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RESUMO 

O assunto principal deste trabalho é o desenvolvimento e a aplicação da 

técnica de controle avançada predítiva DMC (Dynamíc Matrix Control) a um 

processo fermentativo contínuo de múltiplo estágios com reciclo de 

microorganismos, de porte industrial. 

O processo fermentativo considerado neste trabalho apresenta fortes não 

linearidades, características de sistemas distribuídos, as quais juntamente com 

a presença de atraso nos instmmentos de medida da concentração de açúcares 

dificultam muito a qualidade das ações do controlador. 

Não se verifica na literatura trabalhos aplicando esta técnica de controle 

avançado (DMC) a esta importante classe de processos encontrados na 

Engenharia Química. 

A motivação para o emprego dos controladores DMC deu-se pela grande 

potencialidade apresentada por este algoritmo para os mais variados sistemas, 

inclusive considerando-o como um dos mais populares para aplicações 

industriais. 

Desta forma o presente trabalho objetivou analisar o comportamento 

dinâmico deste processo, definir malhas de controle, estudar e aplicar a 

estratégia de controle avançado preditivo DMC, tanto na forma regulatória 

como supervisória e comparar o desempenho deste com os obtidos utilizando­

se a estratégia de controle clássica PID. 

O conjunto de atividades realizadas, que possibilitaram o desenvolvimento 

e a implementação do algoritmo preditivo DMC, pode ser considerado como 

um procedimento metodológico para o projeto e sintonia desta classe de 

controladores. 



ABSTRACT 

The main subject of this work is the application and development of the 

advanced predictive control strategy, DMC 'Dynamic Matrix Contrai', to an 

industrial continuous fermentation pracess in multiple stages with cells 

recycle. 

This fermentation pracess presents higher nonlinearities (a characteristics of 

distributed systems) and time-delay in the measurement analysis o f TRS 

'Total Reductor Sugars'. These facts make very difficult for the contraller to 

define an efficient action to be taken. 

It is not easily found in the available literature application of predictive 

contrai laws for this complex and very important class o f chemical pracess, 

The motivation to work with DMC controllers is directly linked to the high 

potentiality shown by this algorithm for various systems, specially considering 

that this is one ofthe most popular contrai strategies in industrial applications. 

Concluding, the objective was to analyze the dynamic behavior of this 

pracess, to define contrai loops, to study and to apply this advanced 

predictive contrai strategy, DMC, to an industrial fermentation pracess. This 

was performed in two fashions: in the regulatory way and in the supervisory 

way. A comparison with the classic PID strategy is also presented. 

The set of the activities, that made possible the implementation of the 

predictive algorithrn DMC, can be considered as a methodology for the design 

and tuning o f this kind o f controllers. 

li 



SUMÁRIO 

RESUMO 

ABSTRACT n 

SUMÁRIO m 

ÍNDICE DE FIGURAS vn 

ÍNDICE DE I ABELAS x1 

NOMENCLATURA xn 

l- INTRODUÇÃO E OBJETIVOS DA TESE 

I. I -ORGANIZAÇÃO DA TESE 4 

II- REVISÃO DA LITERATURA (DMC) 6 

Il.1 -INTRODUÇÃO 6 

II2- TEORIA DE CONTROLE PREDITIVO (MPC) 6 

II.3 - APLICAÇÕES DE CONTROLADORES MPC 8 

II4 - CONCLUSÕES 11 

UI - CONCEITOS FUNDAMENTAIS 12 

III.I - INTRODUÇÃO 12 

III.2- TEORIA DMC (CONTROLE POR MATRIZ DlNÀMICA) 13 

lll2.1 -MODELAGEM DE CONVOLUÇÃO 15 

IIL21.1 - MODELO DE RESPOSTA A PERTURBAÇÃO DEGRAU 17 

II12.1.2 - MODELO DE RESPOSTA A PERTURBAÇÃO IMPULSO 19 

III.2.2- DESCRIÇÃO DO PROCEDIMENTO DMC 20 

III.2.3- ALGORITMO DMC PARA SISTEMAS SISO 25 

111 



III.2.4- METODOLOGIA DE IMPLEMENTAÇÃO DO ALGORITMO 27 

DMC- SISO 

IIL2.5 - DMC - SISTEMAS MUL TIVARlÁ VEIS 28 

III2.5.1 -MODELAGEM DE CONVOLUÇÃO PARA SISTEMAS MISO 29 

IIL2.5.2- MODELAGEM DE CONVOLUÇÃO PARA SISTEMAS MIMO 30 

IIU -AJUSTE DOS PARÂMETROS DO CONTROLADOR DMC 32 

III.4- CONTROLE CLÁSSICO 35 

III.4.1 - PID ALGORITMO DA VELOCIDADE 36 

III.4.2- AJUSTE DOS PARÂMETROS PID 37 

IILS -CONCLUSÕES 38 

IV- PLANTA INDUSTRIAL DE PRODUÇÃO DE ETANOL 39 

IV. I - INTRODUÇÃO 39 

IV.2 - INCENTIVOS AO ESTUDO DO CONTROLE DE PROCESSOS 41 

FERMENTA TIVOS 

IV.3 -DESCRIÇÃO DO PROCESSO FERMENT ATIVO 43 

IVJ.l- MODELAGEM MATEMÁTICA 45 

IV.3.1.1- MODELO CINÉTICO 45 

IVJ .1.2- P ARÀMETROS CINÉTICOS 50 

IVJ.U- EQUAÇÕES DE BALANÇO 51 

IVJ. 1.3.1 -BALANÇO DE MASSA GLOBAL NO REATOR i 52 

IV.3. 13.2- BALANÇO DE MASSA DO SUBSTRATO NO REATOR i 52 

IVJ.IJJ- BALANÇO DE MASSA DO ETANOL NO REATOR i 53 

IV 



IV.3.1.3.4- BALANÇO DE MASSA DAS CÉLULAS NO REATOR i 53 

IV.3.1.3.5- BALANÇO DE ENERGIA PARA O FLUIDO REAGENTE 53 

NO REATOR i 

IV.3.1.3.6- BALANÇO DE ENERGIA PARA O FLUIDO REAGENTE 54 

NO TROCADOR DE CALOR i 

IV.3.1.37- BALANÇO DE ENERGIA PARA O FLUIDO DE 

RESFRIAMENTO NO TROCADOR DE CALOR i 

54 

IV.3. 13.8- BALANÇOS DE MASSA APLICADOS AO SISTEMA 55 

IV.3.2 -CONDIÇÕES OPERACIONAIS E DE PROJETO 56 

IV.3.2.1 -VARIÁ YEISDE PROCESSO 56 

IV.3.2.2- DETERMINAÇÃO DA RAZÃO DE REFLUXO 57 

!Y.3.2.3- DETERMINAÇÃO DA TEMPERATURA DE OPERAÇÃO 58 

IV.3.2.4- DETERMINAÇÃO DA DISTRIBUIÇÃO DE VOLUMES 59 

DOS REATORES 

IY.3.2.5- DEFINIÇÃO DAS VAZÕES DE FLUIDO REAGENTE E 60 

DE RESFRIAMENTO NOS TROCADORES DE CALOR 

IV.3.3- DINÃMICADO SISTEMA EM MALHA ABERTA 61 

IV.4- CONCLUSÕES 73 

V- CONTROLE DO PROCESSO FERMENTATJVO 75 

V.l -INTRODUÇÃO 75 

V.2 -DEFINIÇÃO DAS PRINCIPAIS MALHAS DE CONTROLE 77 

V.3- CONTROLE 'SISO' DAS MALHAS DE S(4) e S(l) 78 

V.3 .1 - ESTIMATIVA DOS P ARÁMETROS DO CONTROLADOR DMC 80 

v 



V.3 .1.1 -ESTIMATIVA fNICIAL DOS P ARÀMETROS DO CONTROLADOR 80 

DMC 

V.3.1.2- REFINO DOS PARÂMETROS DO CONTROLADOR DMC 85 

V.3 .1.3 - EFEITO DO CONTROLE DE S(J) SOBRE S( 4) 98 

V.3.2- COMPARAÇÃO DE DESEMPENHOS DMC x PID 100 

V.3.3- ANÁLISE DA INFLUÊNCIA DO TEMPO DE AMOSTRAGEM DE 102 

CONCENTRAÇÃO DE AR T 

V.34- ANÁLISE DA REPRESENTATIVIDADE DA MODELAGEM DE 105 

CONVOLUÇÃO 

V.3.5- ANÁLISE DA INFLUÊNCIA DA INTENSIDADE DO DEGRAU À 107 

VARIÁVEL MANIPULADA PARA CONFECÇÃO DA MATRIZ 

DINÂMICA 

V.3.6.-ANÁLISE DA INCORPORAÇÃO DE UM FATOR DE SUPRESSÃO I 09 

NÃO FIXO 

VI - CONCLUSÕES 114 

VII - SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 117 

VIII- REFERÊNCIAS BIBLIOGRÁFICAS 118 

VI 



III.l 

III.2 

III.3 

IV.l 

IV.2 

IV.3 

IV.4 

IV.5 

IV.6 

IV.7 

IV.8 

IV.9 

IV. lO 

IV.ll 

IV.l2 

IV.l3 

IV.l4 

IV.l5 

ÍNDICE DE FIGURAS 

Diagrama de bloco& simplificado do processo de controle DMC 

Representação do comportamento de uma variável de saída, que 

apresenta respo&ta frente a uma perturbação imposta em uma 

variável de entrada do sistema. 

Representação da obtenção do modelo dinâmico de convolução 

obtido através de uma perturbação degrau na variável 

manipulada no tempo, t=O,O. 

Desenho esquemático do processo fermentativo para produção 

de etano) em escala industrial 

Comportamento de S( l) p/ perturbação degrau em T w 

Comportamento de S(2) p/ perturbação 

Comportamento de S(3) p/ perturbação de~:,>rau em Tw 

Comportamento de S( 4) p/perturbação 

Comportamento de S( 1) p/ perturbação degrau em RR 

Comportamento de S(2) p/ perturbação degrau em RR 

Comportamento de S(3) p/ perturbação degrau em RR 

Comportamento de S( 4) p/ perturbação degrau em RR 

Comportamento de S(l) e S(2) p/ perturbação degrau em Tje 

Comportamento de S(3) e S( 4) p/ perturbação degrau em T w 

Comportamento de S(l) e S(2) p/ perturbação degrau em SO 

Comportamento de S(3) e S(4) p/ perturbação degrau em SO 

Comportamento de S(I) e S(2) p/ perturbação degrau em FO 

Comportamento de S(3) e S(4) p/ perturbação degrau em FO 

Vll 

15 

16 

18 

44 

63 

63 

63 

63 

64 

64 

64 

64 

65 

65 

65 

65 

66 

66 



IV.16 Comportamento de P(l) e P(2) p/ perturbação degrau em Tw 66 

IV. 17 Comportamento de P(3) e P( 4) p/ perturbação degrau em T w 66 

IV .18 Comportamento de P( 1) p/perturbação degrau em RR 67 

IV.19 Comportamento de P(2) p/perturbação degrau em RR 67 

IV.20 Comportamento de P(3) e P(4) p/perturbaçào degrau em RR 67 

IV.21 Comportamento de P(1), P(2), P(3) e P(4) p/ perturbação degrau 68 

em SO 

IV.22 

IV.23 

IV.24 

IV.25 

IV.26 

IV.27 

IV.28 

IV.29 

IV.30 

IV.31 

Comportamento de P(1), P(2), P(3) e P(4) p/ perturbação de~:,>rau 

em FO 

Comportamento de X( 1 ), X(2 ), X(3) e X( 4) p/ perturbação 

degrau em RR 

Comportamento de X(l), X(2), X(3) e X(4) p/ perturbação 

degrau em Tw 

Comportamento de X(l), X(2), X(3) e X(4) p/ perturbação 

degrau em Tje 

Comportamento de X(1), X(2), X(3) e X(4) p/ perturbação 

degrau em FO 

Comportamento de X(1 ), X(2), e X(3) p/ perturbação degrau em 

so 

Comportamento de X(4) p/ perturbação de~:,>rau em SO 

Comportamento de S(l) e S(2) p/ perturbação degrau em Tje e 

so 

Comportamento de S(3) e S(4) p/ perturbação degrau em Tje e 
so 
Comportamento de S(l) e S(2) p/ perturbação degrau em Tje e 

Vlll 

68 

68 

68 

69 

69 

69 

69 

71 

71 

71 



FO 

IV. 32 Comportamento de S(3) e S(4) p/ perturbação degrau em Tje e 71 

FO 

IV.33 Comportamento de S(J) e S(2) p/ perturbação degrau em Tje e 72 

RR 

IV.34 Comportamento de S(3) e S(4) p/ perturbação degrau em Tje e 72 

RR 

IV.35 Comportamento de S(l) e S(2) p/ perturbação de~:,>rau em Tje e 72 

Tw 

IV.36 Comportamento de S(3) e S(4) p/ perturbação degrau em Tje e 72 

Tw 

V.l Variação de E2 S(4) em função do horizonte de predição (NP) 81 

com NC= 1 e f=O 

V.2 Variação de E2 S(l) em função do horizonte de predição (NP) 82 

com NC= 1 e f=O 

V.3 Comportamento da variável controlada S( 4) e manipulada FO, 83 

respectivamente, com NP = 7, NC = 1 e f= O. 

V.4 Controle regulatório de S( 4) para degrau de I 0% em SO 90 

V.5 Controle regttlatório de S( 4) para degrau de - 10% em SO 91 

V.6 Controle supervisório de S( 4) 91 

V.7 Controle regulatório de S( I) para degrau de 10% em SO 92 

V.8 Controle regulatório de S(l) para degrau de - I 0% em SO 92 

V.9 Controle supervisório de S(l) 93 

V. lO Controle regulatório de S( 4) para degrau de I 0% em SO 94 

!X 



V.ll 

V.l2 

V.I3 

V.l4 

V.l5 

V.l6 

V.17 

V.18 

V.l9 

V.20 

V.21 

Controle regulatório de S( 4) para degrau de - I 0% em SO 

Controle supervisório de S(4) 

Comportamento dinâmico de S( 4) para degrau de I 0% em SO, 

em malha aberta, sob controle de S(4) e sob controle de S(l) 

Comparação de desempenhos dos controladores DMC x PID, 

para o controle regulatório da malha de S( 4) de degrau +I 0% em 

so 

Comportamento da variável S( 4) para o controle regulatório de 

degrau I 0% SO, análise da variação do intervalo de amostragem 

Comportamento da variável S( 4) para o controle Supervisório, 

análise da variação do intervalo de amostragem 

Análise da representatividade do modelo de convolução 

Comportamento da variável controlada S( 4 ), caso regulatório de 

degrau de I 0% em SO, análise do efeito da magnitude degrau 

inicial em FO (variável manipulada) 

Análise da variação do fator de supressão sobre o 

comportamento da variável controlada, caso regulatório de 

degrau 10% em SO, com NP = 6 e NC = 3 

Análise da variação do fator de supressão sobre o 

comportamento da variável controlada, caso regulatório de 

degrau 10% em SO, com NP =lO e NC = 5 

Análise da variação do fator de supressão sobre o 

comportamento da variável controlada, caso supervisório, com 

NP=10eNC=5 

X 

94 

95 

99 

101 

103 

104 

106 

108 

111 

111 

112 



ÍNDICE DE TABELAS 

IV. I 

IV.2 

IV.3 

IV.4 

IV.5 

V. I 

V.2 

V.3 

V.4 

V.5 

V.6 

Valores dos parâmetros cinéticos para Temperatura de 32.0 

°C para a equação IV.l, ANDRIETA (1994) 

Valores das constantes da equação IV.6, ANDRIETA (1994) 

Valores das constantes da equação IV.7, ANDRIETA (1994) 

Valores das variáveis operacionais de processo 

Vazões de fluido regente e de resfriamento para cada 

trocador de calor de estágio 

Descrição da variação dos valores de 'Set-point' para as 

malhas de S( 4) e S(l) para o caso de controle supervisório 

Valores de E2 S(4), caso regulatório para degrau de lO% em 

SO, procedimento designado de 'Minimal Prototype Design' 

E2 S(l ), caso regulatório degrau de+/- 10% em SO, 'Minimal 

Prototype Design' 

Valores E2 S(4) para o procedimento de refino de estimativa 

dos parâmetros do controlador DMC para os casos 

regulatórios e supervisório estudados 

Valores de E2 S(l) para o procedimento de refino de 

estimativa dos parâmetros do controlador DMC para os casos 

regulatórios e supervisório estudados 

Valores otimizados para o controle DMC das malhas de S(4) 

e de S( 1 ), para os casos estudados de controle regulatórios e 

supervisório 

XI 

50 

51 

51 

57 

60 

79 

83 

84 

88 

89 

95 



NOMENCLATURA 

a 

A 

c 

Cp 

Cpj 

E 

E2 S(l) 

E2 S(4) 

f 

F o 

Fci 

Fji 

Fn 

Fs 

F v 

Fw 

Constante de ajuste da dependência de Pmáx com a temperatura ("C)-1 

Elementos da matriz dinâmica A 

Constante de ajuste da dependência de fJ.máx com a temperatura 

Área de troca térmica do reator I (m2
) 

Matriz dinâmica 

Elementos do modelo de convolução obtidos a degrau 

Descrição genérica de variável controlada 

Calor específico do fluido reagente (cal g-1 "C1
) 

Calor específico do fluido de resfriamento (cal g-1 "C1
) 

Energia de ativação 

Integral absoluta dos erros quadráticos entre [ S( 1) - S( I yeterência ] 

Integral absoluta dos erros quadráticos entre [ S( 4) - S( 4 yererê'Ilcia ] 

Fator de supressão dos movimentos da variável manipulada 

Vazão do meio de alimentação de mosto (m3 h-I) 

Vazão de fluido reagente no trocador de calor i (m3 h-I) 

Vazão de fluido de resfiiamento no trocador de calor i (m3 h- 1
) 

Vazão de leite de levedura (m3 h-I) 

Vazão de leite de levedura após a sangria de células (m3 h-1
) 

Vazão de reciclo (m3 h-1
) 

Vazão de sangria de levedura (m3 h-I) 

Vazão de vinho delevedurado (m3 h-1
) 

Vazão de alimentação do reator i (m3 h- 1
) 

Xll 



Gs,Gx,GP Termos de inibição pelas Concentrações de Substrato, Células e Etano! 

hi Coeficientes do modelo convolução obtidos a impulso 

Ks Constante de afinidade ao substrato ( g r 1
) 

IC Nº de Variáveis controladas (Sistemas MIMO) equação III-23 

Krl Constante do modelo de dependência de Pmáx com a temperatura ( g 1-I) 

Kc Ganho proporcional do controlador PID 

LMDTí Média logarítmica das temperaturas entre o trocador de calor i 

Nº de Variáveis de entrada consideradas no sistema MIMO 

(equação III.23) 

m Potência do termo de inibição pela concentração celular 

m descrição genérica de variável manipulada 

L\mi descrição genérica de variação na variável manipulada entre o instante i e i-1 

n Potência do termo de inibição pelo produto 

NC Horizonte de controle 

NP Horizonte de predição 

p Concentração de etano! ( g ri) 

Pi Concentração de etano! no reator i ( g ri ) 

Pmáx Concentração de etano! onde o crescimento celular cessa ( g 1"1
) 

PR Concentração de etano! no reciclo ( g ri ) 

Pw Concentração de etano! na entrada do primeiro reator ( g 1" 1
) 

R Taxa de reciclo 

Constante universal dos gases (cal K-1 mol"1
) 

rp Velocidade de produção de etano! (g l"I h-1
) 

X111 



rs Velocidade de consumo de substrato (g t 1 h-1
) 

rx Velocidade de crescimento celular (g t 1 h-1
) 

S Concentração de substrato ( g r 1
) 

si Concentração de substrato no reator i ( g r I ) 

S0 Concentração de substrato no mosto ( g 1-1 
) 

SR Concentração de substrato no reciclo ( g t 1 
) 

Sw Concentração de substrato na entrada do primeiro reator ( g t 1
) 

t Variável tempo 

L'lt Intervalo do tempo de amostragem [ h ] 

L'lT Intervalo de amostragem do controlador PIO digital 

T Horizonte do modelo definido na equação III. I e III.5 

Ti Temperatura do reator i C C) 

T w Temperatura da entrada do primeiro reator C C) 

Tci Temperatura do fluido reagente na saída do trocador de calor i (° C) 

Tji Temperatura do fluido de resfriamento na saída do trocador de calor i 

("C) 

Tje Temperatura do fluido de resfriamento na entrada dos trocadores 

de calor (°C) 

U Coeficiente global de troca ténnica ( Kcal h- 1 °C1 m-2
) 

Vi Voltune do reator i (m3
) 

V c; Volume do fluido reagente contido no trocador de calor i (m3
) 

Vji Voltune do fluido de resfriamento contido no trocador de calor i (m3
) 

X Concentração celular (g t 1
) 

XIV 



Xi Concentração celular no reator i (g ri) 

XI Concentração celular no leite de leveduras (g ri) 

Xrnáx Concentração celular onde o crescimento celular cessa (g ti) 

Xv Concentração celular no vinho delevedurado (g ri) 

Y PIS Rendimento teórico em etano! 

Y x1s Rendimento teórico em biomassa 

f.! Velocidade específica de crescimento celular ( h-I) 

)lc Velocidade específica de crescimento celular corrigida (h-I) 

f.!rnáx Velocidade específica de crescimento celular máxima (h-I) 

L1H Calor de reação ( Kcal kg-I ) 

Pi Densidade do fluido reagente no reator i (Kg m-3
) 

Pi Densidade do fluido de resfriamento (Kg m-3
) 

1:1 Constante de tempo integral do controlador PIO digital 
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CAPÍTULO I 

INTRODUÇÃO E OBJETIVOS DA TESE 

Atualmente vem crescendo o incentivo pelo controle "on-line" de muitos 

processos químicos industriais complexos e correlatos. Isto se deve 

principalmente ao fato do comportamento de tais processos é hoje largamente 

conhecido, permitindo a representação matemática destes processos com uma 

considerável precisão, além dos incentivos econômicos e de competitividade 

que via de regra requerem operação controlada por computador para se atingir 

alta performance operacional. 

Um fator complicador na representação matemática do comportamento de 

muitos processos químicos industriais é o tempo requerido para 

processamento em computadores, necessitando cada vez mais de estações 

computacionais de grande potência, além de, em algumas situações, refinados 

métodos de cálculo. 

Com o avanço notável que os computadores digitais apresentaram nos 

últimos anos, associado à significante redução de preço, pôde-se notar 

aplicações industriais em larga escala utilizando estratégias de controle 

avançado, ou seja, estratégias de controle que acoplam um modelo 

matemático dinâmico em paralelo com a planta industrial, de forma a tomar 

ações mais rápidas e precisas. 

As estratégias de controle .avançado estão sendo cada vez mais empregadas, 

pois a tendência atual é trabalhar com altos rendimentos de forma global em 

plantas químicas. Desta forma acoplam-se estratégias de otimização 'on-Iine' 
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com a finalidade de trabalhar com o máximo de produção e rendimento, no 

mínimo custo possível. 

De fato, a viabilidade de execução de políticas operacionais que se baseiam 

em informações ótimas ou sub-ótimas, vindas de cálculos realizados em níveis 

hierárquicos diferentes daqueles da regulação ou controle servo, dependem da 

robustez e eficiência do algoritmo de controle. 

Os procedimentos otimizadores 'on-line', promovem a identificação de 

limites e. pontos de operação onde os critérios otimizadores são satisfeitos. 

Neste sentido" muitos autores indicam. que. as técnicas de controle clássicas 

(PID) não se aplicam adequadamente às mudanças constantes nas condições 

operacionais, necessitando-se então da aplicação de estratégias de controle 

avançadas, especificamente as preditivas baseadas em um modelo. 

Os controladores PID apesar de bastante difundidos na indústria de 

processos, tem-se mostrado ineficientes em sistemas com atraso e não­

linearidades, tais como reatores químicos, processos fermentativos e colunas 

de destilação. Quando alterações operacionais, extemas ou intemas ao 

sistema ocorrem, o ajuste deste tipo de controlador não é feito de forma 

automática, requerendo normalmente a intervenção de um profissional 

experiente e principalmente, um significante tempo para retomar o processo 

aos níveis operacionais desejados. 

As estratégias de controle avançado do tipo preditivas baseadas em modelo, 

são as mais indicadas ao acoplamento às cascas otimizantes, pois são as que 

melhor incorporaram, de forma 'on-line', os pontos e faixas de operação como 

objetivos principais de atuação, a fim de controlar o processo adequadamente. 
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As técnicas preditivas baseadas em modelo, mais especificamente o DMC 

(Controle por Matriz Dinâmica, conhecido na literatura internacional como 

(Dynamic Matrix Control), utiliza um modelo de convolução dinâmico e 

discreto do processo, e através da otimização de uma função objetivo, calcula 

os melhores movimentos de uma ou mais variáveis manipuláveis sobre um 

determinado horizonte móvel de atuação. As atuações incorporam ainda os 

efeitos dos movimentos antigos da variável manipulada sobre as variações das 

variáveis de saída em questão, variáveis controladas. 

Com relação ao processo fermentativo alcoólico, verifica-se um grande 

interesse em pesquisas nacionais e internacionais, e especialmente no Brasil, 

onde a aplicação de etano! como combustível automotivo passou a ser uma 

alternativa real, implicando em uma enorme influência sobre a economia 

brasileira. Desta forma, a preocupação em melhorar o processo para se obter 

maiores produções e melhores rendimentos acentuou-se, e o estudo das 

estratégias de controle avançado tornou-se imperativo. 

Neste sentido, o desenvolvimento e implementação de uma técnica 

avançada preditiva (DMC) a este processo desponta como um trabalho 

inovador, uma vez que na literatura nota-se uma carência de aplicação de 

técnicas de controle preditivo, baseado em modelo, a processos fennentativos 

de !,>rande porte que apresentam fortes fatores complícadores, como: grandes 

atrasos nas medidas de variáveis de concentração, dinâmica lenta e com 

poucas opções em torno de variáveis manipuladas de efeito significante. 

Frente ao exposto acima, os objetivos principais do presente trabalho são o 

estudo do comportamento dinâmico de um processo fermentativo contínuo de 

múltiplos estágios com reciclo de microorganismos para produção de etano! 

em escala industrial, definição de malhas de controle, desenvolver e 
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implementar a estratégia de controle avançado preditivo DMC e comparar os 

desempenhos com o controle clássico PID, devido ao modelo do processo 

considerado apresentar características de sistema distribuído, de forma a 

exigir um 'design' adequado para a estratégia de controle de forma a tratar 

esta dificuldade. 

1.1 - ORGANIZAÇÃO DA TESE 

No presente capítulo procurou-se mostrar a necessidade da utilização do 

controle avançado preditivo baseado em modelo, mais especificamente o 

DMC, a um processo fermentativo industrial. 

No Capítulo 2 apresenta-se mna revisão dos trabalhos da literatura mais 

relevantes de desenvolvimento e aplicação dos controladores preditivos 

baseados em modelo (MPC) com destaque ao DMC (Dynamic Matrix 

Contrai) o qual é descrito como o algoritmo mais popular para aplicações de 

controle de processos industriais multiváriaveis. Destaca-se nesta revisão a 

carência de aplicações desta classe de controle avançado a processos 

biotecnológicos em geral. 

No Capítulo 3 mostra-se o desenvolvimento da técnica de controle 

avançado preditivo 'DMC', descrevendo todas as etapas necessárias para o 

caso mono variável 'SISO', desde a obtenção do modelo de convolução, 

obtenção da equação de controle e a extensão detalhada para o caso 

multivariável. Descreve-se o procedimento detalhado utilizado para as 

estimativas inicial e refinada para os parâmetros do controlador DMC, 

baseado no método designado de 'Mínima! Prototype Design'. É considerada 
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ainda a estratégia de controle clássica PID na fonna digital e os métodos 

apresentados na literatura para estimativa dos parâmetros deste controlador. 

No Capítulo 4 descreve-se detalhadamente o processo fermentativo de 

porte industrial utilizado como caso estudo no presente trabalho, desde uma 

introdução à aplicação de processos fermentativos industriais até a 

modelagem matemática do sistema. É mostrada a forma de obtenção das 

condições de projeto, operacionais e de dimensionamento dos equipamentos; 

apresenta-se um estudo abrangente do comportamento dinâmico do sistema, 

através de análise gráfica, por perturbações nas diversas variáveis envolvidas 

e definem-se as variáveis e as malhas de controle a serem analisadas. 

No Capítulo 5 é mostrado a aplicação da estratégia DMC às principais 

malhas de controle de forma regulatória e supervisória, desde a estimativa 

inicial à refinação dos parâmetros de controle e compara-se o desempenho do 

controlador DMC frente ao clássico PID para condições operacionais 

idênticas. Analisa-se ainda a influência do valor imposto ao tempo de 

amostragem das concentrações de ART, a representatividade da modelagem 

de convolução empregada e a incorporação de um fator de supressão não fixo, 

aproximando-se de uma estratégia DMC/adaptativa do tipo de 'Gain­

schedulling'. 

No Capítulo 6 são apresentadas as conclusões germs desta tese e no 

Capítulo 7 as sugestões para trabalhos futuros. 

No Capítulo 8 apresenta-se as principais referências bibliográficas 

necessárias para a confecção deste trabalho de tese. 



CAPÍTULO 11 

REVISÃO DA LITERATURA (DMC) 

11.1 -INTRODUÇÃO 

Este Capítulo tem como objetivo apresentar uma revisão detalhada dos 

trabalhos publicados na literatura, mais relevantes de desenvolvimento e 

aplicação da técnicas de controle preditiva com modelo (MPC), com destaque 

ao controle DMC, o qual objetivou-se aplicar neste trabalho. 

11.2 - TEORIA DE CONTROLE PREDITIVO (MPC) 

Na última década verificou-se o desenvolvimento e aplicações de vários 

conceitos de controle baseados no uso de um modelo dinâmico do processo 

químico, como parte integrante do sistema de controle. 

Com o aperfeiçoamento acelerado que os computadores digitais 

apresentaram nos últimos anos, notou-se um aumento da utilização de técnicas 

avançadas de controle de processos empregando modelos no domínio do 

tempo, superando as análises baseadas em transformadas integrais. 

Das técnicas de controle que se baseiam na utilização de modelos no 

domínio do tempo, as da família MPC (Controle Preditivo Baseado no 

Modelo) é atualmente reconhecido como uma metodologia poderosa que 

atende importantes problemas de controle nas indústrias químicas. Este fato 
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esta baseado nos inúmeros relatos de aplicações de tais técnicas em muitos 

artigos, tanto a nível industrial como em estudos acadêmicos, McAVOY et al. 

(1989). 

Os algoritmos MPC têm sido bem aceitos para aplicações industriais nos 

últimos anos, devido as suas habilidades na manipulação e incorporação de 

restrições involvendo variáveis de entrada e de saída, e a transparência 

apresentada com relação ao ajuste das constantes de projeto. GARCIA et 

a/.(1989) indicaram as técnicas MPC como as únicas metodologias capazes de 

manipular restrições operacionais de modo sistemático durante o projeto e 

implementação do controlador. 

O termo genérico 'Controle Preditivo com modelo' (MPC - Model 

Predictive Control) ou apenas controle preditivo tem sido usado para 

descrever uma classe de técnicas de controle onde a utilização direta de um 

modelo dinâmico do processo está presente. Esta classe de técnicas inclui, o 

DMC (Dynamic Matrix Control) CUTLER & RAMAKER (1979), MAC 

(Model Algorithmic Control) RICHALET et a/.(1978), IMC (Interna! Model 

Control) GARCIA et a/.(1982 e 1985), GPC (Generalized Predictive Control) 

CLARKE et al, (1987a,b), entre outros. 

Dos controladores descritos acima,. o mms importante segundo suas 

extensivas aplicações industriais, é o DMC, seguido do MAC. Isto se deve 

principalmente a sua simplicidade de implementação aliado aos bons 

resultados apresentados. Eles diferem dos outros no que se refere ao modelo 

dinâmico interno do processo, pois DMC e MAC utilizam modelos de 

convolução obtidos diretamente do comportamento dinâmico do sistema frente 

a perturbações em variáveis de entrada, enquanto que os demais consideram 
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modelo& matemáticos com parâmetros que devem ser ajustados ao 

comportamento do processo. 

A idéia básica do DMC e MAC, é o emprego de um modelo de convolução 

discreto e dinâmico do processo, na forma de coeficientes de resposta a 

degrau (DMC) ou a impulso (MAC). Este modelo atua em paralelo com a 

planta, de forma a predizer valores futuros das variáveis manipuláveis, 

baseando-se nos valores passados das entradas (variáveis manipuladas) e 

valores atuais medidos das variáveis controladas. A predição é feita a partir 

da otimização de uma função objetivo quadrática, envolvendo o erro entre 

uma trajetória de referência e as saídas preditas. Dentro do algoritmo DMC é 

possível ainda manusear restrições às variações das variáveis manipuladas, 

controladas e secundárias. 

11.3- APLICAÇÕES DE CONTROLADORES MPC 

Como já colocado, dos controladores da família MPC, os que merecem 

maior atenção são MAC e DMC. 

O MAC foi aplicado em diversos processos, conforme RICHALET et ai. 

(1978), MEHRA et al. (1982) e ROUHANI & MEHRA(l982}, que apresentam 

a análise teórica do caso monovariável, possibilitando o estudo das 

propriedades de estabilidade e robustez do algoritmo. 

MART!.N (1981) compara os algoritmos MAC e DMC para o caso 

monovariável, ressaltando-se suas principais semelhanças com o controlador 

"dead-beat". 
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DMC (Dynamic Matrix Contrai), CUTLER & RAMAKER (1979), é um dos 

algoritmos de controle mais populares baseados em modelo, e merece 

destaque pois tem sido largamente utilizado em aplicações de nível industrial, 

sendo a relação custo/benefício de implementação e operação já 

comprovadas. 

O algoritmo DMC pode ser aplicado tanto a problemas 'SISO' como 

'MIMO', sendo que segundo LUYBEN (1989), as aplicações industriais a 

sistemas MIMO são mais pronunciadas, porém obviamente requerendo 

algoritmos de implementação mais sofisticados. 

O DMC foi originalmente desenvolvido e aplicado na Shell Oil Co., sendo 

ilustrada por CUTLER & RAMAKER (1979) na utilização em um sistema 

forno - pré-aquecedor e por PRETT & GILLETE (1979) onde é descrito na 

otimização em linha a uma unidade de craqueamento catalítico. Outras 

aplicações incluem o controle de reatores CUnER & HAWKINS (1987) e 

KWONG (1992), coluna 'pré-flash' CUTLER (1982) e CUTLER & 

FINLAYSON (1988), colunas fracionadoras PINTO (1990), sistemas de 

evaporação de múltiplo efeito R1CKER el ai. (1986), entre outras. 

Uma das principais considerações do algoritmo de controle DMC refere-se 

ao seu desenvolvimento e implementação a processos que apresentem 

comportamento dinâmico linear. No entanto os processos químicos que 

necessitam ação de controle para obter operações a alta desempenho, 

normalmente apresentam comportamento dinâmico complexo devido a 

presença de forte não linearidade na sua representação matemática. 

Desta forma torna-se necessário uma constante readaptação do modelo 

matemático dinâmico que descreve o processo de forma a tomar a técnica 
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DMC aplicável a tais processos. 

Com isto, observa-se na literatura modificações na estratégia original DMC 

para contornar tais situações. Estas modificações incluem estratégias de 

otimização, que atuam juntamente com a planta de forma a modificar as 

condições operacionais com a finalidade de manter o processo a níveis 

desejados de operação. 

Dentre as principais variantes da metodologia original DMC encontradas na 

literatura, destacam-se: 

• LDMC (linear DMC), onde se utilizam ferramentas de otimização 

baseadas no uso de programação linear para definir restrições às condições 

operacionais do processo; 

• QDMC (Quadratic DMC), onde se utilizam técnicas otimizadoras 

baseadas na aplicação de minimizações quadráticas em linha, com a finalidade 

de determinar condições operacionais ótimas à planta; 

• NLDMC, NLQDMC ( não linear e não linear quadrático DMC, 

respectivamente), utilizam dos mesmos conceitos das duas técnicas citadas 

acima, introduzindo a aplicação de uma modelagem não linear ao DMC. 

Das variantes do DMC existentes ressaltam-se as aplicações em: reatores 

poliméricos operados em regime semi-batelada PETERSON et al. (1992), 

colunas de destilação de alta pureza GENCb'LI & NIKOLOAU (1993) e 

RICKER (1990), colunas de destilação de escala laboratorial GUPTA & 

RHINEHART (1995), reatores CSTR exotérmicos, SISTU et al. (1991) e 

SISTU et a/. (1993), entre outros. 
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11.4 CONCLUSÕES 

Neste capítulo de revisão bibliográfica da literatura existente sobre o 

controle preditivo, em especial o DMC, nota-se uma grande quantidade de 

aplicações a processos de interesse da indústria química, tanto em níveis 

industriais como acadêmicos, sendo estes distribuídos nas mais diversas áreas, 

tais como reatores, colunas de separação e outras, o que comprova a eficácia 

deste algoritmo. Entretanto nota-se uma carência da aplicação destes 

controladores à processos fermentativos, que é o caso abordado neste 

trabalho. 

Estes processos são caracterizados pela extrema não linearidade e 

comportamento dinâmico complexo associado a restrições impostas pelas 

condições de sobrevivência dos microorganismos. Além do mais, este tipo de 

processo apresenta uma dinâmica lenta quando comparada aos processos 

químicos e portanto requer uma estratégia de controle apropriada. 



CAPÍTULO 111 

CONCEITOS FUNDAMENTAIS 

O objetivo do presente capítulo é descrever detalhadamente todas as etapas 

necessárias para implementação do algoritmo de controle DMC para o caso 

monovariável 'SISO', desde a obtenção do modelo de convolução, definição 

da função objetivo, obtenção da equação de controle e a extensão completa 

para o caso multivariável (MIMO). Descreve-se um procedimento sistemático 

para estimativa dos parâmetros do controlador DMC, baseado no método 

designado por 'Mínima! Prototype Design'. 

Neste capítulo mostra-se ainda a estratégia de controle clássica PID na 

forma digital e referências para procedimentos de estimativa dos parâmetros 

deste controlador. 

Seguindo os passos descritos neste capítulo acredita-se ser possível a 

implementação do algoritmo de controle DMC para qualquer sistema, o que 

na literatura encontra-se de forma não tão clara e objetiva. 

111.1 -INTRODUÇÃO 

Com o advento e o constante aprimoramento dos computadores digitais, 

proporcionando um enorme aumento da velocidade de processamento de 

sinais, as aplicações com a finalidade de controle de processos difundiram-se, 

apresentando excelentes exemplos de aplicações práticas com sucesso. De 

fato o potencial de cálculo dos computadores digitais possibilitaram a 
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aplicação de técnicas de controle moderno, as quais antes não se aplicavam 

devido à demora de processamento. Como exemplo, pode-se citar o 

acoplamento de modelos matemàticos dinâmicos operados em paralelo com a 

planta, de forma que os efeitos das variações impostas ao processo fossem 

mais precisa e rapidamente preditas, permitindo a tomada de ações de 

controle. 

Com a possibilidade de utilização direta destes modelos dinâmicos em 

paralelo com a planta, surgiram então técnicas de controle avançado de 

processo, as quais tomam ações corretivas em tempo real com as ocorrências 

globais do processo, tais como perturbações e variações operacionais. 

Destas técnicas de controle avançado de processos, destacam-se as técnicas 

de controle preditivas baseadas no modelo, MPC 'Model Based Predictive 

Control'. Desta família de técnicas, o algoritmo que se apresenta mais 

difundido em aplicações industriais, é o controle DMC (Dynamic Matrix 

Control). 

A técnica de controle avançado 'DMC', destaca-se devido a sua 

simplicidade de implementação/aplicação e clareza no processo de ajuste de 

seus parâmetros, bem como de suas excelentes capacidades de manipular 

restrições impostas às condições operacionais. 

/11.2- TEORIA DMC (CONTROLE POR MATRIZ DINÂMICA) 

O algoritmo de controle DMC, baseia-se na aplicação de um procedimento 

de estimativas por mínimos quadrados, o qual determina valores ótimos para 

parâmetros de uma determinada equação, e que se ajuste a um determinado 

conjunto de dados. 
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Fazendo analogia com o procedimento dos mínimos quadrados 1
, no DMC 

deseja-se obter NP (Horizonte de Predição) respostas futuras da variável de 

saída, ajustadas a uma trajetória ótima, sendo esta obtida encontrando-se os 

melhores valores das NC (Horizonte de Controle) mudanças futuras na 

variável manipulável. Este procedimento visa manter o processo nas 

condições operacionais desejadas, expressas pelos set-point's. 

Esta analogia é válida quando NP for muito maior que NC, de forma que os 

princípios básicos da metodologia de estimativa por mínimos quadrados seja 

satisfeita. 

A diferença entre o horizonte de predição (NP) e o horizonte de controle 

(NC) é denominada graus de liberdade do ajuste, ou seja, NC valores deverão 

ser ajustados a um conjunto cada vez maior de pontos NP, favorecendo a 

aplicação do método dos quadrados mínimos associado. 

Em contrapartida, uma diminuição acentuada do horizonte de controle (NC) 

frente aos valores do horizonte de predição (NP) pode incorrer em ações de 

controle inadequadas, caracterizando desta forma estes dois parâmetros como 

de fundamental importância para o bom desempenho do controlador. Desta 

forma, estes parâmetros devem ser ajustados para cada caso, caracterizando­

os como parâmetros de controle. 

Com relação à forma de atuação do controle DMC para sistemas SISO 

(uma entrada - uma saída), este se aproxima da estratégia de controle por 

1 Mínimos Quadrados padrão, apresentado em LUYBE'N (1989) de fonna clara 

e simplificada. 
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retroalimentação (feedback) como mostrado na figura IIU, onde se verifica a 

aplicação direta de um modelo dinâmico do processo (modelo de convolução) 

aplicado em paralelo com o processo. Este modelo de convolução é obtido 

pela resposta do sistema em malha aberta devido a uma perturbação degrau no 

tempo t = 0,0. 

Este modelo é capaz de prever o comportamento da variável controlada 

sobre um horizonte de controle baseado nas variações impostas nas variáveis 

de entrada em um horizonte de predição (NP) passados. 

et s 
Po int 

I 
+ -

-

Disturbância 

DMC I ·I Processo I 
1 

MODELO DE 
CONVOLUCÃO 

Figura III.l - Diagrama de blocos simplificado do processo de controle DMC 

111.2.1 - MODELAGEM DE CONVOLUÇÃO 

O fato da técnica de controle DMC utilizar um modelo dinâmico de 

convolução como base para montagem da matriz dinâmica, principal agente 

das ações de controle que são tomadas, e acoplando-se ao fato de que cada 

vez mais os computadores digitais estão se aperfeiçoando, tomando-se mais 

rápidos seus tempos de processamento, consolidam os fatores principais que 

proporcionam a este algoritmo a utilização em larga escala para controle de 

processos industriais. 
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Desta forma alia-se simplicidade.. e. facilidade de resolução às altas 

velocidades de. processamento dos computad.o.re.s digitais, tomando altamente 

aplicável. um controle eficaz e. e.m tempo real,_ mesmo para sistemas industriais 

que nonnalme.nte apresentam grandes at.rasos com relação às medidas das 

va•iá.~is. de. estado. 

P-ara processos que_ exibem comportamentos dinâmicos não usualmente 

encontrados e.m tratamentos de parametrização, como o da figura lll.2, toma­

se difícil adequá-los à. e.strutmas de. modelos de. Iª e/ou 2ª ordem. Desta forma 

a utilização de. modelos de. convolução tanto de resposta a impulso como a 

degral.l toma-se muito atraente do ponto de. vista matemático. De fato, tal 

comportamento é comumente referido como resposta inversa (wrong-way 

beha.viour), sendo ainda um desafio a aplicação com pleno sucesso de 

estratégias de. controle neste tipo de sistema. 

tempo 

Figura III.2 - Representação do comportamento de uma variável de saída, que 

apresenta resposta inversa frente a uma perturbação imposta em uma variável de entrada 

do sistema 
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111.2.1.1 - MODELO DE RESPOSTA A PERTURBAÇÃO 

DEGRAU 

Para ilustrar como um modelo de convolução é desenvolvido, considere 

uma típica resposta do sistema em malha aberta frente a uma perturbação 

degrau_em uma variável manipulada, figura IIL3. Os valores da resposta frente 

ao degrau. unitário, são dados por: b0, b,, b2, ... , bT , usando um período de 

amostragem Llt. Define-se aí = O para i ~ O. T Llt pode ser tomado como o 

tempo do processo, ou seja, o tempo de resposta do sistema em malha aberta 

para atingir 95-99% do estado estacionário, onde T é chamado de Horizonte 

do Modelo, que segundo LUYBEN (1989), é devido ao próprio Horizonte de 

Predição (NP). 

Com esta consideração, o que se observa é um ganho em termos de 

simplicidade para a metodologia~ uma vez que se diminui o número de 

parâmetros do controlador q.ue.demser:.estimados. 

Considerando o modelo de resposta a_ perturbação degrau resultante de uma 

mudança Llm, na entr~ toJ:na:.se ê, como o valor predito da variável de 

saída e mri o valor da variável manipulada ao nésímo instante de amostragem, 

figuralll3. 

Define-se também Cn como sendo a saída atual; então ê, = Cn , se não 

houver erros de modelagem e/ou distúrbios do processo. Ambos c e m são 

expressos como variáveis d.esvio_ Denotando-se Llm;= m1 - m1_1 , o modelo de 

convolução resultante fica: 

T 

ên+i = G(J + ~>i~n+i-i 
i=i 

(IILl) 



Capítulo III: Conceitos Fundamentais 

Manipulada t,m 1 
m y i = bil'!.m 1 

t = o t 

COilbolada 

c. 

t = o Ts 2Ts 3Ts NP Ts 
t 

Figura III.3 - Representação da obtenção do modelo dinâmico de convolução obtido 

através de uma perturbação degrau na variável manipulada no tempo t= O. O 
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A equação III.l pode ser interpretada como a soma de uma série de 

mudanças degrau &TI;, supondo que o sistema está inicialmente a um valor c0 

e uma mudança degrau na entrada L'l.m0 é feita com nenhuma mudança 

anterior. Então ê pode ser calculado como segue: 

ê1 = c0 + f>tilino 

ê2 =C() +b2ilino 

(III.2) 

Pode-se notar que os valores preditos são funções apenas dos coeficientes 

de resposta do modelo de perturbação degrau, multiplicado pela magnitude da 

mudança de entrada, como notado na figura III.3. Como c0 é o ponto normal 

de operação e por ser variável desvio, então c0=0. 
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Supondo que duas mudanças seqüenciais na variável manipulada (entrada), 

~mo e. ~m 1 , são feitas nos tempos de.. amostragem i=O e i= 1, respectivamente, 

usando o princípio de superposição dos efeitos, tem-se: 

(III.3) 

A generalização da equação III.3 para T Horizonte do Modelo mudanças na 

entrada é dada pelo modelo de convolução dado na equação Ill.1. 

111.2.1.2- MODELO DE RESPOSTA À PERTURBAÇÃO 

-.JMPULSO 

Em SEBORG et a!. (1989), é mostrado que a resposta ao impulso pode ser 

expressa como a derivada primeira da resposta ao degrau. Para uma sistema 

digital.c.om um "hold" (segurador) de ordem zero, a resposta ao impulso pode 

ser encontrada tomando a primeira derivada da diferença atrasada do passo de 

resposta. Os coeficientes de resposta ao impulso unitário do processo, h1, h2, . 

, hT, então são dados por 

h;= h; -hi-l 

ho =o 
i = 1,2, .. , T (III.4) 

e o modelo de convolução discreto usando os coeficientes de resposta a 

impulso são: 



~C~apwíwtuwl~o~l~II~:~C~own~c~eiwto~sLF~uwn~d~awm~e~nwta~i~s ____________________________ 20 

T 

ên+l =L himn+l-i 
i=l 

(III.5) 

A equação III.5 pode ser rearranjada para obter a equação III.l por 

substituição da expressão para hi da equação III.4 e então agrupando-se os 

termos para cada ai. 

Note que a figura III.2 ilustra o caso onde não há tempo morto no modelo 

do processo. Tempo morto esta presente quando ai ou hi = O para um 

determinado número de termos. Se há um tempo morto de N unidades, então 

ao, a1, ... , aN são zeros na equação III.I. Similarmente, tem-se hí=O (O:s; i :s;N) 

em III.5. 

/11.2.2- DESCRIÇÃO DO PROCEDIMENTO DMC 

A metodologia DMC caracteriza-se por ser uma metodologia digital e para 

tanto, utiliza-se de uma modelagem matemática dinâmica através de um 

modelo de convolução discreto que descreve o comportamento das variáveis 

de saída.do. processo. 

O algoritmo DMC pode ser aplicado em processos químicos que podem ser 

descritos ou aproximados por um conjunto de equações diferenciais lineares. 

As propriedades mais importantes de sistemas lineares são: 

• Preservação de escala: se y é a saída do processo para uma entrada u, 

então a . y é a saída do mesmo para a entrada a . u. 

• Sobreposição: se YI é a saída do processo para uma entrada u1 e y2 é a 

saída para uma entrada u2, então, y1 + y2 é saída para uma entrada u1 + u2. 
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Estas propriedades são úteis para o desenvolvimento da metodologia DMC, 

onde superpõem-se os efeitos das variáveis manipuladas sobre as variáveis 

controladas. Além disso, se é conhecida a resposta para um degrau de certa 

intensidade., tem-se a resposta paradegran de outra magnitude. 

Usando o princípio da sobreposição. e supondo que há duas mudanças 

degrau na entrada, óm1 ocorrendo a t=O e óm2 ocorrendo a t=T,, pode-se 

calcular c a cada ponto discreto no tempo: 

t=O co=O 

t=2T, III.6 

t=3T, 

Se mudanças ocorrem sobre quatro intervalos de tempo, a saída para os 

próximos seis passos deverá ser: 

Ill.7 
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As equações III.7 podem ser generalizadas para dar os NP valores das 

saídas para as NC mudanças nas entradas em notação matricial: 

C} ~ o o &Jl 
c; bz ~ o o LYr; 

s = q 1~ ~ o ~ (III.8) 

SVP bVP ~VP-l bVP-2 ~VP+HL1 ~~ 

ou seJa: 

III.9 

onde B é a matriz definida em III.8, a qual tem a dimensão NP x NC. 

Para facilitar as operações matemáticas matriciais, define-se a matriz :'!_ de 

dimensão NP x NC. 

A= 

GJ.NC 

a2 • ."1v'C 

(UI. lO) 

onde os elementos da matriz A são relacionados aos elementos de B (bi) 

através da equação III.ll, com bi =O, para i s; O. Assim pode-se escrever: 

(lll.ll) 
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Generalizando, o i"símo valor da variável de saída pode ser escrito pelo 

modelo de convolução de duas formas equivalentes, através dos coeficientes 

do modelo de convolução ou pelos elementos da matriz dinâmica A: 

NC ,\'C 

c/ = Lb~~·l··k~k = Latkililltr (III.l2) 
k=l k o~} 

A equação III.l2 descreve como ilink afeta a iésíma saída ci usando os 

coeficientes de resposta do modelo de convolução à perturbação do tipo 

degrau bi+I-k· Nota-se que a soma dos índices em ~m e b são sempre i +I. O 

somatório dá o efeito de todos os NC termos usando o princípio da 

sobreposição dos efeitos. 

Do ponto de vista de controle, deve-se distinguir mudanças na variável 

manipulada no passado e no futuro. Se houveram NP mudanças na variável 

manipulada durante os NP intervalos passados e se nenhuma outra mudança 

fosse feita, a variável de saída deverá mudar no futuro devido a estas 

mudanças passadas feitas na variável de entrada. 

Chamando estas mudanças passadas na variável de entrada de (ilin)"1d , a 

resposta para estas mudanças passadas serão definidas como respostas em 

malha aberta (open loop) X01 . Usando o modelo de convolução na forma dos 

coeficientes de resposta à perturbação do tipo degrau para predizer esta 

resposta em malha aberta, êo1,;, a equação resultante para representar os 

valores destas saídas preditas aos iésímos intervalos futuros é dado pela equação 

III.l3. 

-NP+l 

colj = :L>i+l-k (ilink )"ld 
k=O 

(III. 13) 
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No instante presente de amostragem (i=O ) pode-se ter a medida da saída do 

processo, Comedida , então se o modelo adotado for perfeito, e melhor, se 

nenhum distúrbio ocorrer, o erro cometido entre o valor predito no instante 

passado e o valor atual medido deverá ser zero, o que não é o caso. A 

diferença entre os dois é então usada para corrigir o modelo dinamicamente, 

proporcionando uma melhor predição no futuro. O valor predito no atual 

tempo de amostragens é ê oi ,o e é dado pela equação III.l3 . 

(III.l4) 

A diferença entre a medida atual Comedida e o valor presente previsto ê 0 ~_ 0 é 

adicionada ao modelo ao iésimo período de amostragem para dar uma melhor 

predição da resposta em malha aberta. 

-NP+! 
A "b (A ... )old medido A 

C oU = L... i+l-k =rt k + Co - Co/ ,o 
k=O 

Substituindo a equação III.l4 nesta última equação, obtém-se: 

-~~ -~~ 

" b ( A. )oid medido " ( )oid 'oi,;- L... i+l-k =nk +co - L...bi-k 1'1mk 
k=O k=O 

Rearranjando, o modelo de convolução e corrigindo dinamicamente, tem-se: 

-NP+! 
• medido "[b b ]( A ... )old 
Co/i =Co + L... i+!-k - 1-k ti!rtk (III.l5) 

k=O 

A equação lii .15 é o modelo de convolução que prediz as respostas em malha 

aberta devido ás mudanças passadas na variável manipulada (L}.mk)"1d e que 

será utilizada nos cálculos do algoritmo DMC. 
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Da mesma fonna, a modelagem pode ser empregada para predizer o 

comportamento das variáveis de saída em malha fechada, sob ação de 

controle. A resposta em malha fechada considera os efeitos das modificações 

passadas da variável manipulada no futuro através da resposta em malha 

aberta X0 1, adicionado aos efeitos futuros das próprias variações futuras na 

variável manipulada: (&nk)"ew. 

A resposta em malha fechada ( closed-loop) será Xci,i para o valor do iésimo 

intervalo no futuro, sendo descrita pela equação III.l6, a qual prediz o 

comportamento da variável de saída quando as NC mudanças nas variáveis 

manipuladas atualmente calculadas forem feitas no futuro. 

(III.l6) 

Nota-se da equação III.l6 que são incorporados os efeitos passados através 

da inclusão êo/i que é descrito pela equação nus e depende das 

modificações passadas na variável manipulada u~mk)old 

111.2.3 - ALGORITMO DMC PARA SISTEMAS SISO 

A idéia principal dos algoritmos de controle MPC (Controle Preditivo por 

Modelo) inclusive o DMC, é de encontrar os melhores valores futuros de 

mudanças na variável manipulada (L'lmk)"ew como resultado da otimização 

(minimização) de uma função objetivo J, definida na equação III.l7. 

(III.l7) 
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Substituindo a equação III.16 em III.l7, então a equação para estimar 

(III.l7) fica: 

(III .18) 

A função objetivo considerada pela equação III.17 e consequentemente 

III.l8, é constituída basicamente de dois termos: 

1. O quadrado dos erros (cset point - cci,i) somados sobre NP intervalos de 

tempo (horizonte de predição); 

2. O quadrado das variações nas variáveis manipuladas somadas sobre NC 

intervalos de tempo, horizonte de controle, multiplicados por um fator f2
. 

A adição da variável manipulada dentro da função objetivo multiplicada 

pelo fator f é feita para prevenir modificações bruscas na variável manipulada. 

Desta forma, este fator f acoplado à parte da variação da variável manipulada 

dentro da função objetivo é definido como fator de supressão para os 

movimentos calculados para a variável manipulada. 

O menor valor de f é 0.0 , ou seja, quando não há restrições aos 

movimentos da variável manipulada,_ e desta forma, pode ocorrer variações 

bruscas. levando o sistema à uma condição de descontrole devido às ações do 

controlador DMC. Com o aumento do valor de f, o sistema toma-se 

amortecido, sendo desta forma este parâmetro um que deve ser escolhido 

confonne o sistema e as condições a que se deseja trabalhar, caracterizando­

se como um parâmetro de projeto do controlador. 
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Aplicando o método dos mínimos quadrados, o qual é descrito em detalhes 

em livros texto, como por exemplo LUYBEN (1989), à equação III.l8, a 

equação resultante para aplicação do algoritmo DMC é a equação III.l9. 

(III.l9) 

onde: 

X - cset point c 
-- -_o] (III.20) 

111.2.4- METODOLOGIA PARA IMPLEMENTAÇÃO DO 

ALGORITMO DMC - SISO 

A implementação do algoritmo DMC - SISO (mna entrada - uma saída) 

deve seguir os seguintes passos a cada intervalo de tempo: 

I. Calcular os NP valores de Xou da equação III.l5. Eles dependem 

apenas das variações passadas aplicadas às variáveis manipuladas e dos 

valores pontuais medidos da varíàvel controlada xmedida. 

2. Calcular as NC variações futuras da variável manipulada (~mkt'w da 

equação III.l9, onde a matriz dinâmica A é dada pela equação III.IO, e f é um 

fator (fator de supressão) que restringe as ações de controle, ou seja, os 

movimentos aplicados à variável manipulada. 

3. Implementar a primeira mudança calculada (~mt)new ao processo 

4. No próximo período de amostragem, medir a variável controlada para se 

ter um novo valor de xmedido e repetir o procedimento desde a etapa 1. 
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Considerações importantes sobre DMC: 

As seguintes considerações são importantes para avaliar as dificuldades em 

termos de implementação: 

• Admite-se que o modelo seja estável em malha aberta; 

• A matriz dinâmica utilizada na equação III .19 é calculada apenas uma 

vez, de fonna 'off-line', e não em intervalos de tempo regulares. 

111.2.5- DMC PARA SISTEMAS MULTIVARIÁ VEIS 

O desenvolvimento apresentado anteriormente limitou-se ao caso 

monovariável, onde uma saída controlada requer apenas uma entrada 

manipulada. 

Tal situação, porém, não é típica de muitos processos químicos, onde duas 

ou mais saídas são controladas por duas ou mais entradas. Além disso, todas 

as entrada influem em todas as saídas, resultando em processos com múltiplas 

interações. 

O DMC multivariável é o algoritmo mats conhecido industrialmente; a 

modificação deste para o monovariável fica a cargo do modelo de convolução 

empregado e assim da matriz dinâmica. 

Segundo LUYBEN (1989), o DMC multivariável é o algoritmo de controle 

multivariável mais popular em implementações industriais, sendo que a 

passagem do DMC monovariável (SISO) para MISO e/ou MIMO é direta e 

involve basicamente a modificação da matriz A , matriz dinâmica. 
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111.2.5.1 - MODELAGEM DE CONVOLUÇÃO PARA 

SISTEMAS - M/SO 

Em vários processos industriais é de grande interesse analisar o sistema de 

forma híbrida em tennos dos números de variáveis que são manipuladas e 

medidas. Isto se deve a definição de sistemas do tipo múltiplos "inputs" e 

simples "outputs", sistemas 'MISO'. 

A descrição de processos MISO - múltiplas entradas e apenas uma saída, 

pode ser descrito analogamente ao caso SISO pelas equações abaixo. 

cl =hu!Ynu b1.l~.l 

c2 = bu~J +buflmu b,,,l>m,J + b,.~t>m, 2 

(IIL21) 

· C.VP :::::: bl .. VP/),ml.l + b! .. VP-!f:.mL2···bLhP-NC->-l.óml.NC b2,.VP~.l + b1.NP··1~,2 +. · · .b2 .. Vl'-NC'< l~ .• VC 

onde bi,i representam os coeficientes de resposta da variável de saída c, 

modelo de convolução, obtido pelo degrau aplicado na variável manipulada 

Am 1,0 (tempo t = 0.0). Da mesma forma, b2,i é obtido pela variável manipulada 

Am2,o , e generalizando bm,i são obtidos através da variável manipulada 

genérica m no instante i. Em fonna matricial simplificada, pode-se escrever: 

.V(' ,vc 

c, = L;b,,~+,runu + L;b,.,,_,L1m,., 
k-::1 k=l 

m NC 

c,= L:L:b,,,., ,run1., 

;~l b::-1 

m NC 

c =""a run I L... L... }.d }.k 
j-col k-=-1 

(Ill.22.a) 

(III.22.b) 

(III.22.c) 
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(III.22.d) 

A matriz dos coetícientes relativos à perturbação degrau para o sistema 

MISO caracteriza-se por ser uma matriz onde seus coeficientes são vetores. 

Uma variável de entrada pode ser uma variável manipulada, como vazão de 

combustível para uma caldeira ou vazão de saída de um vaso, ou uma entrada 

não controlada, como a temperatura de alimentação para uma caldeira ou a 

vazão dentro de um separador. 

Segundo CUTLER (1982) a introdução de entradas não controladas dentro 

da formulação do controlador DMC multivariável promove a capacidade 

antecipativ.a (feedforward) deste controlador. 

111.2.5.2- MODELAGEM DE CONVOLUÇÃO PARA 

SISTEMAS MIMO 

Para sistemas MIMO - múltiplas entradas e múltiplas saídas, o 

desenvolvimento para o algoritmo DMC é similar que para MISO e SISO, 

com mudança no modelo de convolução e na matriz dinâmica. Assim pode-se 

escrever a equação IH.23, a seguir: 
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· · · b1,2 . .'iP .. NC' I !MrJ2.SC 

· · · .+b2,NP-NC-t I Afnl,NC b2,2.NP/JJn2,1 +. · · · · · · · b2.2,NP-NC-'-1 !J.m2 .. VC 

m NC 

Cu =L Lhu., 1 k!'wll.k 
I '-'l kc.:.} 

(III.24) 

De fonna análoga para SISO com relação a b e a: 

(III.25) 

De forma matricial simplificada: 

(fii.26) 

NP-~-1 old 

f_ol• = I:~' 1 k (!'wJ,) (IIL27) 
k'-0 

-NP+1 old 

f.o/.0 = L~' k ( !'wJ k) (IIL28) 
b() 

- NP+l 

c - ""b (!'wl. )o/d + c"''d'do - c 
~ol.1 - L...J =l-1-k k --0 -ol,O 

k"'--0 ---

(Ill.29) 
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( III.30) 

--NP+1 

ê = c""dido + "\' [b . . -h j(t:.m )o/d 
-ol.1 -0 .L..,. = 1 ~1-k =1-k k-

k-=0 --

(III.3l) 

.v c 
c = c + "\' a (t:.m )"'w 
-d.l -0/.J L... =lk k (III.32) 

k--l --

111.3 -AJUSTE DOS PARÂMETROS DO CONTROLADOR 

DMC 

Os parâmetros que devem ser ajustados para um bom desempenho do 

controlador DMC, são: 

• NP - Horizonte de Predição; 

• NC - Horizonte de Controle; 

• f - Fator de Supressão; 

• L1t - Intervalo de amostragem 

O horizonte de predição (NP) é o número de predições que são usadas nos 

cálculos de otimização, minimização da função objetivo definida na equação 

III.l7 e III.l8, através do modelo de resposta em malha aberta c01, i , o qual é 

definido na equação III.l5. Um aumento de NP resulta em ações de controle 

mais conservativas, as quais tem um efeito estabilizante, mas em contrapartida 

aumenta-se o esforço computacional associado. 
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Cabe ressaltar que este comportamento esperado para o aumento de NP 

pode não ocorrer quando o sistema estudado não satisfizer as principais 

condições básicas impostas pela formulação DMC, tais corno modelo linear e 

estável. 

O horizonte de controle (NC) é o número de ações futuras calculadas para 

as variáveis manipuladas que são obtidas na etapa de otimização, onde o 

objetivo é o de reduzir o erro predito. 

Em termos de esforço computacional, o parâmetro NC é a dimensão da 

matriz (A1A+f l) da equação III. 19 que deve ser invertida; desta forma o 

esforço computacional para inversão desta matriz pode ser aumentado 

significativamente com o aumento de NC. 

O aumento do esforço computacional para inverter esta matriz (A1A+F l) 

deve ser considerado apenas quando se trabalhar com controle preditivo 

acoplado a um procedimento adaptativo, onde esta matriz é atualizada de 

tempos em tempos, pois senão esta será calculada apenas uma vez de forma 

'off-line', com os parâmetros DMC previamente definidos. 

Segundo SEBORG et al. (1989), uma primeira estimativa para NC seria o 

número de dados dinâmicos referentes a 60% da condição de estado 

estacionário da resposta do sistema em malha aberta frente a uma perturbação 

imposta na variável de entrada. Segundo este mesmo autor, para NC>5, o 

valor de NP não é tão crucial desde que apenas o primeiro movimento da 

variável manipulada seja implementada pela equação III. 19. 

Também da análise de trabalhos da literatura SEBORG et al. (1988), pode­

se dizer que grandes valores de NP resultam em ações de controle excessivas 
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enquanto que pequenos valores tenderiam a um controlador robusto que é 

relativamente insensível a erros de modelagem. 

Para processos SISO sem restrições de movimento, MAURATH et a!. 

(1988) propõem um procedimento estruturado para a estimativa inicial dos 

parâmetros do controlador DMC. Este procedimento é descrito por SEBORG 

(1988), como 'Mínima! Prototype Design' 

O procedimento 'Mínima! Prototype Design' serve para promover uma 

estimativa inicial de NP e f. Para NP, varia-se este parâmetro mantendo-se 

NC=l e f=O.O, o que para MARCHETI & MELLICHAMP (1983) leva o ganho 

do controlador DMC a tomar-se muito sensível a NC, devido ao mau 

condicionamento da matriz (8? à). Entretanto, o procedimento de estimativas 

inicial proposto pelo autor, não fica comprometido por usar f=O, uma vez que 

para NC=l, tem-se apenas um puro procedimento de estimativa de parâmetros 

por mínimos quadrados. 

Para o parâmetro f a estimativa inicial foi obtida variando-se este parâmetro 

para cada condição de NP = NC. Desta forma obtém-se uma estimativa inicial 

para f e para NP , enquanto que para NC pode-se considerar como uma boa 

estimativa inicial NC = NP I 2 , o que é proposto pelo procedimento de 

estimativas descrito por SEBORG et a!. (1989). 

Para a identificação dos parâmetros, tanto para a estimativa inicial, quanto 

para o refino destes, ou seja, determinar os melhores conjuntos dos 

parâmetros DMC para as condições operacionais estudadas, faz-se a análise 

da IT AE - Integral Absoluta dos Erros Quadráticos, cometidos entre a 
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variável controlada e seu respectivo valor de referência 'Set-Point' durante o 

processo operacional. 

Além da análise de IT AE, faz-se necessário ainda uma análise paralela de 

forma f,>ráfica do comportamento dinâmico do sistema sob as ações de 

controle (malha fechada), pois desta forma pode-se analisar e identificar os 

melhores conjuntos de parâmetros. 

Principalmente para sistemas onde um comportamento oscilatório é 

provável ocorrer, faz-se então necessário uma maior preocupação da análise 

gráfica paralelamente ao IT AE. 

111.4 - CONTROLE CLÁSSICO 

Mesmo com o grande avanço de técnicas de controle avançado e sua 

crescente implementação na indústria de processos, é ainda muito comum a 

aplicação de técnicas de controle clássico, especificamente o PID. Uma das 

possíveis razões para isso é sua larga gama de aplicações e seu relativo baixo 

custo e facilidade de implementação, quando comparado com técnicas de 

controle avançado. Levando-se isto em consideração neste trabalho, o 

controle clássico através dos controladores PID é também implementado e 

será comparado com a estrutura DMC em termos de performance do 

controlador e ação de controle. 

A teoria clássica ou convencional é baseada em estruturas SISO - única 

entrada - única saída, utiliza o controle do tipo 'feedback' (retroalimentação) 

da mesma forma que mostrado no diagrama de blocos esquemático de 

controle da figura IIL I, mas sem a utilização de um modelo matemático 

dinâmico do processo atuando em paralelo. 
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As ações calculadas para atuação na variável manipulada baseiam-se na 

medida instantânea do erro cometido entre a variável controlada e o seu 

respectivo 'set-point' (valor de referência). Estas ações podem ser 

proporcional ao erro através da constante (Kc), proporcional a derivada 

calculada entre os erros do instante passado e o atual multiplicada pelo 

parâmetro ( 'td) e inversamente proporcional a integral do erro multiplicada 

pelo parâmetro (Ti). Os parâmetros são ajustados de forma 'off-line' para uma 

determinada condição operacional e não são mais modificados, mesmo com 

modificações destas condições operacionais previamente estudadas. 

O controle mais conhecido desta classe é o PID, (Proporcional Integral e 

Derivativo), o qual é ainda hoje o mais empregado industrialmente, devido a 

sua simplicidade e facilidade de implementação operacional. No entanto em 

situações onde operações a alta performance são requeridas ou ainda quando 

alterações no 'set-point' ou nas condições externas do processo podem 

ocorrer os controladores clássicos tendem a falhar. 

111.4.1 - PID: ALGORITMO DA VELOCIDADE 

Devido a ~:,>rande aplicação dos computadores digitais ao controle de 

processos surgiu então a necessidade da implementação deste algoritmo de 

controle clássico tão utilizado na indústria de forma discreta, PID na fonna 

digital, conhecido como PlD na forma da velocidade. A expressão recursiva 

para esta técnica é mostrada a seguir: 

m(k) = m(k -I) +q0s (k)+q1s(k- 1) +q2s (k- 2) (III.33) 

onde: 
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(III.34) 

q = K (1 + _:j_) 
o c f'..t (III.35) 

(III.36) 

(III.37) 

111.4.2 - AJUSTE DOS PARÂMETROS PID 

Um dos procedimentos mms usuais para o ajuste dos parâmetros PID 

baseia-se em procedimentos empíricos, os quais analisam o comportamento do 

sistema em malha fechada como aberta, variando-se as condições 

operacionais de entrada através de perturbações do tipo degrau, oscilatórias e 

outras. 

Dentre os procedimentos de ajuste, destacam-se o método de Ziegler­

Nichols, Cohen-Coon (Curva da Reação) e IT AE - Integral Absoluta dos 

Erros Quadráticos. Estes procedimentos são descritos em detalhes em 

SEBORG et ai. (1991) e STHEPHANOPOULOS et a/. (1984). Uma aplicação 

para o mesmo processo considerado nesta tese foi realizado por ANDRJETA 

(1994), que basicamente utilizou o método de Ziegler-Nichols e posterior 

refino por tentativa e erro. Para o ajuste fino dos parâmetros o cálculo da 

Integral absoluta dos Erros Quadráticos (ITAE) é um procedimento adequado 

e será empregado neste trabalho. 
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Em processos industriais o ajuste dos parâmetros é normalmente baseado 

no conhecimento da dinâmica do processo pelo operador, sendo realizado 

praticamente de forma pessoal. O parâmetro que usualmente apresenta maior 

dificuldade de ajuste é o 'td, pois pode levar o sistema a apresentar 

instabilidade em malha fechada. 

111.5- CONCLUSÕES 

Neste Capítulo III foram mostrados todos os detalhes que compõem o 

algoritmo de controle, tanto para aplicação monovariável (SISO) quanto 

multivariável (MIMO). 

Buscou-se apresentar uma metodologia clara, completa e explicativa para 

implementação, o qual como citado no inicio do trabalho de tese não fora 

obtido com clareza nas referências básicas da literatura. Foi mostrado ainda 

um procedimento sistemático para o ajuste dos parâmetros do controlador 

DMC e também resumidamente a estrutura do controle clássico PID na forma 

digital. 

Pode-se concluir que o algoritmo de controle DMC mostrado apresenta-se 

muito simplificado para implementação e que devido possuir um modelo de 

convolução em paralelo com a planta pode promover atuações mais precisas. 

Outro fator importante que pode ser extraído deste capítulo é a maior 

representatividade dos parâmetros do controlador DMC frente aos do controle 

PID. 



CAPÍTULO IV 

PLANTA INDUSTRIAL DE PRODUÇÃO DE ETANOL 

Neste Capítulo descreve-se detalhadamente o processo fermentativo para 

produção de etano! de porte industrial com múltiplos estágios e reciclo de 

microorganismos utilizado neste trabalho como o caso estudo. 

O Capítulo abrange desde uma introdução à aplicação de processos 

fermentativos industriais. incentivos ao estudo do controle, descrição do 

sistema, modelagem matemática, parâmetros cinéticos e equações diferenciais 

de balanço. 

É mostrada a forma de obtenção das condições operacionais, de projeto e 

de dimensionamento dos equipamentos, apresenta-se um estudo abrangente do 

comportamento dinâmico do sistema em malha aberta por perturbação nas 

diversas variáveis deste sistema multivariável. 

As conclusões deste capítulo mostram principalmente qums variáveis 

devem ser controladas e o porque da escolha. Apresenta ainda um quadro 

resumido das condições operacionais e dimensões definidas para o estudo 

deste sistema. 

IV.1 - INTRODUÇÃO 

Os processos fermentativos alcoólicos no Brasil surgiram com a fabricação 

do aguardente de cana e mais tarde aplicados à fabricação de etano! a partir 

do melaço proveniente da fabricação de açúcar em usinas de açúcar e álcool. 
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O desenvolvimento do processo de fermentação alcoólica se deu no início 

dos anos 60 com o processo 'Melle-Boinot', batelada alimentada com reciclo 

de células LIMA (] 960), Este processo mereceu destaque em pesquisas 

nacionais e no início da década de 80, com os incentivos do prO!:,'fama Pró­

Álcool, onde já era operado nas usinas de Álcool de forma otimizada e no 

máximo grau de rendimento, 

Nesta mesma década de 80 já haviam pesquisas paralelas com a intenção 

do aumento de rendimento do processo fermentativo existente e também da 

busca de novas rotas alternativas, onde a possibilidade de operação em regime 

contínuo passou a ser investigada, 

O processo de fermentação contínua IniCIOu-se pela modificação dos 

processos existentes, batelada alimentada e outros empíricos, porém 

resultados satisfatórios não foram alcançados e sua implantação foi 

desestimulada, 

Nos anos 90 surgiram trabalhos que estudaram rigorosamente a cinética de 

fermentação alcoólica em regime contínuo, Em um trabalho completo de 

modelagem e simulação, ANDRIETA (1994) mostrou ser necessário a 

utilização de modelos cinéticos mais rigorosos, adequados para se projetar um 

processo de fermentação alcoólica contínuo de multíestágios e reciclo de 

microorgamsmos, 

ANDRIETA (1994) simulou, projetou, otimizou e aplicou técnicas de 

controle convencionais a este processo fermentativo para produção de etano! 

em escala industrial, o qual é considerado neste trabalho, Foi mostrado 

também que uma etapa fundamental para se obter bons rendimentos neste tipo 

de processo consiste na escolha adequada de estratégias de controle, 
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IV.2- INCENTIVOS AO ESTUDO DO CONTROLE DE 

PROCESSOS FERMENTATIVOS 

Muitos trabalhos científicos recentes mostram um direcionamento ao estudo 

e aplicação de técnicas avançadas de controle aos processos fermentativos, 

uma vez que técnicas convencionais podem falhar, pois o desempenho de tais 

processos está condicionado a manutenção destes nas condições ótimas e 

necessárias para obtenção de rendimentos satisfatórios. 

Para este tipo de sistema, complicações adicionais surgem devido a 

presença de microorganismos vivos que requerem um rígido controle das 

condições operacionais 

As condições ótimas e necessárias são restritas e pouco variantes, uma vez 

que a principal força motriz destes processos involvem seres vivos, 

microorganismos que são muito sensíveis à variações ambientais de seu meio, 

em que eles se reproduzem adequadamente, tais como: pH, 

substrato( alimento) e temperatura, dentre outras. 

Um dos principais motivos para que as técnicas de controle avançadas 

seJam necessárias a processos fermentativos, está condicionado à 

possibilidade de ocorrência de mudanças operacwnms promovendo 

modificações à cinética de crescimento e de adaptação dos microorganismos 

no meio reacional, podendo desta forma modificar as condições operacionais 

ótimas. 

Devido à possibilidade de ocorrência de tais fenômenos, muitos são os 

trabalhos apresentados na literatura que aplicam ou que citam a necessidade 

de aplicação de técnicas de controle avançado a este tipo especial de 
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processos: HENSON & SEBORG (1992) aplicaram controladores baseados na 

exata linearização em processo fermentativo; P ARK & RAMIREZ (1990), VAN 

BREUSEGEM & BASTIN (] 990) e SHIMJZU et ai. (! 991) utilizaram a técnica 

de controle ótimo a processos fermentativos; S~4KATO & 7:4NAKA (f 99 2) 

utilizaram um controle 'feedforward/feedback' em cultivo de Saccharomyces 

cerevisiae para obtenção de glutanione em um reator batelada alimentada, 

enquanto ALFARARA et ar (1993) utilizaram para o mesmo processo um 

controle tipo "Fuzzy"; RODRIGUES (1993) cita razões para utilização de 

controle adaptativo em processos fermentativos, enquanto que VIGIÉ et al. 

(1990), SMITH et aL (1990) e LEE et ar (1991) utilizaram algoritmos de 

controle adaptativos à processos deste tipo. 

Nota-se da literatura uma carência de aplicação de técnicas de controle 

preditivo a tais processos. O 'CONNOR et al. (1992) citam que ações de 

controle 'feedback' são necessárias a processos fermentativos reais, devido à 

existência de variações na qualidade do microorganismo, da matéria prima e 

disturbâncias que podem causar variações no desempenho de tais processos 

que não podem ser antecipadas. 

Frente aos dados obtidos na literatura, este trabalho objetiva aplicar uma 

técnica de controle avançada preditiva, DMC (Controle por matriz dinâmica), 

a um processo fermentativo real de escala industrial. Além da falta de 

aplicação de tais técnicas preditivas a estes processos, as características 

'feedback' nas atuações deste controlador satisfaz o recomendado como 

necessárias por O 'CONNOR et al. (1992). 
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IV.3 - DESCRIÇÃO DO PROCESSO FERMENTATIVO 

O processo fermentativo em estudo é o de produção de etano! em escala 

industrial, operando em regime contínuo por quatro reatores tanques agitados 

ligados em série e com reciclo de levedura para a entrada do sistema 

juntamente com o mosto. O desenho esquemático do processo é descrito pela 

figura IV .I, e maiores detalhes podem ser obtidos pelo trabalho de 

ANDRJETA (199-1). 

O processo de fermentação alcoólica contínua pode ser divido em três 

partes fundamentais: 

• fermentadores 

• separação das células de levedura do vinho bruto (centrifugação) 

• tratamento do creme (levedo) 

O processo consiste da entrada de um caldo de cana de açúcar previamente 

tratado, na forma de um xarope açucarado rico em glicose denominado 

industrialmente de mosto, o qual é convertido em álcool através da levedura 

Saccharomyces cerivisae através do processo fermentativo. Juntamente com 

este mosto adiciona-se um reciclo de células de levedura que foram 

centrifugadas do vinho bruto e previamente submetidas a um tratamento ácido 

e de diluição. 

O produto de saída do quarto reator, denominado vinho bruto, contendo de 

9% a 12% de álcool passa por um processo de separação mecânica para a 

retenção de células. Este processo consiste de um conjunto de centrífugas de 

prato que trabalham a uma velocidade angular de aproximadamente 8000 rpm, 



~C~a~p~~·tu~l~o~4~: 2 P 2 l~an~t~a 2 I~n~du~s~t~ri~a~ld~e~P~ro~d~u~c~ã~o~d~e 2 E~t~a~n~ol~ ______________ 44 

As centrífugas recebem o vinho bruto contendo 30 a 45g de células por litro 

de vinho e fornecem dois produtos: uma fase leve e outra pesada. A fase 

pesada com concentração entre 160 e 200 g de células por litro, é chamada de 

leite ou creme de levedura. A outra fase, a leve, também chamada de vinho 

delevedurado ou simplesmente de vinho e geralmente contendo de 9 a 12 % 

de álcool e no máximo de 3 g de células por litro, é enviado ao processo de 

destilação para ser separado da água, o qual pode promover álcool hidratado 

ou anidro, dependendo do processo de destilação disponíveL 

Juntamente com o vinho delevedurado que segue para o processo de 

destilação pode entrar uma corrente (não mostrada na figura IV. l) álcool bem 

diluída proveniente da separação do álcool que é arrastado pelos gases, mais 

especificamente C02, do processo fermentativo. Esta corrente é obtida por 

uma coluna de absorção de água operando em contracorrente. 

FO -Mosto 

Ãc1do 
Vinho 

Água 
Resfriador Delevedurado 

~~I l A c Centrifugação 

Tanque de Sangria de 
Células 

Diluição 

Figura IV. I - Desenho esquemático do processo fermentativo para produção de etano! 

em escala industrial 
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IV.3.1- MODELAGEM MATEMÁTICA 

A modelagem matemática determinística para este tipo de processo é 

complexa principalmente pela necessidade de um modelo cinético adequado 

bem como de parâmetros confiáveis. Os reatores podem ser considerados 

como tanques perfeitamente agitados de forma que o modelo resultará em um 

sistema de equações diferenciais ordinárias. 

IV.3.1.1- MODELO CINÉTICO 

A transformação dos açúcares redutores (glicose e fmtose) em etano! é 

realizada pela Saccharomyces cerevisiae envolvendo um grande número de 

ações enzimáticas. Devido às muitas reações existentes e por se trabalhar com 

seres vivos, os modelos podem apresentar uma complexidade muito grande, o 

que os tomam pouco aplicáveis à utilização para o controle, pois o tempo 

computacional requerido pode inviabilizar sua aplicação em tempo real. 

Para a simulação deste sistemas utilizou-se um modelo cinético do tipo não 

estmturado e não segregado. Este tipo de modelo é um dos mais simples 

aplicados em bioengenharia, onde se considera a célula de levedura como um 

soluto, sendo que esta simplificação diminui o número de parâmetros cinéticos 

e de transferência do meio a serem levantados experimentalmente. 

A vantagem de se utilizar esta modelagem mais simples, reside no fato de 

se poder obter seus parâmetros cinéticos com maior precisão através de 

ensaios simples. Pode ser dito para justificar a escolha deste tipo de 

representação, que esta precisão pode compensar em parte as restrições de 

informações sobre o processo devidas às simplificações impostas ao modelo. 
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O modelo cinético utilizado neste trabalho é o sugerido por LEE et al. 

(I 983) o qual se mostrou adequado através de testes realizados em unidades 

industriais de fermentação alcoólica ANDRIETA (1994). Na sua forma 

algébrica pode ser escrito como: 

IV .I 

Sendo este um modelo derivado do modelo de 'Monod', sua aplicação 

também fica restrita aos casos onde se assume crescimento balanceado sendo 

portanto aplicável a processos contínuos de fermentação alcoólica no estado 

estacionário, ou então com dinâmica relativamente lenta, como é o caso dos 

processos fermentativos em geral. Sobre o modelo de Monod, citado acima, 

para uma literatura básica indica-se BAJLEY & OLLJS (1986). 

Identificando os termos de limitação do modelo utilizado, tem-se as 

definições: 

s 
G=-­

' S+K, 

G, =(~-~r 
.Ymax) 

Substituindo as IV.2, IV.3 e IV.4 em IV.!, tem-se: 

IV.2 

IV.3 

IV.4 

IV.5 
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onde: 

llmáx - Velocidade específica máxima do crescimento celular; 

Gs - Termo de limitação pela concentração do substrato; 

Gp- Termo de inibição pelo produto; 

Gx- Termo de inibição pela concentração microbiana, 

O acoplamento destes termos torna o valor da velocidade específica menor 

que o valor máximo, pois estes são termos de inibição, e restringem o valor de 

ll com relação ao valor de !lmáx, 

Com relação aos valores máximos de Pmax e de llmáx, as restrições são as 

seguintes: 

" Abaixo de uma temperatura crítica superior, Pmax é constante e igual ao 

correspondente à temperatura crítica superior; 

" Acima desta temperatura crítica superior, o valor de Pmax decresce 

exponencialmente segundo a equação IV,6, 

IV,6 

Segundo ANDRJETA (1994) a temperatura crítica superior esta próxima de 

32"C, 

" Com relação à velocidade específica máxima llmàx , esta também é afetada 

pela temperatura e segue a equação de Arrhenius, ou seja: 
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= .'eh~) ,li max /i 

Aplicando estas equações para as variações de substrato, células (levedura) 

e etano!, tem-se, por definição: 

I dX 
f1=--­x dt 

dX=fJ){ 
dt 

IY9 

Substituindo a equação IV.9 na equação IV.l, tem-se a equação IV. lO, que 

descreve a variação de células com o tempo: 

Por definição Y x;s relaciona a variação da concentração de células com as 

de substrato: 

JX 
dt 

Yr s = JS 
dt 

IV.ll 

A partir da definição mostrada em IV .11, pode-se ter as equações de taxa 

para a concentração de substrato. 

dS I dX 
-=--
dt y\' s dt 

ou 
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ou ainda. 

l 
r. =-j.iX ' y 

xs 

IV.l2.b 

IV.l2.c 

Analogamente, Y Pts relaciona a variação do produto etano! com a de 

substrato: 

dP 
' dt 

}p•s = dS, IV.13 
dt 

obtendo também uma expressão para a velocidade de formação de etano!: 

IV.l4.a 

ou 

IV.l4.b 

ou ainda, 

IV.14.c 

Como citado anteriormente o modelo apresentado neste capítulo é do tipo 

não estmturado, não sendo adequado para descrever o comportamento 

dinâmico do processo segundo DUNN & MOR (1981), devido a alterações 

resultante de qualquer mudança dinâmica no meio. Segundo O 'NEIL & 

LIBERA TOS (1990) a aplicação de um atraso linear na velocidade específica 

de crescimento pode adequar este modelo cinético para o estudo dinâmico, o 

qual é descrito pela equação IV. 15. 
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r s· 1 fi r = fll ~ paSllo de integracao anterior ) I V. l 5 
satual 

Esta correção é feita a cada passo de integração aplicado para resolução 

das equações diferenciais. 

IV.3.1.2- PARÂMETROS CINÉTICOS 

Os valores dos parâmetros cinéticos são mostrados nas tabelas IV .1, IV.2 e 

IV.3 para as equações IV.l, IV.6 e IV. 7 respectivamente, e foram extraídos 

do trabalho de ANDRIETA (1994), onde também podem ser conseguidas 

informações adicionais sobre suas obtenções. Pode-se salientar que estes 

parâmetros foram obtidos para este tipo de processo ferrnentativo e 

relacionados através de ajustes com dados de plantas industriais operadas em 

batelada alimentada. 

Tabela IV.l -Valores dos parâmetros cinéticos para Temperatura de 32.0 oc para a 

equação IV. I, ANDRJETA (199.f) 

Parâmetro Valor 

-· ......... J:l:'!l.~?': .... -- ... -.... -.- ...... -~: 1. ~ .J~!_l_ ........... -. 
____________ l_l_I_I!~~----------- ... !.Q.~-~~!.\I?!_I_~_}_~ __ C?Ç) __ _ 

... --- ... -. ;:ç~~~- ..... --.-- .. --- .... -.... ! _QQ. ~~!--- .. ----- .. --
- •• - ... ---- •••• ~- .. -- ..... --- •• -- .. ----- ..... -- -~ 2 º ....... -... -- .. --

m 1,0 
M W W W O H 0 0 W O N N NO O No O 00 O W NO O O MO o o H 0 o o H o o M 0 0 0 o o 0 0 0 0 0 M N 0 0 0 0 N NO 0 HH N" "H" o No H 

Ks 1,6 
0 N ° NO W 0 0 MM" NO M NM N MM H NO H H MMo O O O M O N M M•• N NH H O • • HH No M H" "H H •H H HH H H o N • H H N N N 

.... --- ..... _'!_ !'!.~ ... -... -.. -- . ---.---- ..... _Q/!-~ ~-- .. -.. --------
Yx1s 0,033 
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Tabela IV.2 Valores das constantes da equação IV.6, ANDRIETA (1994) 

Constante Valor 

------------- -~~ ------------- ------------ ~?_ ?_,_~ __ g!) __ -----------
a · 0,0676 g/l 

Tabela IV.3 Valores das constantes da equação IV.?, ANDRIETA (1994) 

Constante Valor 

-------------- -~----- --------- -----! y_?_~- ~- _1_ 9.~- -~-'!![!~?.~-----
A 4,50 x 1010 

IV.3.1.3- EQUAÇÕES DE BALANÇO 

As equações que descrevem o comportamento dinâmico do sistema 

apresentado na figura IV. 1 seguem os procedimentos de balanço material e de 

energia para cada estágio independentemente e são descritas pelas equações 

que seguem. 

Os reatores foram considerados como sendo reatores "CSTR", ou seJa 

contínuos e perfeitamente agitados, o que segundo RODRiGUES (1993) 

consiste numa boa aproximação através de análises de reatores de porte 

industriais. 
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No balanço de massa despreza-se a tàse gasosa e o volume preenchido 

pelas células, o que segundo ANDRIETA (1 99.f), são desprezíveis para 

reatores deste tipo e operados em escala industriaL 

Para cada fermentador há um trocador de calor acoplado externamente de 

modo a manter a temperatura do fennentador nos níveis detenninados como 

ótimos, 

As equações diferenciais obtidas são integradas utilizando o método 

numérico de Runge-Kutta de quarta ordem, o qual é descrito em detalhes em 

FRANKS (1972) e PRESS et a/, (1986), 

IV.3.1.3.1 - BALANÇO DE MASSA GLOBAL NO REATOR i 

Assumindo a densidade do líquido reagente constante para cada reator, 

pode-se escrever: 

dv~ = F; ,p, , _F 
dt ' P, 

IV,16 

IV.3.1.3.2- BALANÇO DE MASSA DO SUBSTRATO NO 

REATOR i 

d(VS) 
-'---' --'-' -F S - FS +r V dt - 1-J 1·-J I I S i 

Substituindo a equação IV, l2,c na equação IV, 17 ,a, tem-se: 

d(V,S,) 
dt 

!V,I7,a 

IV,] 7,b 



~c~ap~í~tt~tloL4~:~P~la~n~ta~In~d~us~tr~ia~l~d~e~P~ro~d~u~ça~-o~d~e~E~t~an~o~l ______________ 53 

IV.3.1.3.3-BALANÇO DE MASSA DO ETANOL NO REATOR 

i 

d(V P) 
_:_:._' '-'-' =F P -FP +r V Jt 1""1 1-l i 1 p / IV.IS.a 

Substituindo a equação IV.l4.c em IV.l8.a, tem-se: 

_d..:..._(V'-,1''-'-,)=F P -FP+yp·svx 
dt 1-l 1-J I I y 1 iP.i 

XiS 

IV.l9.b 

IV.3.1.3.4 - BALANÇO DE MASSA DAS CÉLULAS NO 

REATOR i 

IV.20.a 

Substituindo a equação IV.9 em IV.20.a, tem-se: 

IV.20.b 

IV.3.1.3.5- BALANÇO DE ENERGIA PARA O FLUIDO 

REAGENTE NO REATOR i 

Seguindo o esquema da figura IV.l, tem-se: 

IV.2l.a 

Rearranjando, e substituindo o tenno rs pela equação lV.l2.c, tem-se: 
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IV.2l.b 

IV.3.1.3.6- BALANÇO DE ENERGIA PARA O FLUIDO 

REAGENTE NO TROCADOR DE CALOR i 

"'' d(V T ) 
PLP c, c, ="':Fc(T-Tc.)-UA!MDT dt J-A-P I I I I I 

IV.22.a 

Considerando V c; constante e rearranjando, tem-se: 

d(Tc,) = F_c, (T _Te)-( UA, )!MDT 
dt Vc, ' ' Vc,pép ' 

IV.22.b 

onde LMDT; é a média logarítimica de temperaturas do trocador de calor i, 

definida na equação IV.22.c: 

!MDT = (7;- TJ,)-(Tc,- TJe) 

, Ln( (T,_~!l'L) 
(lC, - l)e) 

IV.22.c 

IV.3.1.3. 7- BALANÇO DE ENERGIA PARA O FLUIDO DE 

RESFRIAMENTO NO TROCADOR DE CALOR i 

c d(V: r. ) 
P; P, J,J, = C F(T:e-T")+UAJMDT dt P 1 P; 'J .I ./, . ' . . ' IV.23.a 

Da mesma forma que IV.22.a considera-se Vj; constante, e rearranjando, 

tem-se: 
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d(T) F UA 
~ 1 -'--!_' = _j_(T'e- r;)+ .. ' IMDT 

dt r· 1 1
' v c · J, J,P, P, 

IV.23.b 

sendo LMDT 1 é definido pela equação IV.22.c. 

IV.3.1.3.8- BALANÇOS DE MASSA APLICADOS AO 

SISTEMA 

FO F = __:__::_ 
w (i- R) 

F= F -FO 
' w 

F =F -F l w \' 

F. f' F' s = ·, - 11 

FS (' __ 1_1 _I 
"R-

F R 

p = I'~PR 
w f' 

" 

IV.24 

IV.25 

IV.25 

IV.26 

IV.27 

IV.28 

IV.29 

IV.30 

IV.31 

IV.32 

IV.33 

Desta forma o sistema fermentativo estudado é constituído de 7 equações 

diferenciais para cada estágio, fermentador, perfazendo um total de 28 
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equações diferenciais, as quais são resolvidas utilizando o método de Runge­

Kutta de quarta ordem, FRANKS (1972). 

Juntamente com as equações diferenciais, foram resolvidas as equações de 

balanço de massa aplicados ao arranjo tlsico do sistema constituídas pelas 

equações IV.24 à IV.31. 

IV.3.2- CONDIÇÕES OPERACIONAIS E DE PROJETO 

As condições operacionais foram obtidas por ANDJUETA (1994) o qual 

simulou, otimizou e aplicou técnicas de controle convencionais a este 

processo, sendo este implementado em uma Usina de Açúcar e Álcool. Para 

definição das condições operacionais e de projeto dos equipamentos, o autor 

começa definindo algumas variáveis de processo, define o número de estágios 

ótimos, a relação ótima dos volumes dos reatores, e a temperatura de 

operação bem como o estado estacionário correspondente. 

IV.3.2. 1 - VARIÁVEIS DE PROCESSO 

As variáveis definidas no presente trabalho refletem a representação de uma 

condição real de um processo fermentativo de produção alcoólica operando 

em regime contínuo e em escala industrial, sendo capazes de levar o mesmo a 

valores de produtividades aceitáveis sem comprometer a viabilidade 

econômica e operacional da planta. 

As principais variáveis a serem definidas são: 

• Concentração de ART no meio de alimentação (mosto); 

• Concentração de células no reciclo; 
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• Concentração de células no creme de levedura; 

• Concentração de células no vinho delevedurado; 

• Temperatura de operação dos reatores; 

• Temperatura da água de resfriamento. 

Na tabela IV.4 são mostrados os valores empregados das variáveis citadas 

acima independente das condições operacionais impostas à unidade 

fermentativa. 

Tabela IV.4- Valores das variáveis operacionais de processo 

Variáveis Valores 

----------.- _Ç_(_)_~~:- ~~--~J: -~~(_)_ -~!?~-~(_)------------- --------.----------- _l_~~' 9. _g!_l_t_----------.---------

--------------- _Çg_~~: _9_~_1~_1~~- -~~~~~---- ------------ -------------------- _l_ ~~'-9. _g!_l_t_------ --------------

--------.-. ~~~'?: .. 4~. 9_~_1~!~~- ~~-~~9-~<?)!?--.--.----- --.---.-.------------ ?.~, 9. _gj_l_t_------.------- -------

.------.-.-. ~~':1.'?:- ~~. 9.~! ~~~~- ~~ -~~':1-~!?-----.--.--. ----.--.-------------. ?. '~ _gj_l_~------.--.--.---- -----
Temperatura do fluido refrigerante 28,0 °C 

(água) 

IV.3.2.2- DETERMINAÇÃO DA RAZÃO DE REFLUXO 

A razão de refluxo é a relação entre a vazão de refluxo de células com 

relação ao primeiro reator e a vazão de mosto. Industrialmente em reatores 

batelada-alimentada com reciclo de células a razão de refluxo é de 

aproximadamente 30%, onde o volume de fermento tratado corresponde a 
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aproximadamente 1/3 do volume total do fermentador. Este é o valor adotado 

neste trabalho. 

IV.3.2.3- DETERMINAÇÃO DA TEMPERATURA DE 

OPERAÇÃO 

A temperatura de operação de um processo fermentativo é de fundamental 

importância e deve ser determinada criteriosamente e com cuidado, uma vez 

que sua influência pode ser grande na cinética do processo. 

Além do mats ao se trabalhar com seres vtvos, deve-se notar que as 

condições de temperatura afetam diretamente os microorganismos e desta 

forma influenciam fortemente o rendimento e a produtividade. Um fator de 

ordem econômica deve também ser considerado, pois dependendo desta 

temperatura operacional a área de troca térmica necessária torna-se muito 

grande, podendo inviabilizar o processo, elevando assim o investimento inicial 

e posteriormente os custos com manutenção. 

Para determinação desta temperatura operacional, ANDRIETA (199-1), 

utilizou um processo de otimização baseado no procedimento Simplex, onde 

foi encontrado um valor ótimo de temperatura para um reator contínuo 

perfeitamente agitado para se atingir 99,3% de conversão, juntamente com a 

área de troca térmica necessária. 

Desta forma o valor que proporcionou este menor valor foi uma temperatura 

de 33,5 °C, sendo estipulada como a temperatura de operação de cada reator, 

a qual buscou-se manter através dos trocadores de calor (resfriadores) 

externos á cada fermentador. 
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IV.3.2.4- DETERMINAÇÃO DA DISTRIBUIÇÃO DE 

VOLUMES DOS REATORES 

Primeiramente foi determinado qual o tipo de reator a ser empregado, 

tubular ou tanques perfeitamente agitados em série, ambos com reciclo de 

microorganismos. Mesmo o reator tubular apresentando um menor volume 

total para uma mesma conversão, seu emprego foi descartado devido a 

liberação do gás carbônico (C02) durante o processo fermentativo 

apresentando assim problemas operacionais. 

Para a detenninaçào do número de reatores tanques agitados ligados em 

série com reciclo de células, usou-se de um critério baseado na mínima 

variação do volume total do sistema. Segundo este procedimento, a unidade 

de fermentação possui 4 unidades. 

Após determinada a quantidade de reatores, obteve-se a distribuição dos 

volumes dos reatores de forma a proporcionar o máximo em produtividade 

utilizando-se para tanto um processo de otimização linear baseado no Método 

Simplex, descrito em detalhes por PRESS et al (1986). 

Desta forma, o volume total de reatores é de 1000 m3 e a distribuição de 

volume dos reatores em relação ao volume total dos reatores é de: 20.96% 

para o reator I; 26.72% para o reator 2; 31.56% para o reator 3 e 20.76% 

para o reator 4. 
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IV.3.2.5 - DEFINIÇÃO DAS VAZÕES DE FLUIDO 

REAGENTE E DE RESFRIAMENTO NOS 

TROCADORES DE CALOR 

De forma idêntica ao custo relacionando a área de troca ténnica dos 

reatores, fez-se necessário a definição das vazões de fluido refrigerante (água) 

e de reagente que alimenta os trocadores de calor, uma vez que estas vazões 

definem diretamente o custo de investimento e de operação em equipamentos 

como bombas de recirculação e da disponibilidade ou não de água para 

refrigeração. 

Neste sentido, fez-se uma análise baseado na área de troca térmica do 

trocador de cada estágio em função da vazão de fluido reagente e/ou fluido de 

resfriamento, uma vez que foram consideradas iguais para se determinar as 

vazões necessárias destes que proporcionassem menor área de troca térmica. 

Os resultados são apresentados na Tabela IV.5. 

Tabela IV.5- Vazões de fluido regente e de resfriamento para cada trocador de calor 

Reator vazão de fluido reagente vazão de refrigerante 

l 400m3/h 400m3/h -------------------- --------------------------------------- ------------------------------------------------
2 350m3/h 350m3/h 

3 180 m% 180m% 

4 

Estipulou-se que as vazões de fluido refrigerante e de fluido reagente 

seriam iguais em cada estágio como condição de projeto, baseando-se no fato 

de que o meio reacional é bem diluído aproximando-se de uma solução 

aquosa. 
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IV.3.3 - DINÂMICA DO SISTEMA EM MALHA ABERTA 

Uma etapa muito importante no conhecimento de um processo para a 

definição da estratégia e projeto do sistema de controle é a análise do 

comportamento dinâmico do sistema em malha aberta. Assim é possível 

detenninar quais variáveis devem ser escolhidas para serem controladas e/ou 

manipuladas. para obter a manutenção do estado estacionário e/ou desejado. 

Esta análise é feita sobre algumas variáveis importantes de saída do sistema 

e que podem variar conforme modificações nas condições operacionais, 

ocasionadas por mudanças nas variáveis de entrada. 

Frente a isto, fez-se então variações degrau nas vanavets de entrada 

escolhidas e analisou-se o comportamento das variáveis de saída, a fim de se 

determinar o efeito e a sensibilidade destas variáveis frente às variações 

impostas. 

Esta análise promove a identificação do comportamento crítico de algumas 

variáveis frente à variações nas condições de entrada. tais como apresentar um 

comportamento de resposta inversa ou fortemente não linear. Quando o 

sistema apresenta tais comportamentos, certamente afetará o desempenho do 

controlador, portanto com impacto na sofisticação da estratégia de controle. 

De fato, se a variável escolhida para manipulação implicar neste 

comportamento, o sistema de controle deverá ser projetado com muito mais 

esforço para evitar instabilidades. Obviamente nesta situação. passa a ser 

questionável a escolha de variáveis manipuladas que levem a um 

comportamento dinâmico complexo. 
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Para o presente sistema, as variáveis de entrada escolhidas para serem 

perturbadas foram as que podem ser modificadas durante o processo: 

Variáveis possíveis de manipulação com perturbação do tipo degrau de 

±lO%: 

• Vazão de meio de alimentação de mosto (FO); 

• Concentração de ART no mosto (SO); 

• Temperatura ambiente do fluido refrigerante (Tje ); 

• Razão de refluxo (RR); 

• Temperatura de entrada de mosto (Tw). 

Variáveis de saída analisadas: 

• S(l), S(2), S(3) e S(4); 

• P(l), P(2), P(3) e P(4); 

• X(l), X(2), X(3) e X(4) 

Deve ser mostrado que não se aplicou uma análise da temperatura para 

estes casos estudados, pois a configuração do modelo do processo inclui um 

controle do tipo proporcional para as malhas de temperatura por manipulação 

das vazões de fluido refrigerante em cada estágio, a fim de mantê-las nas 

condições operacionais desejadas. 

O comportamento das variáveis de saída frente ás perturbações 
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independentes nas variáveis de entrada estipuladas pode ser visualizadas nas 

figuras: 

• S(l), S(2), S(3) e S(4)- figura IV. I à figura IV.I4; 

• P(l), P(2), P(3) e P(4)- figura IV. 15 à figura IV.22; 

• X( I), X(2), X(3) e X(4)- figura IV.23 à figura IV.28. 
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Dos resultados observados das figura IV.2 à figura IV.28, pode-se notar 

que o comportamento dinâmico do sistema pode ser complexo dependendo da 

variável perturbada, pois apresenta em alguns casos respostas altamente não 

lineares, como por exemplo figuras IV.11 e figura IV.l3, e em alguns casos 

resposta inversa, figura IV.l9 e figura IV.28. 

Das figuras citadas verifica-se também a grande influência das perturbações 

nas variáveis de entrada, em ordem decrescente de intensidade: 10% p/ Tje , 

10% p/ SO, ±lO% p/ FO, -10% RR e 10% Tw. 

A partir da análise da influência das perturbações citadas acima, feitas 

individualmente, fez-se uma análise do comportamento das variáveis de 

respostas frente a perturbações cruzadas da variável de maior influência (Tje) 

com as demais. Isto foi feito variando-se ± 10% nestas duas de forma cruzada, 

perfazendo um total de 4 variações para cada par de variações. 

Os resultados do comportamento das variáveis de saída frente a estas 

perturbações cruzadas das variáveis de entrada são plotados: figura IV.29 à 

IV.35. 
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Da análise das figuras IV.29 à !V.36, verifica-se que estas variáveis quando 

cruzadas produzem efeitos análogos quando aplicadas de forma 

independentes. Nota-se ainda que a variação Tje para -10% do seu valor 

estipulado, tende a manter o sistema em uma condição de alto rendimento, 

mesmo com a influência de outras perturbações agindo juntamente. 

Das variáveis de entrada estudas para o comportamento dinâmico das 

variáveis de saída, as únicas passíveis de serem utilizadas como variáveis 

manipuláveis, no contexto estudado, são a vazão de alimentação de mosto 

(FO) e a razão de refluxo (RR). 

Destas duas variáveis de entrada estudadas, verifica-se que influência de 

RR no comportamento dinâmico do sistema é muito problemática, chegando a 

apresentar, em alguns casos, comportamento com resposta inversa. Desta 

forma, esta variável é praticamente excluída da possibilidade de utilização 

como variável manipulada, quando comparada com FO. 

O comportamento irregular apresentado pelo sistema, tal como resposta 

praticamente assimétrica e resposta inversa justifica a análise de viabilidade 

da implementação de técnicas de controle avançado por computador, como é 

o caso do estudo da aplicação do controlador 'DMC'. 

O desenvolvimento da estratégia, a implementação e análise da 

performance do controlador serão considerados no próximo capítulo. 

IV.4 - CONCLUSÕES 

Do presente capítulo pode-se concluir que com relação ao estudo de 

controle de tais processos, pôde-se verificar, mais uma vez, pelos trabalhos da 
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literatura que não há relatos de aplicação de técnicas de controle preditivo, 

muito menos do DMC. Além de não possuir estudos aplicando o controlador 

DMC, este assunto vem sendo tratado de forma muito intensiva por centros de 

pesquisa a nível mundial, ou seja, assunto de grande interesse para pesquisas. 

O sistema é considerado complexo, como mostrado pela modelagem 

matemática, equações cinéticas e equações diferenciais de balanço, o que 

exigiu procedimentos específicos para obtenção de informações quanto a 

projeto do sistema (dimensionamento), definição de operação e definição das 

condições operacionais. 

Com relação à dinâmica do sistema em malha aberta, este processo 

demonstrou ser altamente complexo, pois apresenta desde resposta linear, 

assimétrica e resposta inversa em algumas de suas variáveis de saída, para 

detenninadas variações degrau impostas. 

Dos dados obtidos pelas análises dinâmicas do sistema, verificou-se 

basicamente duas variáveis passíveis de manipulação, devido suas influências 

nas variáveis de saída. São elas a Vazão de Entrada de Mosto (FO) e a Razão 

de Refluxo (RR). Dentre as duas, para o presente trabalho excluiu-se a razão 

de refluxo (RR), devido influência no sistema ser muito problemática com 

relação a (FO), chegando em alguns a apresentar resposta inversa. 



CAPÍTULO V 

CONTROLE DO PROCESSO FERMENTATIVO 

\1.1-INTRODUÇÃO 

O controle do processo fennentativo neste trabalho baseia-se na aplicação 

de um técnica de controle avançado por computador do tipo preditiva, o DMC 

(Controle por Matriz Dinâmica). 

É usado um procedimento de ajuste dos parâmetros do controlador DMC, a 

fim de se determinar o melhor desempenho deste controlador frente a 

perturbações degrau em variáveis de entrada (Controle Regulatório) e também 

da capacidade supervisória, que é obtida por modificações nos 'set-points' do 

processo durante sua operação. Tal procedimento é de fundamental 

importância quando se deseja aplicar técnicas otimizadoras ao processo, as 

quais modificam constantemente os 'set-points' e as condições operacionais, 

de forma a manter níveis ótimos de rendimento e produtividade. 

Os resultados obtidos pela aplicação da técnica de controle DMC são 

comparados e analisados aos desempenhos obtidos com a aplicação do 

controle convencional PID na forma da velocidade, sendo que os parâmetros 

PID ótimos para alguns casos estudados foram obtidos por ANDR!ETA 

(199-1). 

Neste capítulo é mostrada a definição das malhas de controle estudadas no 

presente trabalho, a aplicação da estratégia DMC às principais malhas de 

controle de forma regulatória e supervisória, desde a estimativa dos 
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paràmetros de controle inicial à refinada, e compara-se o desempenho do 

controlador DMC frente ao clássico PID para condições operacionais 

idênticas. 

Nas seções subsequentes analisa-se a influência do valor imposto ao tempo 

de amostragem das concentrações de ART, a representatividade da 

modelagem de convolução empregada e a incorporação de um fator de 

supressão não fixo, aproximando-se de uma estratégia DMC/adaptativa 

designada de 'Gain-scheduler', finalizando com as principais conclusões do 

capítulo. 
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V.2 - DEFINIÇÃO DAS PRINCIPAIS MALHAS DE 

CONTROLE. 

Para este sistema de fermentação alcoólica o objetivo principal é a 

manutenção, na saída do sistema, de altas concentrações de produto (etano!) e 

de baixas concentrações de Açúcares Redutores Totais (ART). A manutenção 

desta segunda variável a níveis baixos previne perdas do processo desta 

matéria prima, uma vez que o custo desta variável pode determinar a 

viabilidade econômica deste processo. Além da parte econômica, a 

manutenção desta variável a níveis baixos pode garantir uma alta 

concentração de produto etano! na saída do processo. 

Desta forma, um esquema de controle estudado foi uma malha do tipo 

'SISO', uma entrada (variável manipulada) e uma saída (variável controlada), 

que controla a concentração de saída de AR T do quarto reator S( 4 ), figura 

IV .1, por manipulação da vazão de entrada de mosto FO. 

Pelo fato do processo possuir quatro estágios e reciclo de células, este se 

apresenta como um sistema sub-amortecido, com uma dinâmica relativamente 

lenta, apresentando dificuldades de controle quando se considera apenas o 

controle da concentração do último reator por manipulação na vazão de 

entrada de mosto FO. 

Outro fator complicador, observado praticamente, é a consideração de um 

atraso (considerado 12 minutos) nos valores medidos da variável controlada, 

concentração de AR T, devido ao tempo de atraso para que um cromatógrafo 

HPLC acoplado em linha com o processo, demora para processar uma 

amostra. 
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Desta forma a fim de antecipar as atuações de controle para possíveis 

perturbações no sistema, estudou-se a aplicação do controle à concentração de 

saída de ART do primeiro reator por manipulação da vazão de entrada de 

mosto FO. 

As duas formas de controle ao sistema foram estudas separadamente, ou 

seja, quando se aplicava o controle a uma malha a outra permanecia em malha 

aberta. 

\1.3- CONTROLE SISO DAS MALHAS DE S(4) E S(1) 

Para o controle das malhas da concentração de Açucares Redutores Totais 

(ART) da saída do quarto reator, S(4), e da saída do primeiro reator, S(l), 

ambas por manipulação da vazão de entrada de mosto (FO), aplicou-se a 

estratégia de controle avançado DMC. Foram analisados os desempenhos 

frente a duas formas básicas de controle, sendo que em algumas condições 

operacionais pôde-se comparar o desempenho em relação ao controle clássico 

- PID. 

Para o controle destas malhas estudou-se todas as particularidades 

envolvidas para o projeto do controlador DMC, as quais são citadas abaixo: 

1.- Estudou-se duas formas distintas de controle, Regulatória (variação 

repentina em uma variável operacional de entrada) e Supervisória (variação 

dinâmica do valor de referência 'Set-Point'); 

2.- Procedimento de estimativas iniciais dos parâmetros do controlador 

DMC, proposto por MAURATH (1986), tanto para o caso regulatório quanto 

para o supervisório: 
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3.- Refino dos paràmetros do controlador DMC, baseando-se nos valores 

estimados inicialmente; 

4. -Análise da representatividade da modelagem de convolução; 

5.- Influência da magnitude do degrau imposto na variável manipulada para 

confecção da matriz dinàmica: 

6.- Análise da incorporação de um fàtor de supressão variável; 

O controle regulatório das malhas de S( 4) e S( 1) ambas manipulando-se FO, 

foram feitos através de variações degrau na concentração de entrada de ART -

SO, como sendo de ± 10% do seu valor estabelecido pelo projeto inicial da 

planta, de 180.0 g/L. 

O controle supervisório destas duas malhas foi feito através da modificação 

dinàmica dos valores de referência 'set-point' de S( 4) e de S(l ), segundo a 

forma de uma onda quadrada, como apresentado pela tabela V. I. 

Tabela V I -Descrição da variação dos valores de 'Set-Poinf para as malhas de 
S( 4) e S(l) para o caso de controle supervisório 

tempo da simulação 
operacional 

0.0 h< tempo< 10.0 h 

10.0 h< tempo< 20.0 h 

tempo> 20.0 h 

'Set-Point' S( 4) 'Set-Point' S(I) 

I. O 60.0 

0.8 53.7 

1.0 60.0 
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\1.3.1-EST/MATIVA DOS PARÂMETROS DO 

CONTROLADOR DMC 

Neste ítem é apresentado o procedimento de estimativas dos paràrnetros do 

controlador DMC, desde a estimativa inicial, pelo procedimento 'Mínima! 

Prototype Design' até o refino destes pela análise da integral absoluta 

quadrática dos erros (ITAE) e diretamente pelo comportamento ~:,rráfico da 

variável controlada. 

\1.3.1.1- ESTIMATIVA INICIAL DOS PARÂMETROS DO 

CONTROLADOR DMC 

Para urna estimativa inicial dos paràrnetros do controlador DMC utilizou-se 

o procedimento descrito em SEBORG et a/, (1988) e proposto por MAURATH 

et a/, (1988), Neste procedimento, aplica-se variações no horizonte de 

predição (NP), atribuindo-se ao horizonte de controle valor unitário (NC = 1 ), 

e ao fator de supressão valor zero (f = 0,0), ou seja, não reprime-se as 

variações na variável manipulada. No mesmo sentido, mas com a intenção de 

estimar valores iniciais para o fator de supressão ( f ), aplicou-se um 

procedimento parecido com o primeiro e proposto pelo mesmo autor, onde 

atribui-se ao horizonte de controle valor igual ao do horizonte de predição 

( NP = NC ) variando-se o fator de supressão ( f ). Estes procedimentos são 

descritos por SEBORG et a/, (1988) como sendo uma forma específica de um 

controlador, designado 'Mínima! Prototype Design'. 

Desta forma, variou-se NP analisando-se os valores da ínte~:,rral absoluta dos 

erros quadráticos, E2 S( 4) e E2 S( I), cometidos entre os valores da variável 

controlada e o seu 'set-point' estipulado, Nas figuras V,2 e VJ são 
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apresentados os resultados de E2 S( 4) e E2 S(l ), respectivamente, que ilustram 

o efeito da variação do horizonte de predição, mantendo-se NC = 1 e f= 0.0, 

tanto para os casos regulatórios como para os supervisórios. 

Nas tabelas V.2 e V.3 são apresentados os valores de E2 S(4) e de E2 S(l), 

respectivamente, como resultado do procedimento de estimativas inicial do 

parâmetros DMC. 
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E·· S (4) 

4000 

2000 
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2 3 
NP 

-o--degrau de 10% 
~-degraude-10% 

~<A--·supeNisório 

4 5 6 

Figura V.l -Variação de E2 S(4) em função do horizonte de predição (NP) com NC=I e f=O 

Da figura V.l observa-se claramente a existência de um ponto mínimo de 

E2 S(4) para o easo regulatório de degrau 10% em SO, em NP=3. Diminuindo 

NP este erro observado aumenta abruptamente, enquanto que, para valores 

maiores a 3 E2 S( 4), aumenta de forma suave, e para valores superiores a 6, a 

simulação não apresenta convergência devido a um forte comportamento 

oscilatório. 

Com relação ao caso regulatório de degrau -l 0% em SO e para o caso 

supervisório, observa-se, que para NP = 5, há o menor valor do erro 
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observado enquanto que, para valores maiores que 5, da mesma forma que 

para degrau de I 0% em SO, a simulação não apresentou convergência. 

Na malha de controle de S( 4 ), o fato de apresentar um erro muito grande 

para NP menor que 3 no caso regulatório com degrau I 0% em SO e NP menor 

que 5 para os outros dois casos estudados, pode ser devido a própria 

consideração imposta de f= O para o procedimento de estimativas inicial, ou 

seja, sem restrições aos movimentos da variável manipulada. Com relação às 

divergências observadas para NP > 6, acredita-se ser devido a dois fatores: o 

comportamento oscilatório em malha fechada, causado principalmente pela 

consideração de um alto tempo de amostragem ( 12 minutos) o que para a 

saída de um sistema constituído de 4 reatores de tanques agitados (CSTR) em 

série e com reciclo de microorganismos, leva o comportamento oscilatório a 

tomar dimensões mais agravantes com relação ao comportamento dinâmico do 

sistema. O outro fator acredita-se, ser também devido a consideração de f = 

0.0, o que, relacionado com o aumento de NP, pode comprometer a qualidade 

das atuações na variável manipulada. 
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Figura V.2· Variação de E' S(l) em função do horizonte de predição (NP) com NC = I e f=O 
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Da figura V.2 verifica-se que E2 S( l ), tanto para o caso regulatório de 

degrau I 0% em SO como para o caso supervisório, diminui sensivelmente com 

o aumento de NP e que, para valores superiores a 20, este decréscimo é 

praticamente desprezível. Para perturbação degrau de -I 0% em SO, valores 

mínimos de E2 S( l) são observados para valores de NP entre 8 a 11, e que 

para valores superiores a estes o erro não aumenta sif,>nificativamente. 

Tabela V.2- Valores de E2 S(4), caso regulatório para degrau de 10% em SO, 

procedimento designado de 'Minimal Prototype Design' 

:\C=I..:f=O ~C"'l cf"'·O :\C=lef=O r :\P=NC r :\P""NC 

reg l0°o SO reg~ l0°o SO supervisório reg l 0°·o so reg I Ül}'o SO 

282.3 o 1140 :;96.8 11.1140 80.9 
27.1 3.052. 7 9.193.2 IJ.IJ30 354.4 11.030 144.3 

(i.()j o 22.6 IJ.O 10 237.8 
0.007 9.12 0.007 68.0 

49.1 796.7 1.369.8 O.il30 82.5 0.030 88.8 
0.()20 36.2 0.020 97.1 
0.007 9.8 o .007 30.7 

&32 486.5 218.1 0.030 61.1 0.080 493.3 
0.020 36.3 0.020 65.3 

131.4 -- -- 0.030 66.0 0.080 428.6 
11.020 44.0 0020 82.6 

-- -- -- 0.030 78.5 ().()90 420.1 
0.080 

-- -- -- o 040 121.2 0.090 509.4 
0.080 "44.5 

-- -- -- o. 040 14HJ 0.090 '46.3 
0.1180 488.7 

-- -- -- 0.050 200.1 11 1!90 597.3 
0.080 5.43.5 

-- -- -- 0.!00 417.4 0.090 ()57.3 
0.075 3!9.7 0.080 604.9 

-- -- -- 0.!00 ~60.7 0.090 720.8 
0.075 359.2 0.080 667.9 

-- -- -- 0.!00 507.4 0.090 7R4.5 
0.075 518.6 0.080 733.0 

-- -- -- 0.100 555.6 o 090 845.3 
0.080 830.9 

-- -- -- o !00 603.4 () 090 909.5 

'P~'\C 

supervisório 

7.768.1 

4.095.1 
1.748.5 
443.7 
204.7 

1.1533 
167.8 
422.9 
174.1 
152.6 
161.0 
146.2 
11.090 
1!.0811 
143.7 
!37.4 
136.5 
!31.8 
129.0 
126.0 
!28.5 
125.5 
!22.2 

120.5 

Dos resultados apresentados na tabela V.2 pôde-se indicar uma estimativa 

inicial dos parâmetros do controlador DMC, para a malha de controle de S(4) 

com manipulação de FO, os seguintes valores: 

•caso regulatório de degrau 10% em SO: NP = 3 e f entre 0.020 à 0.002. 



NP 

~c~a~p~ít~u~lo~5~:~C~o~n~tr~o~le~d~o 2 P 2 r~o~c~es~s~o~l~~e~rrn~e~n~t~at~i\~'<~l-- _________________ 84 

•caso regulatório de degrau 10% em SO: NP entre 2 e 6, e f entre 0.040 I 

0.007 

•caso supervisório: NP entre 6 e 15, e f entre O 100 e 0.020 

Da literatura não se verificou a descrição de um procedimento sistemático 

para a estimativa inicial de NC. mas este é proposto por ( 'UTLER & 

R.AMAKER (1979), SEBORCi et al. (!9R6) e U!YBEN fl992), como sendo 

50% de NP, e também que NC não deve ser próximo à NP de forma que 

possa ferir o princípio básico dos mínimos quadrados incorporado à 

metodologia DMC. 

Tabela V.3- E' S(l), caso regulatório degrau de+/- 10% em SO. 'VIinimal Prototvpe Design' 

E1 Sill E' Si 11 E2 Si ll f E1 Si I ) E2 S(l1 E2 Si I) 

NC=Ief=O NC=l e f= O NC=I e f= O NC=NP NC::.:NP :-.!C=NP 

!O% [ SO] -lo% r so 1 SUPERVISOR!O I O% I SIJ I -lO%! SOl SUPERV!SOR!O 

0.50 629.6 1.019.6 895.2 
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Dos resultados apresentados na tabela V.3, pôde-se indicar como uma 

estimativa inicial dos parâmetros do controlador DMC, para a malha de 

controle de S(l ), os seguintes valores: 

• caso regulatório de degrau lO% em SO: NP em torno de lO e f= 0.50 

• caso regulatório de degrau I 0% em SO: NP em tomo de I O e f= O .25 

• caso supervisório: NP = em torno de I O e f = O .50 

\1.3.1.2 -REFINO DOS PARÂMETROS CONTROLADOR 

DMC 

A partir do conhecimento dos valores iniciais de NP, NC e f obtidos 

anteriormente, evoluiu-se para um procedimento de refino destes parâmetros 

do controlador DMC. Para tanto fez-se uso de análises quantitativas, através 

da avaliação da integral absoluta dos erros quadráticos entre o valores da 

variável controlada e seu 'set-point', E2 S( 4) e E2 S(I ), e também de análises 

qualitativas, as quais foram feitas por observação direta do comportamento 

das variáveis controladas e manipuladas através de gráficos. 

Este procedimento de refino foi obtido através de extensas simulações por 

computador variando-se os valores dos parâmetros do controlador DMC de 

forma a localizar o melhor conjunto destes parâmetros. 

Poderia-se nesta etapa utilizar de um procedimento de estimativa de 

parâmetros através de um processo de otimização, tal como Poliedros 

Flexíveis HIMMELBLA U (1972), mas dos resultados previamente analisados, 

tornou-se necessário a visualização do comportamento da variável controlada 
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através de gráficos, pois o processo em malha fechada (sob as ações de 

controle) apresenta um comportamento fortemente oscilatório para alguns 

conjuntos de valores de parâmetros do controlador. 

Este comportamento oscilatório é observado mesmo com a variável 

controlada apresentando um erro baixo com relação ao seu 'set-point', como 

pode ser ilustrado nas figuras V.3. 

Para este comportamento fortemente oscilatório, acredita-se que o alto 

valor do tempo de amostragem imposto para as análises de concentração de 

ART, juntamente com o fato do sistema reacional ser multiestágios e com 

reciclo, são os principais fatores responsáveis. 

1,6 

1.4 

1,2 

1,0 

o. 

S(4) 
l g ltt 10 6 

0.4 

0.2 

o 2 4 6 8 10 12 14 16 18 w 
tempo (h] tempo ! h 

Figuras V.3- Comportamento da variável controlada S(4) e manipulada FO, 

respectivamente, com NP = 7, NC = l e f= 0., para controle regulatório. 

Baseando-se nos conjuntos de parâmetros indicados inicialmente pelo 

método de estimativas inicial proposto, fez-se extensivas simulações variando­

se os três parâmetros (NP, NC e f) para duas condições regulatórias 
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estudadas de degrau +/- I 0% em SO, analisando-se inicialmente os valores 

obtidos de E2 S( 4) e E2 S(l ). 

Os parâmetros do controlador DMC foram estudados de fonna a cobrir um 

espaço maior que o indicado pelo método de estimativas inicial, de fonna a 

verificar a consistência destes parâmetros para processos do tipo apresentado, 

ou seja, multiestágios, reciclo e atraso nos ínstmmentos de leitura 

(analisadores 'on-line' de ART). 

O procedimento de refino foi feito basicamente variando-se os parâmetros 

da seguinte fonna: NP de I à 20, f de 2 à 0.0001 e NC como sendo 

aproximadamente 90%, 60%, 50%, 40% e 20% de NP. Os resultados mais 

importantes deste procedimento de refino dos parâmetros são mostrados em 

detalhes nas tabelas V.4 e V.5, para E2 S( 4) e E2 S(l ), respectivamente. 
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Tabela V.4- Valores E" S(4) para o procedimento de refino de estimativa dos 
parâmetros do controlador DMC para os casos regulatórios e supervisório estudados 

NP NC f E2 S ( ~) 

degrau I O% SO 

f E2 S ( ~) 

degrau -I O'Y., 
so 

f E2 S ( ~) 

SUPERVISORIO 

2 2 0.001 IA 0.0001 .1.05 0.0001 149.8 
····--- --------- ---------------------------------- ------------ ------------------- ------------ ---------------------· 

0.020 590.8 0.0001 118A 11.07 134 g 

3 ' 0.003 3.5~ 0.003 10.5 0.09 139.3 

• :::::: :: ::; :::: ::::~:~;~~:::I:::::::~:;~:::::::: :: :(;:~;):~: :: :::::: :; ;~:~ ::::::: :::: ;): :~::::I::::::::~:~;:?::::::::. 
I 0.0001 8.81 0.0001 71.4 11.1 133.8 

~ .. 0.007 9.8 0.007 30.7 0.1 159.9 . ------ --------- ------------- -~-------- ------------ ------------ --------------- .. --- ----------··r---------------------. 
3 0.007 9.81 0.007 30.9 0.1 160.0 

::::::: :::: ~:::: .: : :~:;~~:::I:::::::~:;~:::::::: :: :(;:;~~:::.::--::: ~~-~: :::::: :::: ;): :1:::: J :::::: ::1:~ ~: ~: :::::::: 
0.0001 11.76 0.0001 50.5 11.1 164.5 

5 5 () 020 36.2 0.02 65.3 0.2 175.6 

:::::: :::: ~:::: .: :: ~;:(;?:::]:::::: :;~:~: :::::: :::;~:(;i:::: ::::::: ;:~:~:::: ::: :::: ;): ~::::r::::::: :1:?;: ~::: :::: 
0.005 19.1 ll.ill +6.9 lU 173.2 

6 5 0.02 H.O 0.02 82.6 0.2 1-17.1 
3 :: :;: ;~~:::r::::::~~:~:::::::: ::: ;;~? :::: ::::::: ~·~ ~:: ::::: ::: :;):~::::I::::::: :1:~~:;::::::::: 

0.005 28.9 0.005 58.6 0.2 144.0 

7 6 0.080 2-tO.O 0.08 +20.0 0.2 134.3 

:: :~;:;~~:::I:::::?;.~:;::::::: ::: ;;~;~:::: :::::: ~; ;: ~::::::: ::: :;): ~:::: 1::::::: :1:~~:;::::: ::: • 
2 0.020 55.5 0.02 I 06.4 0.2 133.2 

8 7 0.080 2+7.2 0.08 H.t.~ 11.2 130.2 

::::::: :::: ~:: :: _ :::(;:;~~:::r:::::;}:~:~::::::: : ::;;:(;~: ::: :::::: ~; ;:;:::-::: ::::~:;::::r:::::: :1:~;: ~::::::::: 
2 0.080 202.7 1Ul8 370.1 0.2 130.2 

9 8 0.080 269.1 0.08 ~88.5 lU 129.1 . ------ --------- -------------r------------------ ------------ ------------------- ---------------------------------- . 
. _ .. ___ ___ L__ _ __ I!,()~~ _____ .. ____ ?!'>.~,~- _________ !~_i~~- _________ :l.~il'~- __________ \lJ ___ _I__ _______ I~~,} _______ _ 

2 0.080 21 LI 0.08 394.0 lU 125.1 

10 8 0.080 300.3 0.08 5+3.5 () 2 128.3 

:::::: ::::~:::: ::::~:;~~:::r:::::?~?:?::::::: :::;;~;~:::: ::::::~~~:;::::::: ::::;):~:::::~ ::::::::~:~~:;:::::::: 
2 0.080 228.3 0.08 ~29.8 o 08 123 .I 
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Tabela V.5- Valores de E2 S(l) para o procedimento de retino de estimativa dos 

paràmetros do controlador DMC para os casos regulatórios e supervisório 

~p r E2 S ( 1) r E2 S (!) E2 S (I) 

degrau -10°oSO St :pER VISÓRIO 

3 0.5 154.7 0.25 93.9 0.5 390.9 

0.5 155.2 0.25 117.3 0.5 389.9 

J 0.5 165.9 0.25 S7.5 0.5 390.1 

0.5 174.0 

0.5 254.7 
:::: ~:~~:: :::1: ::::: ;~~:~: ::::: 

2 

J 0.5 171.1 
--------- ---------------

0.5 198.9 

0.5 873.4 

<U5 I 82.1 
· ·-- ô~ii-- ·- ")"- · ·-- "ii.-5- ·- · · · · 
---- õ~i5- ---------- "9 i,(;------

6 0.5 151.2 0.25 80.2 1)5 .l74.0 

2 

0.5 157.3 

0.5 188.0 

0.5 194.9 

--"" iúi""-" T """"" "8ó "I"""""" 

:::: :::~~:: :::1: ::::: ::;:~ :::::: 

-----·,;-i----- T- ------ -376:&---------

~~ ~ ~ ~ :(~-~s~~ ~~~~I~~~~::::-~~~~~:~~~~~~~~ 
0.5 -1-89.9 

7 

3 

2 

0.5 136.1 

--------- ---------------0.5 137.6 

0.5 141.9 
--------- ---------------

0.5 162.7 

0.25 .\. 80.0 
---- ~}~2s· ---r----- ·sõ_o·-- ---
--- -õji- --- T-- --- ·79_-9-------
--"" õji""-" -- """"" "77.7"""""" 

0.5 361.8 

---------------~----------------------- ().5 J62.8 

--"--"- ---"- -- -~-"--"-- ---"----" "--"--" 0.5 365.3 
--"-"--"- -----"i""-----"---------------

1).5 I 376.1 

8 7 

5 

3 

2 

0.5 127.2 

0.5 127.9 
--------- -----------~~ .. 

0.5 128.9 

0.5 13 L1 

(L5 142.4 

0.25 80.3 

:::: ~):~~:::] ::::: :~~?: :::::: 
0.25 J 80.3 

::: :~:~~::::r:::::!~:~:::::: 

o.5 1 352.4 

----" "6."i"" ---"I"------- "353:2-"-- "- --" 

::::: :~~:: ::: ::~: ::::::: :~m~:: ::::::-
0.5 362.8 

9 8 

2 

0.5 122.4 

0.5 123.1 

0.5 I 28.9 
:::: ~-~::::: :J:::::: :;~ ~: ::::: :::::::i~::::: l::::::: :1l;:~::::::: :: 

10 0.5 119.6 

5 0.5 120.3 
····~···· --~---------·--

2 0.5 120.0 

5 

11 0.5 117.9 

0.5 118.6 
~------~- ----~--------·-

0.5 ll3.7 

---.~-~~----L-----~~-~------ ----- .;;-~---- ··t------- -~:~-~---------
----,ai----L_--- ·si-~------ -· --- -,,_-5-- ----I------- ·334~9------ ---

12 10 0.5 116.8 

0.5 117.2 

0.5 114.7 

15 13 0.5 115.2 0.25 R0.9 0.5 333.3 

3 

-------------- -~-----------------------
0.5 333.3 

W H~ M" H(j."s" M W H W H1H H 
0 0 

H H M W 328~7 W W M H H M W W. 

115.3 0.5 ---- ()zi---- T----- ·si .·1------
-----i i i :õ----- ---- õ"is ---- T----- ·:;i·ó------0.5 
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Baseando-se nos conjuntos de parâmetros que proporciOnaram baixos 

valores de E2 S(4) e de E2 S(l) apresentados nas tabelas V.4 e V.5, 

respectivamente, plotou-se os valores das variáveis controladas em função do 

tempo, de forma a analisar qualitativamente as ações de controle. 

Nas figuras V.4, V.5 e V.6, são plotados os comportamentos S(4) para os 

controles regulatórios de +/- l 0% degrau em SO e supervisório, 

respectivamente, enquanto que para a malha de S( I) os comportamentos do 

sistema são mostrados nas figuras V.7, V.8 e V.9, da mesma forma que para 

a malha de S( 4 ). 
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Figuras V.4- Controle regulatório de S(4) para degrau de 10% em SO 
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Figuras V. 5 - Controle regulatório de S( 4) para degrau de - I 0% em SO 
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Figuras V.9- Controle supervisório de S(l) 

Analisando-se os gráficos das figuras V.4, V.5 e Y6, verifica-se que para 

alguns conjuntos de parâmetros do controlador DMC, mesmo proporcionando 

um erro quadrático pequeno, apresenta-se um comportamento fortemente 

oscilatório tanto para a variável controlada como para a variável manipulada, 

inviabilizando suas aplicações para controle. 

Das figuras V.7, V.8 e V.9, verifica-se que todos os conjuntos ótimos dos 

parâmetros do controlador DMC para a malha de S(I) apresentaram 

comportamentos similares e satisfatórios. 

Com o intuito de selecionar adequadamente os parâmetros do controlador 

DMC para a malha de S(4), nas figuras subsequentes V.lO, V. 11 e V. 12 são 

apresentados os melhores resultados para o controle da malha S(4) com os 

parâmetros mais adequados, dentre os obtidos através do processo de refino 

pela análise de E2 S( 4 ). 
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Figuras V.l2- Controle supervisório de S(4). 

Da análise dos resultados apresentados pelas tabelas V.4 e V.5, e pelos 

gráficos das figuras V .4 a V .12, os melhores conjuntos de parâmetros para o 

controlador DMC são apresentados resumidamente na tabela V.6. 

Tabela V.6- Valores otimizados para o controle DMC das malhas de S(4) e de S(l), para 

os casos estudados de controle regulatórios e supervisórío 

NP NC f 

S(4) regulatório 10% so 2 2 0.0010 
. ~. ~------- ---------- > F ;;~~~ S( 4) regulatório -10% so 2 
---------------------

S(4) supervísório 3 I 11 2 I 5 0.1000 I 0.2000 
---------------------

: ... : : ... :. ~ .. : .... : .. I .......... ~.~.?.?_?:: .. : ... :::: S( l) regulatório 10% so 10 
---------------------

S( I) regulatório -10% so lO 2 0.2500 
--------------------- ------------------------ ----------------------------------

S(l) supervisório lO 5 0.5000 
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Analisando-se os resultados apresentados na tabela V.6 verifica-se que para 

a malha de S( 4) para os dois casos regulatórios estudados, os parâmetros 

foram praticamente iguais, diferindo apenas do fator de supressão que deve 

ser maior para o caso do degrau de -I 0% em SO. Entretanto se for utilizado o 

mesmo valor de f= 0.001, com NC = NP = 2, pode-se controlar a malha de 

S(4) de ambas as fonnas regulatórias sem incorrer em uma grande elevação do 

valor de E2 S( 4 ). Além de não se aumentar em muito o erro quadrático total, 

nota-se também que os níveis de operação com relação a S( 4) não ultrapassam 

de fonna inaceitável as condições desejadas. 

Para o controle supervisório da malha de S( 4) verifica-se, quanto a NP e 

NC, que estes são praticamente semelhantes aos obtidos para os controles 

regulatórios, mas com relação ao fator de supressão, este deve ser de 

magnitude 100 vezes maior para que se obtenha condições ótimas e favoráveis 

de controle. 

Ainda para o controle supervisório de S( 4 ), verificou-se outra condição de 

parâmetros do controlador DMC [ NP, NC e f], (11, 5, 0.2), diferente do 

conjunto similar às outras condições estudadas e que produziu bons resultados 

para o controle desta variável. Do conjunto alternativo de parâmetros obtido 

para o controle regulatório, merece destaque o fator de supressão que 

apresentou uma dimensão muito maior com relação aos dados anteriores. 

Pode-se explicar este fàto pelo alto valor imposto para NP, mostrando que o 

controlador toma ações mais acentuadas com o aumento deste parâmetro 

(controle mais conservativo ), e desta fonna requer um maior valor para este 

fator, para que as ações não sejam tão bruscas. 

Ainda com relação a esta outra condição ótima observada para os 

parâmetros DMC da malha S( 4) no modo supervisório, deve ser notado uma 
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diferença significante da obtida pelo método de estimativa inicial empregado. 

Isto é uma indicação da necessidade de se realizar um refino dos parâmetros 

mais abrangente que os indicados por este procedimento, quando se tratar de 

um processo desta natureza, ou seja; biotecnológico de porte industrial 

constituído de reatores agitados ligados em série com reciclo de 

microorganismos: e principalmente o fato de apresentar ~orrande atraso nos 

valores das medidas de concentrações de ART (12 minutos). 

Com relação a malha de controle de S( 1) por manipulação de FO, verifica­

se dos parâmetros ótimos do controlador DMC apresentados na tabela V.6, 

que estes são praticamente iguais, sendo possível a utilização de um conjunto 

único destes parâmetros para todos os três casos de controle estudados neste 

trabalho. Observou-se ainda que os procedimentos de estimativas inicial 

"Mínima! Prototype Design" e de refino, baseado na integral absoluta dos 

erros cometidos ao quadrado I:(Cset-point - Cprocesso)2
, obtiveram sucesso, 

demonstrando desta forma que a aplicação do controlador DMC a uma malha 

com menor interferência dos efeitos dinâmicos do reciclo pode além de ser 

melhor controlada, proporcionar um procedimento estruturado de estimativas 

dos parâmetros deste controlador mais confiável. 

Ainda com relação ao controle da malha S(l ), observa-se que esta não 

apresenta as fortes características oscilatórias da malha S( 4 ), ou seJa, 

demonstrando que o reciclo aliado ao alto valor do tempo de amostragem 

podem ser os ~orrandes responsáveis pelo efeito oscilatório apresentado pela 

malha S( 4). Pode-se portanto concluir que para sistemas complexos, tal como 

o eshtdado neste trabalho, deve-se merecer uma atenção especial o 

procedimento de estimativas dos parâmetros do controlador DMC, além do 

'design' de uma estratégia de controle adequada. 
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\1.3.1.3- EFEITO DO CONTROLE DE 5(1) SOBRE 5(4) 

A principal finalidade da aplicação do controle da concentração de saída de 

AR T no 1 ~ reator S(l) por manipulação da vazão de mosto FO, foi buscar 

antecipar as possJveis variações que um sistema deste porte e nesta 

configuração confere, ou seJa, sub-amortecido onde as perturbações 

deslocam-se do I Q para o 4º" reator. Deve ser ressaltado ainda que a presença 

do reciclo toma este comportamento dinâmico ainda mais complexo. 

Além do fato do sistema ser fortemente amortecido, a presença do atraso 

nos instnnnentos de medida aumenta em muito os efeitos das ações do 

controlador no comportamento do processo. 

O estudo desta malha de controle tem o intuito de antecipar aos efeitos 

amortizantes do sistema, de fonma a manter a concentração S(l) aos níveis 

indicados pelo sistema no estado estacionário inicial, no qual a concentração 

S(4) é baixa, sendo este o objetivo principal do presente trabalho. 

Desta forma, plotou-se o comportamento da concentração S( 4) com o 

tempo, figura V.13, para o controle regulatório de de~:,rrau I 0% em SO da 

malha de S(l ), a fim de se analisar qual a influência do controle desta malha 

( S( 1 )), sobre a saída do sistema ( S( 4 )), a qual não esta diretamente sob as 

ações de controle. Nesta figura são mostrados ainda o comportamento de S( 4) 

em malha aberta e sob as ações de controle no próprio S( 4 ). 
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Figura V_l3- Comportamento dinâmico de S(4) para degrau de 10% em Sü para três 

condições diferente: em malha aberta, sob controle de S(4) e sob controle de S( 1) 

Verifica-se da figura V.l3 que com o controle da malha S( I) a 

concentração de S( 4) dístoa-se do valor de 'Set-Point' original para níveis 

inferiores a este até o tempo de 15 horas, e que a partir deste tempo, ela passa 

a ter valores maiores proporcionando perdas para o processo com relação a 

um maior descarte de açúcares (ART) da matéria prima_ 

Verifica-se ainda que, mesmo com o aumento da concentração S(4) após 15 

horas, o controle da malha S( 1) mantém a concentração S( 4) a níveis muito 

inferiores aos observados em malha aberta, mas piores que os observados pelo 

controle da malha de S(4). 
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Desta forma, nas condições operacionais estudadas, apenas com o controle 

de S( 1 ), foi possível manter o objetivo principal de controle, ou seja, manter 

concentrações baixas de ART na saída do sistema até um determinado tempo, 

enquanto que, após este tempo esta concentração começa a subir e se 

estabiliza em um patamar de concentração superior, mas que ainda se mantém 

a níveis toleráveis de operação. 

\1.3.2- COMPARAÇÃO DE DESEMPENHO DMC x PID 

O controle PID foi aplicado no trabalho desenvolvido por ANDRIETA 

(} 99"), onde foi aplicado um extensivo estudo de estimativas dos parâmetros 

do controlador PID para o controle regulatório da malha de S(4) por 

manipulação de FO para perturbações degrau em SO. 

O principal procedimento de ajuste destes parâmetros no trabalho citado 

acima, foi o proposto por Ziegler-Nichols, obtendo-se um conjunto de 

parâmetros adequados para o controle desta malha, mesmo na presença de 

altos valores de tempo de atraso para as medidas de ART, estudados no 

intervalo de O a 18 minutos. O resultado do controle PID utilizando os 

parâmetros propostos por ANDRJETA ( 199") são comparados neste trabalho 

com os obtidos pelo DMC para a malha de S( 4 ), sendo estes apresentados na 

figura V.l4. 
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Figuras V.14- Comparação de desempenhos dos controladores DMC x PIO, para o 

controle regulatório da malha de S( 4) de degrau +I 0% em SO 

Da análise da figura V .14, verifica-se que o controlador DMC com 

parâmetros otimizados neste trabalho apresentou melhor desempenho que o 

obtido utilizando o controle clássico PID com os parâmetros obtidos por 

ANDRIETA (1994). 

Cabe-se ressaltar que os resultados apresentados pela figura V.l4, foram 

obtidos considerando um tempo de atraso nas medidas de 12 minutos. 

Embora, em princípio o controlador PID possa apresentar tão bons 

resultados quanto o DMC para este caso SISO, deve-se salientar quando da 

aplicação do PID, o sistema torna-se mais sensível a quaisquer perturbações 

que possam vir ocorrer nas condições operacionais, o que certamente poderia 

colocar em risco a qualidade de suas atuações. Também deve ser considerado 

o esforço de ajuste dos parâmetros do PID para obter a performance atingida 

nesta situação. 
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Com relação ao controle DMC não poderia ser diferente que mesmo com 

uma menor sensibilidade das condições operacionais, este poderia vir a falhar. 

No entanto é interessante ressaltar que devido aos parâmetros do controlador 

DMC serem mais representativos em termos de ação na malha de controle, 

como é o caso do fator de supressão, é possível obter um comportamento mais 

previsível com a modificação deste parâmetro durante o processo, o que para 

o PID é extremamente dificil, se não inviável. 

Visando aplicar esta flexibilidade que a estratégia DMC apresenta com 

relação ao fator de supressão, no ítem VJ.6, propõe-se o algoritmo com um 

fator de supressão variante conforme o comportamento dinâmico do sistema 

em malha fechada, aproximando de uma estratégia de controle do tipo · gain­

scheduler', ou ganho programado SEBORG et al. (1988). 

\1.3.3 -ANÁLISE DA INFLUÊNCIA DO TEMPO DE 

AMOSTRAGEM DE CONCENTRAÇÃO DE ART 

Dos resultados apresentados acima pôde-se concluir da complexidade deste 

sistema para estudo dinâmico bem como da aplicação das estratégias de 

controle. Dentre os fatores analisados, verifica-se que as condições fisicas do 

sistema, ou seja, disposição fisica do sistema ( 4 reatores ligados em série), 

reciclo de microorganismos e a própria dimensão industrial deste, influenciam 

fortemente para que este apresente um comportamento altamente complexo. 

Além das dificuldades com relação às condições fisicas do sistema, a 

presença de um tempo de atraso elevado para a concentração de ART, 

também compromete a qualidade das ações do controlador. 
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Neste sentido, neste ítem analisa-se a qualidade das ações de controle do 

DMC considerando tempo de amostragem menor que o realmente necessário 

por um instrumento adequado de medida. Com base nas informações 

industriais é considerado um Cromatógrafo HPLC acoplado em linha com o 

processo, o qual demora 12 minutos para processar uma amostra e indicar seu 

valor ao computador. 

Este estudo se faz realista uma vez que a redução deste tempo de 

amostragem, possa ser obtido tanto através de melhorias nos instrumentos de 

análises existentes, quanto do acoplamento de modelos matemáticos em 

paralelo com o processo, bem como da utilização de estimadores 

especialmente projetados para esta finalidade, tais como: Filtro de Kalman 

(ASSIS', 1996), Redes Neurais Artificiais ZORZETO (1995), e outros. 

Nas figuras V.l5 e V.l6 são mostrados o comportamento da variável 

controlada S( 4) para os casos regulatórios de degrau 10% em SO e 

supervisório, respectivamente, com diminuição no tempo de amostragem das 

medidas de S( 4 ). 
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Figura V.15 - Comportamento da variável S( 4) para o controle regulatório de degrau 

I 0% SO, análise da variação do intervalo de amostragem 
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Figura V. 16 - Comportamento da variável S(4) para o controle Supervisório, análise da 

variação do intervalo de amostragem 

Nota-se pelo comportamento da variável controlada S( 4) para o controle 

regulatório de degrau de 10% em SO, figura V. 15, que a diminuição do tempo 

de amostragem da concentração de açúcares ART, melhora significativamente 

a qualidade das ações de controle. A melhora do comportamento da variável 

controlada não é sentida apenas na minimização do pico inicial apresentado, e 

com isso minimizando o erro quadrático global, mas também na minimízação 

do comportamento oscilatório apresentado próximo ao final da simulação de 

30 horas. 

Para o controle supervisórío nas condições estudadas, figura V.l6, não se 

verifica uma melhora substancial nas ações de controle com a diminuição do 

tempo de amostragem. Desta forma pode-se dizer que o tempo de amostragem 

apresenta uma menor influência, quando comparado à outros efeitos sobre as 

ações de controle, para o caso do controle supervisório da malha de S( 4) nas 
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condições operacionais estudadas e os parâmetros do controlador DMC 

considerados. 

Dos resultados apresentados nesta seção verifica-se que, com a diminuição 

do tempo de amostragem, há uma melhora nas ações de controle, mas se faz 

necessário algumas modificações a nível de estratégia de controle para que 

outros efeitos conjunturais sejam minimizados. Isto pode ser obtido através da 

incorporação de um fator de supressão não fixo, que é abordado adiante no 

ítem V.3.6. 

V.3.4- ANÁLISE DA REPRESENTATIVIDADE DA 

MODELAGEM DE CONVOLUÇÃO 

Poucos são os trabalhos da literatura que apresentam uma análise da 

representatividade do modelo de convolução empregado. Acredita-se que esta 

possa ser uma etapa inicial e de fundamental importância, uma vez que esta 

modelagem toma parte direta das ações de controle do DMC. 

Para se analisar a influência do modelo de convolução, deve-se primeiro 

identificar o comportamento dinâmico do sistema frente a perturbações degrau 

em determinadas variáveis importantes do processo, procedimento feito no 

capítulo IV.3.3. Isto é necessário pois o modelo de convolução baseia-se na 

análise do comportamento dinâmico do sistema frente a uma única 

perturbação degrau na variável manipulada. 

Fez-se então uma análise da representatividade do modelo de convolução, 

que é obtido através de uma perturbação degrau na variável manipulada (FO -

Vazão de entrada de Mosto) e verificação dos coeficientes da resposta da 

variável controlada (S(4)- Concentração de ART da saída do quarto reator). 
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Através do modelo de convolução obtido, pôde-se prever o comportamento 

da variável controlada para outras intensidades de variação na variável 

manipulada, equação III.l para Llm1, e se comparar a representatividade 

deste com os resultados obtidos através de perturbações diretamente ao 

modelo de simulação (mais rigoroso). 

Para tanto comparou-se o comportamento dinâmico da variável controlada 

S(4) prevista pelo modelo de convolução, que foi obtido para J% de 

perturbação degrau na vazão de entrada de mosto FO, com valores obtidos 

diretamente do modelo de simulação para alguns valores de perturbações 

impostas na variável manipulada. Os resultados desta análise são apresentados 

na figura V .17: 

S(4) 

2,5 

2,0 

1,5 

1,0 

0,5 

- 1% FO: 
-- 10% FO: Modelo de Convolucao 

~·~"-~10% FO :Modelo de Convolucao 

-10% FO: 

--·----··~10% FO: .--~~--~·· 

0·0 l_-'o--~-2'--~-4.L-~--'-6--~-'s-~-~oL_., 

Tempo [h] 

Figura V.l7 - Análise da representatividade do modelo de convolução 

Do comportamento observado na figura V.17 verifica-se uma discrepância 

entre os resultados da planta, quando o modelo é submetido a uma variação 

degrau positiva de 10% em FO, enquanto que para -10%, não houve diferença 

significativa. 
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Embora houve diferença entre os resultados para perturbação degrau 

positiva, nota-se que o modelo de convolução mantém as mesmas 

características da resposta do sistema até o tempo de operacional de duas 

horas, o que em termos de intervalos de amostragem corresponde a dez (I 0) 

intervalos. Desta forma o modelo pode ser considerado adequado para 

representar o sistema em malha aberta para um horizonte de predição em 

tomo de 1 O intervalos de amostragem. 

O comportamento obtido por esta análise não conclui que o modelo de 

convolução seja totalmente adequado, pois esta análise feita pode não ser 

válida para outras condições operacionais, que poderão se distanciar 

significativamente do comportamento real do sistema. 

Entretanto como o algoritmo de controle DMC considera apenas o modelo 

de convolução baseado nesta condição operacional inicial, esta análise tomou­

se válida. 

\1.3.5- ANÁLISE DA INFLUÊNCIA DA INTENSIDADE DO 

DEGRAU À VARIÁVEL MANIPULADA NA 

CONFECÇÃO DA MATRIZ DINÂMICA 

Mesmo verificando-se através da figura V.17 que o modelo de convolução 

é bem representativo, fez-se ainda uma análise da influência da magnitude do 

degrau imposto à variável manipulada no instante t=O para confecção do 

modelo de convolução, sobre o comportamento das ações de controle. 

Com o intuito de se analisar este parâmetro, utilizou-se o conjunto de 

parâmetros ótimos para o controle regulatórío da malha de S( 4) com degrau 

positivo de I 0% em SO, que fora obtido com o modelo de convolução 
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confeccionado por um degrau de FO de 2%, sendo os resultados mostrados nas 

figuras V.18. 
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90 
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60 

o 

NPoc2, NC=? e fo~Q_001 
Mod convolução 2% FO, E 2 S( 4) = 1.4 
Mod_ convolução 10% FO, E 2 S( 4) = 1 5 
Mod_ convolução -10% FO, E 2 S( 4) = 1 

10 15 20 
tempo[h] 

Figura V. 18 - Comportamento da variável controlada S( 4), caso regulatório de degrau 
de I 0% em SO, análise do efeito da magnitude degrau inicial em FO (variável 
manipulada) 

Analisando-se o comportamento da variável S( 4) controlada por DMC 

utilizando os parâmetros ótimos mas com mudança significativa na 

intensidade do degrau na variável manipulada (FO)em t=O, nota-se, através das 

figura V.l5 e de E2 S(4) que não houve significativas alterações. De fato para 

este processo, nestas condições operacionais, este fator pode não ser 

importante, mas acredita-se que ao trabalhar com processos do tipo mult­

variáveis esta possa ser uma etapa preliminar necessária para a boa qualidade 

das ações de controle do DMC. 
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V.3.6- PROPOSTA DE INCORPORAÇÃO DE UM FATOR 

DE SUPRESSÃO NÃO FIXO 

Neste ítem buscou-se identificar a influência da consideração de um fator 

de supressão variante ao longo do horizonte de controle, bem como em função 

do comportamento dinâmico apresentado pelo sistema em malha fechada, ou 

seja, função do erro na variável controlada e seu respectivo valor de 'set­

point'. 

Este procedimento foi proposto devido ao sistema apresentar um 

comportamento altamente oscilatório para alguns conjuntos de parâmetros 

DMC, principalmente quando este estava próximo da condição de controle 

estabelecida. 

A análise foi feita de duas maneiras distintas e de certa forma aleatórias, 

considerando formas crescentes e decrescentes para o fator de supressão ao 

longo do horizonte de controle (NC), bem como desta mesma imposição mas 

com perfis de fator de supressão variáveis em função do comportamento do 

erro absoluto na variável controlada. Assim pode-se escrever: 

/(Y, _ Y;et-Paint) 
Abs( t) = ,o.__ __ --'-1 

I y, I 

onde Abs(t) é o erro absoluto entre a variável controlada e seu respectivo 

Set-Point no instante de tempo t. 

Para efeitos de mudança no pertíl dinâmico do fator de supressão de 

forma dinâmica, considerou-se sempre a soma deste erro absoluto durante um 
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intervalo de três tempos de amostragens passados, como mostrado abaixo 

designado de SOMA: 

SOMA= Abs( t) + Abs (t- L'ltamostragem) + Abs (t- 2*1\tamostragem) 

SOMA > 10.0% perfil f 5 ganho(5) 

5.0 %< SOMA 10.0% perfil r~ ganho (4) 

2.5% < SOMA 5.0% perfil f3 ganho (3) 

!.0% < SOMA 2.5% perfil f2 ganho (2) 

SOMA 1.0% perfil r, ganho (I) 

Desta forma no programa computacional, escrito em linguagem FORTRAN, 

lê-se os perfis de f" f2, f3, f4 e f5, compostos de NC valores e com estes dados 

são confeccionados cinco diferentes matrizes ganho para o controlador DMC, 

sendo este ganho definido na equação IIL19 e III.2 O. 

Nas figuras V.l9 e V.20, são mostrados os comportamentos da variável 

controlada S( 4) para o controle regulatório de degrau de 10% em SO, onde 

varia-se o valor do fator de supressão f, tanto ao longo do horizonte de 

controle (NC) bem como do comportamento dinâmico do sistema em malha 

fechada, para [ NP e NC ], [ 6 , 3 ] e [ 1 O , 5 ], respectivamente. Nestas 

figuras são apresentados os resultados obtidos pela consideração de um valor 

fixo para o fator de supressão, como forma de comparação de desempenhos. 
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Da mesma forma, a figura V.2l apresenta o comportamento da variável 

controlada S(4) para o caso supervisório, com NP = I O, NC = 5 e variando-se 

o fator de supressão. 
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o ,9 4 

o ,9 2 

rn o ,90 

" o ,8 8 

0 o ,8 6 

0,84 
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NP,6eNC"'3 
--f"' g {erro) cr-escenle 
--f" g {crescente {erro] e decrescente [ NC]) 
--f" g (crescente !erro] e crescente! NC]) 
~·--·---"f"' 0.020 (constante l 
--Set Poin! 

15 
tempo[h] 

20 25 30 

Figura V.l9- Análise da variação do fator de supressão sobre o comportamento da 

variável controlada, caso regulatório de degrau 10% em SO, com NP = 6 e NC = 3 

1,20 

1 '15 

1 '1 o 

1 ,05 

rn 1,00 

" 0,95 

~ 

0,90 

0,85 

0_80 

0,75 
o 5 1 o 

f"- O 080 (constante) 
f:::: g 1 (crescente [erro] e crescente [ NC) 

f:::: g 2 (crescente [erro] e crescente [ NC j 

Set Point 

15 
tempo[h] 

20 

Figura V.20 - Análise da variação do fator de supressão sobre o comportamento da 

variável controlada, caso regulatório de degrau 10% em SO, com NP =10 e NC =5 
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Figura V.21 - Análise da variação do fator de supressão sobre o comportamento da 

variável controlada, caso supervisório, com NP = I O e NC = 5 

Analisando-se o gráfico da figura V.l9, verifica-se que a variação imposta 

ao fator de supressão não proporcionou grandes melhoras com relação ao 

comportamento da variável controlada S( 4), para esta condição operacional 

estudada. 

Da figura V.20, verifica-se que a incorporação de um fator de supressão 

não fixo, proporcionou uma atuação mais rápida e com pico de concentração 

menor, resultando em uma melhora substancial no comportamento da variável 

controlada. 

Ainda na figura V.20, observa-se que com a utilização de um fator de 

supressão fixo, f = 0.080, a variável controlada apresenta um leve 

comportamento oscilatório próximo ao estabelecimento da condição de 

controle. Entretanto, com a incorporação de um perfil adequado para o fator 

de supressão f, perfil (g2), houve uma melhora substancial no comportamento 

da variável controladaS( 4), proporcionando uma menor oscilação, menor pico 

de concentração S(4), ou seja, uma melhora global nas ações de controle para 

este caso de controle regulatório. 
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As figuras VJ9 e V,20 apresentam resultados utilizando-se tanto NP 

quanto NC maiores, com relação aos da figura V, 18. Com isto pode-se 

verificar uma resposta significativamente mais rápida com relação á variação 

de f. Este resultado mostra claramente que, para NC pequeno, o perfil de f 

com relação a NC exercerá menor influência sob as ações de controle. Desta 

forma mostra-se claramente, para as condições estudadas, que o perfil do fator 

de supressão deva ser função direta do horizonte de controle (NC). 

Para o caso supervisório, Figura V.21, verificou-se uma melhor adequação 

da variável controlada à variação do seu 'set-point', mas que esta melhora não 

é substancialmente apreciável. 

Dos resultados apresentados para o estudo realizado sobre a implementação 

de um fator de supressão variante ao invés de um fixo, indica-se claramente 

que esta metodologia proporciona um grau de liberdade maior com relação ao 

controle deixando claro que este parâmetro pode variar de forma inteligente a 

se adaptar às condições operacionais. 

Isto significa que é possível incorporar uma estratégia de variar o fator de 

supressão de forma planejada com as alterações ocorridas no processo, 

aproximando-se assim de um controle do tipo adaptativo de ganho 

programado. 

Com a consideração deste parâmetro f como uma variante, a metodologia 

DMC toma-se um pouco mais complexa com relação á estimativa de seus 

parâmetros, mas não perde a simplicidade de implementação prática que é 

uma de suas principais vantagens. 



CAPÍTULO VI 

CONCLUSÕES 

Diante dos objetivos propostos, do sistema estudado e das condições 

operacionais analisadas, as principais conclusões são: 

• A dinàmica do sistema estudado é complexa merecendo o início de um 

estudo para a aplicação de uma técnica de controle avançado preditiva, 

DMC, que necessita do acoplamento de computadores digitais em linha 

com o processo: 

• O método de estimativas inicial dos paràmetros do controlador DMC 

mostrou-se ser adequado para este sistema, mesmo na presença de um 

alto valor imposto ao tempo de amostragem: 

• O procedimento de refino destes paràmetros, baseado na integral 

absoluta dos erros quadráticos entre a variável controlada e seu ·set­

point', é um procedimento adequado em muitos casos, mas que para este 

sistema em particular, deve ser usado com cautela, baseando-se sempre 

que possível na análise direta do comportamento gráfico da variável 

controlada: 

• O sistema, sob as ações de controle nas concentrações de S( 4) e S( 1) por 

manipulação de FO, apresenta um forte comportamento oscilatório, 

dificultando em muitos casos as ações de controle: 
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• O controlador DMC aplicado de fonna SISO, foi adequado para as 

condições estudadas, sendo seus parâmetros ótimos identificados através 

de procedimentos de simples implementação e análise; 

• Para o controle da malha S( 4 ), não foi possível a determinação de um 

conjunto ótimo único para os três casos estudados. Com relação ao 

controle supervisório observou-se a necessidade da incorporação de um 

maior valor para o fator de supressão, em relação aos obtidos nos casos 

regulatórios. Ainda, para o controle supervisório desta malha, observou­

se a presença de dois conjuntos distintos de parâmetros NP e NC, um da 

mesma ordem de grandeza que os obtidos para os controles regulatórios 

e outro de maior dimensão, acompanhado de um maior valor para o fator 

de supressão; 

• Para o controle da malha S( 1 ), obteve-se um conjunto (mico para os 

parâmetros do controlador DMC; 

• Mesmo obtendo-se um conjunto ótimo de parâmetros do controlador 

DMC para malha de S(l ), observou-se que o efeito desta malha não 

mantém a concentração de ART na saída do sistema no 'set-point' 

especificado; 

• A causa que leva a concentração S( 4) a não permanecer no 'set-point' 

mesmo com o controle na malha de S( 1 ), é devido ao sistema apresentar 

outras condições de estado estacionário (múltiplos estados 

estacionários); 

• Além de se obter parâmetros similares para o controlador DMC, com 

comportamentos mais previsíveis para as malhas de controle estudadas, 
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observou-se que. para o controle da malha de S( 4) no caso regulatório, o 

DMC apresentou melhor desempenho que o PID com parâmetros 

otimizados por ANDRIETA (} 99-+), considerando um tempo de atraso de 

12 minutos para a análise de S(4 ): 

• Com relação ao tempo de amostragem considerado, verifica-se que sua 

diminuição proporciona ações corretivas mais rápidas com um menor 

erro global associado: 

• Com relação ao modelo de convolução, observou-se que, para o intervalo 

de JVP estudado, este foi representativo para o comportamento dinâmico 

da variável de saída estudada: 

• A incorporação de um fator de supressão não fixo ao longo do horizonte 

de controle, bem como variante com o comportamento dinâmico do 

sistema, proporcionou melhores resultados para alguns perfis deste tàtoc 

• A adoção do fator de supressão variante com o comportamento dinâmico 

do sistema proporcionou, ainda que de forma simplificada, a aplicação do 

DMC de forma adaptativa, aproximando-se de uma estratégia de ganho 

programado · gain-scheduler': 

Uma conclusão final para o trabalho, é que o controlador DMC aplicado a 

este processo ferrnentativo contínuo de porte industrial, apresentou bons 

resultados para se obter altas taxas de produtividade/rendimento, mostrando­

se ser factível para aplicações de nível industriais. 



CAPÍTULO VI/ 

SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 

Da experiência adquirida com este trabalho, sugere-se como possíveis 

trabalhos futuros os seguintes tópicos; 

• Aplicação do controle DMC para este sistema no caso 'MIMO', ou seja, 

Múltiplas Saídas com Múltiplas Entradas; 

• Aplicação de estimadores de estados e parâmetros e/ou modelos 

simplificados em paralelos de forma a prever as concentrações de ART, 

com a finalidade de diminuir o tempo de amostragem considerado no 

trabalho: 

• Incorporação de estratégias adaptativas, tanto com relação ao modelo 

interno de convolução, quanto ao parâmetro f que suprime os movimentos 

da variável manipulada: 

• Acoplamento de cascas otimizadoras ao processo juntamente com o 

algoritmo de controle DMC. 
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