de cloreto de sodio, que devem ser pequenos para propiciar uma
sensacao de toque agradavel a quem o utiliza para fins culinarios. Caso sejam
muito grandes, podem trazer problemas ao aumentar as possibilidades de
incrustacdo. Para uma alta formacgéo de nucleos, a tendéncia é que os cristais
ndo crescam muito, j& que a massa de cloreto de sodio ao se cristalizar se
dividira igualmente para uma populacdo maior. O contrario também sera
verdade, ou seja, uma pequena taxa de formacéo de nucleos fara com que a
massa de cloreto de sddio ao se cristalizar se divida numa populacdo pequena,

levando a formacao de cristais maiores.

O consumo energético também sofrerd consequéncias na variagcao continua da
planta (Figura 39).
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Figura 39 - Consumo energético da unidade para controle PID

4.4 Controle IHMPC

Os parametros do controlador preditivo Qy, Qu, R, Sy e Su foram determinados

por tentativa e erro, sendo que os valores foram ajustados conforme se segue:

01 0 0 0 0 0 0

1.0 0 0 0] 0 0L 0 0 0 0 O
01000 0 0 0L 0 0 0 O
Q=/0 0100/, Q=0 0 0 0L 0 0 0
00010 0 0 0 0 01 0 O
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0 0 0 0 0 0 01
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1 0000O0O
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0 01]
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0 10°
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O controlador foi definido para operar dentro da faixa de 0,2 a 0,3 em fracdo

massica de solidos em cada estagio. Partindo do mesmo ponto inicial da

simulacdo realizada para o controlador PID (Tabela 5), obtiveram-se os

seguintes resultados para o controlador preditivo, considerando os valores

alvos uges calculados pelo otimizador.

Tabela 6 - Ponto 6timo calculado pelo RTO

Acl Ac2 Ac3 Acd Ac5 Tvivo | Fressdo
ejetor
12196,9 | 10985,8 |10150,79| 10713,83 | 10965,25| 126,2 | 0,0732
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Os ruidos randdémicos do modelo e da medida foram desprezados
considerando que o erro do modelo € minimo (secéo 4.2) e considerando que
ndo ha erro na medida das variaveis, isso foi reproduzido nas matrizes de

covariancia da equacao para o filtro de Kalman 14 para W e V.
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Figura 40 - Fragdo massica de cristais no primeiro efeito para controle IHMPC
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Figura 41 - Fracdo méssica de cristais no segundo efeito para controle IHMPC
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Figura 42 - Fracdo massica de cristais no terceiro efeito para controle IHMPC
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Figura 43 - Fragdo massica de cristais no quarto efeito para controle IHMPC
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massica de cristais no quinto efeito para controle IHMPC
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Figura 46 - Temperatura no quinto efeito para controle IHMPC

As Figuras 40 a 46 mostram a dinamica da planta sob o controle do controlador
avancado IHMPC. E evidente a maior estabilidade da planta quando usado o
controle preditivo, na Figura 40 é possivel ver que em 15 horas a planta, ja
estabilizada, atingiu seu ponto 6timo de operacédo, calculado pelo otimizador

atuando em tempo real.

Do segundo ao quinto efeito o tempo de resposta foi um pouco mais longo,
como se V€ nas Figura 41 a Figura 44, sendo esse tempo de aproximadamente
20 horas, ainda assim, muito inferior ao tempo de resposta obtido pela atuagéo
do controlador PID.

Credita-se a diferenca de tempo entre o primeiro e os demais efeitos ao tempo
de estabilizacdo da temperatura. Comparando as Figura 45 e Figura 46 nota-se
gue a temperatura do primeiro efeito se estabiliza em pouco mais de uma hora,
enquanto que a temperatura do quinto efeito se estabiliza em
aproximadamente cinco horas, afetando a dinamica do efeito durante esse
intervalo de tempo e atrasando a resposta do sistema neste espaco de tempo.
A avaliacdo da dindmica de temperatura se estende para o segundo, terceiro e

quarto efeito (ndo mostrado).
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Consumo de energia
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Figura 47 - Consumo energético da unidade para controle IHMPC

Nota-se a mesma estabilidade encontrada para outras variaveis. Comparando
o consumo energético (Figura 47) com o do controlador PID (Figura 39),
observa-se além da maior estabilidade um consumo menor de energia por
massa de cristal produzido. O controlador preditivo permitiu que a planta
chegasse a um estado 6timo, manipulando as variaveis de entrada para que se
atingisse um melhor consumo energético, de acordo com o otimizador
(Equacdo 82) atuando junto ao controlador. O controlador preditivo levou o
consumo energético a uma queda de 5 % quando comparado ao consumo da

planta controlada por um controlador classico do tipo PID.

Uma maior estabilidade da planta sera vantajosa quanto ao tamanho médio
dos cristais formados, considerando que a supersaturacdo n&o variou

consideravelmente (Figura 48), ao contrario do controlador PID (Figura 38).
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Figura 48 - Supersaturacdo no quarto efeito para controle IHMPC

4.4.1 Andlise de perturbacéao

Uma planta quimica estd sujeita a perturbacdes durante sua operacao,
afetando as condi¢cBes operacionais pré-determinadas. Essas perturbacdes

levam a desvios que devem ser absorvidas pelo controlador.

Nesta secao, foram simuladas perturbaces do processo para determinar qual
0 comportamento da planta controlada pelo controlador PID e pelo controlador

preditivo.

A unidade de cristalizagdo por multiplo-efeito sofre influéncia de diversas
variaveis, entre elas a temperatura da salmoura alimentada e o nivel de
concentracéo dessa mesma salmoura alimentada. Supondo que a temperatura
absoluta de alimentacdo do segundo efeito sofra uma queda de 10 %, por
qualquer motivo, como uma ineficiente troca térmica no trocador de calor de
pré-aquecimento de salmoura, a Figura 49 e a Figura 54 mostram as

consequéncias e o comportamento para cada tipo de controlador testado.
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Figura 52 - Fracdo massica de cristais para o quarto efeito: a) IHMPC b) PID
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Figura 53 - Fracdo massica de cristais para o quinto efeito: a) IHMPC b) PID
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No momento em que ha a perturbacdo na temperatura de alimentacdo do
segundo efeito, o controlador PID corrige o sistema para que ele se mantenha
nas condicoes de operacdo impostas, ou seja, o controlador tende a assegurar
que as variaveis controladas se mantenham no set-point, como se pode ver
nas Figura 49b e Figura 53b. Como consequéncia, houve um aumento de 25 %

do consumo energético conforme mostra a Figura 54b.

Em contrapartida, o controlador preditivo tende a controlar o sistema
adaptando-se as condicbes do processo, respeitando as restricbes e
procurando o ponto 6timo de acordo com a fungdo proposta, nesse caso, a de

consumo energético.

Nas Figura 49a a Figura 53a, é possivel ver que o controlador levou a planta a
um diferente ponto de operacdo, ou seja, diferentes set-points foram
determinados para a nova condi¢cdo da planta. O controlador encontrou nessa
condicdo um consumo energético levemente menor ao consumo para a
condicdo anterior e com significativa diferenca em relacdo ao consumo da

planta operando com o controlador PID (Figura 54a).

s

Outro ponto importante que as figuras mostram € a estabilidade dos
controladores apOs a perturbacdo, a oscilacdo apresentada antes pelo
controlador PID se repete, enquanto que o controlador preditivo chega sem

oscilagdo e menor periodo de tempo a nova condi¢do do processo.

A produgédo de cristais também se apresentou maior para o controlador
preditivo, isso se deve ao fato de que a o consumo 6timo de energia esta ligado
a uma maior produgao, como se pode deduzir analisando o denominador da

Equacéo 82.

A perturbacdo poderia ocorrer na temperatura de entrada dos outros efeitos,
isoladamente ou simultaneamente, produzindo resultados semelhantes para os

controladores (n&o mostrado).

Considerando que possa haver alteracdo da composicdo da salmoura

alimentada nos cristalizadores, por problemas durante a preparacao da solucao
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na salina, ou diluicdo ndo intencional durante o processo, pode-se notar o

seguinte comportamento para os dois tipos de controlador (Figura 55).

Consumo de energia Consumo de energia
v 5 v ¥ ¥ 5

398

560

540

520 -

500 -

480 1~

[kcal/kg]
[kcal/kg]

460 -

440

420 1~

400 -

. . . . . . . . . 380 . . . . . . . . .
5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50
Tempo [h] Tempo [h]

Figura 55 - Consumo energético da planta: a) IHMPC b) PID

Para essa simulacéo, considerou-se uma queda de 5 % da concentracdo da

salmoura alimentada nos cristalizadores.

Novamente para esse caso o controlador preditivo levou a planta a um estado
de menor consumo de energia comparado ao controlador PID, evidenciando a
superioridade operacional que o controlador preditivo pode trazer se aplicado a

planta de cristalizacdo por evaporacdo multiplo-efeito.
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5 CONCLUSOES

Neste trabalho foi desenvolvido um modelo dindmico de uma unidade de
cristalizacdo de sal alimenticio por cristalizagdo em um evaporador de cinco
efeitos. O modelo se baseia em balangos massicos e energéticos e apresentou
ser uma boa ferramenta para estudos dos fendmenos fisicos que acontecem

no sistema de cristalizagéo.

Com o modelo proposto foi possivel prever a dindmica de um cristalizador
frente & perturbacdo de um dos efeitos, com possiveis consequéncias para o
desempenho do processo e a qualidade do produto. A partir das respostas
dindmicas, foi possivel identificar modelos lineares SISOs discretos que
representassem o sistema que serviram de base para o desenvolvimento de

um controlador preditivo do processo.

A partir desse modelo criado foi possivel testar o controlador avangcado do tipo
IHMPC com controle de faixas, permitindo que fosse feita comparacfes com
um controlador classico do tipo PID quanto a estabilidade do processo e

principalmente ao consumo energético da planta.

Finalmente, a aplicagcdo do modelo preditivo se mostrou vantajosa comparada
a estrutura classica baseada em controladores tipo PID. Para diferentes
distarbios o controlador avancado foi capaz de levar a planta a um estado de
menor consumo energético e a uma maior estabilidade, indicando que seu uso
em vez do controlador PID trara beneficios significativos a economia e

operacéao da planta de cristalizagcéo por evaporacédo multiplo-efeito.
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ANEXO - Propriedades fisicas
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Tabela A. 1- Coeficientes para a equacéo de Antoine para salmoura saturada e

agua pura (Kaufmann, 1960)

Coeficiente Ap By Co
Salmoura 7,8783 | 1701,1 | 231,78
Agua 5,1156 | 1687,4 | 230,17

Tabela A. 2 - Poder calorifico de solucdes saturadas de NaCl (Kaufmann,

1960).

T (°C) Cp (cal/g.K)
21,1 0,786
26,7 0,789
32,2 0,792
37,8 0,795
43,3 0,798
48,9 0,802
54,4 0,806

60 0,81
65,6 0,814
71,1 0,819
76,7 0,824
82,2 0,828
87,8 0,834
93,3 0,838
98,9 0,844

104,4 0,848
110 0,854
115,6 0,858
1211 0,864

Esses dados foram aproximados para Cp (cal/g.K) = 0,0008T (°C) + 0,7648,

sendo R2=0,9926
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Tabela A. 3 - Solubilidade da salmoura em funcdo da temperatura (Kaufmann,
1960).

T (°C) g soluto/100gH20)

0 35,8
10 35,8
20 35,9
30 36,2
40 36,4
50 36,8
60 37,2
70 37,6
80 38,0
90 38,5
100 39,1
107 39,6

Esses dados foram aproximados para Cs= 0,000000114T3+ 0,0002572T2 +
0,00745T + 35,715, sendo R2=0,99924. Dados entre 107 e 122 °C foram

extrapolados a partir dessa curva. A fragdo de soluto pode ser calculada
porw=C, /(C, +100)-

Tabela A. 4 - Densidade de Salmoura saturada (Mullin, 2001)

T kg/m3

0 1209
10 1204
20 1199,9
30 1195,7
40 1191,4
50 1187,2
60 1183
70 1178,7
80 1174,5
90 1170,3
100 1166




| 107 | 11631 |
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Esses dados foram aproximados para Csat= -0,42534652*T+1208,52105533
sendo R?=0,99986. Dados entre 107 e 122 °C foram extrapolados a partir

dessa curva.

Tabela A. 5 - Propriedades do cristal de NacCl

Densidade (Perry, 2007) 2163 | kg/m3
Poder calorifico (Perry, 2007 [range 273-1074K]) 10,79+0,00042T(K) | cal/mol.K
Entalpia de Cristalizagdo (Chmarzynski e Piekarsi, 1992) 1500 | J/gmol
Massa molar 58,5

Tabela A. 6 - Propriedades da agua pura (Incropera e Witt, 1992).

Entalpia de vaporizagdo | -0,00268T? - 2,13004T + 2496,31683 | ki/kg
Entalpia do liquido 4,20245T - 0,836059 ki/kg
Entalpia do vapor -0.002262T2+2,007473T+2497,525967 | kl/kg

Tabela A. 7- Constantes e expoentes da taxa de crescimento e nucleagéo

kg | 12,63x10-6 | m/h
g 1
kb 2x1016 #/m
b 1,4
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Modelagem

Na secao 3.2.1 discutiu-se sobre o efeito da variacdo de densidade no balanco

de massa global, aqui é apresentado um grafico que exemplifica os baixos

efeitos dessa variacdo na modelagem do processo.

A Figura A. 1 foi gerada para uma perturbacdo na concentracao e temperatura
de alimentacéo do terceiro efeito da unidade de cristalizacdo por evaporacéo
multiplo-efeito. Porém, a baixa influencia da variacdo de densidade foi sempre
observada para variacbes de concentracdo de cristais entre 15 a 30 % em

massa.

Efeito 3
0.29 —

M constante
0.29- X M variavel

0.285 -

0.28 -

0.275~

0.27 -

0.265 -

Fracao de solidos

0.26 -

0.255 -

0.25-

0245' r E r E r E r E r
0

Tempo [h]

Figura A. 1 - Comparacgao entre o modelo com massa total do cristalizador

constante e massa do cristalizador variavel com a densidade.



