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RESUMO

O assunto principal deste trabalho ¢ o desenvolvimento e a aplicagfo da
técnica de controle avangada preditiva DMC (Dynamic Matrix Control) a um
processo fermentativo continuo de multiplo estagios com reciclo de

microorganismos, de porte industrial.

O processo fermentativo considerade neste trabalho apresenta fortes ndo
linearidades, caracteristicas de sistemas distribuidos, as quais juntamente com
a presenga de atraso nos instrumentos de medida da concentragio de agticares

dificultam muito a qualidade das agdes do controlador.

Nio se verifica na literatura trabalhos aplicando esta técnica de controle
avangado (DMC) a esta importante classe de processos encontrados na

Engenharia Quimica.

A motivagdo 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 aplicagdes

industriais.

Desta forma o presente trabalho objetivou analisar o comportamento
dindmico deste processo, definir malhas de controle, estudar e aplicar a
estratégia de controle avangado preditivo DMC, tanto na forma regulatoria
como superviséria e comparar o desempenho deste com os obtidos utilizando-

se a estratégia de controle classica PID.

O conjunto de atividades realizadas, que possibilitaram o desenvolvimento
e a implementagio do algoritmo preditivo DMC, pode ser considerado como

um procedimento metodolégico 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 Control’, to an
industrial continuous fermentation process in multiple stages with cells

recycle.

This fermentation process presents higher nonlinearities (a characteristics of
distributed systems) and time-delay in the measurement analysis of TRS
‘Total Reductor Sugars’. These facts make very difficult for the controller to

define an efficient action to be taken.

It 1s not easily found in the available literature application of predictive

control laws for this complex and very important class of chemical process,

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 of the most popular control strategies in industrial applications.

Concluding, the objective was to analyze the dynamic behavior of this
process, to define control loops, to study and to apply this advanced
predictive control strategy, DMC, to an industrial fermentation process. 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 algorithm DMC, can be considered as a methodology for the design

and tunming of this kind of controllers.

i
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CAPITULO |

INTRODUCAO E OBJETIVOS DA TESE

Atualmente vem crescendo o incentivo pelo controle “on-line” de muitos
processos quimicos industriais complexos e correlatos. Isto se deve
principalmente ao fato do comportamento de tais processos é hoje largamente
conhecido, permitindo a representa¢do matematica destes processos com uma
consideravel precisio, além dos incentivos econdmicos e de competitividade
que via de regra requerem operagdo controlada por computador para se atingir

alta performance operacional.

Um fator complicador na representagdo matematica do comportamento de
muitos processos quimicos industriais € o tempo requerido para
processamento em computadores, necessitando cada vez mais de estagdes
computacionais de grande poténcia, além de, em algumas situacdes, refinados

métodos de calculo.

Com o avango notavel que os computadores digitais apresentaram nos
tltimos anos, associado a significante redu¢do de preco, pbde-se notar
aplicagdes industriais em larga escala utilizando estratégias de controle
avangado, ou seja, estratégias de controle que acoplam um modelo
matematico dindmico em paralelo com a planta industrial, de forma a tomar

agGes mais rapidas e precisas.

As estratégias de controle avangado estio sendo cada vez mais empregadas,
pois a tendéncia atual ¢ trabalhar com altos rendimentos de forma global em

plantas quimicas. Desta forma acoplam-se estratégias de otimizagdo ‘on-line’
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com a finalidade de trabalhar com o maximo de producdo e rendimento, no

minimo custo possivel.

De fato, a viabilidade de execucdo de politicas operacionais que se baseiam
em informacgdes dtimas ou sub-otimas, vindas de calculos realizados em niveis
hierarquicos diferentes daqueles da regulagdo ou controle servo, dependem da

robustez e eficiéncia do algoritmo de controle.

Os procedimentos otimizadores ‘on-hine’, promovem a identificagdo de
limites e pontos de operagdo onde os critérios otimizadores sdo satisfeitos.
Neste seantido, muitos autores indicam que as técnicas de controle cldssicas
(PID) ndo se aplicam adequadamente as mudancgas constantes nas condi¢des
operacionais, necessitando-se entdo da aplicagdo de estratégias de controle

avangadas, especificamente as preditivas baseadas em um modelo.

Os controladores PID apesar de bastante difundidos na indastria de
processos, tem-se mostrado ineficientes em sistemas com atraso € nio-
linearidades, tais como reatores quimicos, processos fermentativos e colunas
de destilagdo. Quando alteracdes operacionais, externas ou internas ao
sistema ocorrem, o ajuste deste tipo de controlador ndo é feito de forma
automatica, requerendo normalmente a interven¢do de um profissional
experiente e principalmente, um significante tempo para retornar 0 processo

aos niveis operacionais desejados.

As estratégias de controle avangado do tipo preditivas baseadas em modelo,
sao as mais indicadas ao acoplamento as cascas otimizantes, pois s3o as que
melhor incorporaram, de forma ‘on-line’, os pontos e faixas de opera¢do como

objetivos principais de atuacdo, a fim de controlar o processo adequadamente.
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As técnicas preditivas baseadas em modelo, mais especificamente o DMC
(Controle por Matriz Dindmica, conhecido na literatura internacional como
(Dynamic Matrix Control), utiliza um modelo de convolu¢do dindmico e
discreto do processo, e através da otimizagdo de uma fungdo objetivo, calcula
os melhores movimentos de uma ou mais varidveis manipulaveis sobre um
determinado horizonte moével de atuagdo. As atuagdes incorporam ainda os
efeitos dos movimentos antigos da varidvel manipulada sobre as variagdes das

variaveis de saida em questdo, variaveis controladas.

Com relagdo ao processo fermentativo alcoolico, vertfica-se um grande
interesse em pesquisas nacionais e internacionais, ¢ especialmente no Brasil,
onde a aplicagdo de etanol como combustivel automotivo passou a ser uma
alternativa real, imphicando em uma enorme influéncia sobre a economia
brasileira. Desta forma, a preocupagdo em melhorar o processo para se obter
maiores producdes e melhores rendimentos acentuou-se, ¢ o estudo das

estratégias de controle avanc¢ado tornou-se imperativo.

Neste sentido, o desenvolvimento ¢ implementagdo de uma técnica
avancada preditiva (DMC) a este processo desponta como um trabalho
inovador, uma vez que na literatura nota-se uma caréncia de aplicagdo de
técnicas de controle preditivo, baseado em modelo, a processos fermentativos
de grande porte que apresentam fortes fatores complicadores, como: grandes
atrasos nas medidas de variavels de concentra¢do, dindmica lenta e com

poucas opgdes em torno de variaveis manipuladas de efeito significante,

Frente ao exposto acima, os objetivos principais do presente trabalho sdo o
estudo do comportamento dindmico de um processo fermentativo continuo de
multiplos estagios com reciclo de microorganismos para produgdo de etanol

em escala industrial, definicdo de malhas de controle, desenvolver e
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implementar a estratégia de controle avangado preditivo DMC e comparar os
desempenhos com o controle classico PID, devido ao modelo do processo
considerado apresentar caracteristicas de sistema distribuido, de forma a
exigir um ‘design’ adequado para a estratégia de controle de forma a tratar

esta dificuldade.

.1 - ORGANIZACAO DA TESE

No presente capitulo procurou-se mostrar a necessidade da utilizagdo do
controle avangado preditivo baseado em modelo, mais especificamente o

DMC, a um processo fermentativo industrial.

No Capitulo 2 apresenta-se uma revisdo dos trabalhos da literatura mais
relevantes de desenvolvimento e aplicagdo dos controladores preditivos
baseados em modelo (MPC) com destaque ao DMC (Dynamic Matrix
Control) o qual é descrito como o algoritmo mais popular para aplicagdes de
controle de processos industriais multivariaveis. Destaca-se nesta revisdo a
caréncia de'.ap.licag;()es desta classe de controle avangado a processos

biotecnolégicos em geral.

No Capitulo 3 mostra-se o desenvolvimento da técnica de controle
avancado preditivo ‘DMC’, descrevendo todas as etapas necessarias para o
caso monovaridvel ‘SISO’, desde a obten¢do do modelo de convolugio,
obtengdo da equacdo de controle e¢ a extensdo detalhada para o caso
multivariavel. Descreve-se o procedimento detalhado utilizado para as
estimativas inicial ¢ refinada para os pardmetros do controlador DMC,

baseado no método designado de ‘Minimal Prototype Design’. E considerada
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ainda a estratégia de controle cldssica PID na forma digital ¢ os métodos

apresentados na literatura para estimativa dos parametros deste controlador.

No Capitulo 4 descreve-se detalhadamente o processo fermentativo de
porte industrial utihzado como caso estudo no presente trabalho, desde uma
introducdo a aplicacdo de processos fermentativos industriais até a
modelagem matematica do sistema. E mostrada a forma de obtencio das
condigdes de projeto, operacionais ¢ de dimensionamento dos equipamentos;
apresenta-se um estudo abrangente do comportamento dindmico do sistema,
através de analise grafica, por perturbagOes nas diversas variaveis envolvidas

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

No Capitulo 5 ¢ mostrado a aplicagdo da estratégia DMC as principais
malhas de controle de forma regulatéria e supervisoria, desde a estimativa
inicial a refinacdo dos pardmetros de controle e compara-se o desempenho do
controlador DMC frente ao classico PID para condigdes operacionais
idénticas. Analisa-se ainda a influéncia do valor imposto ao tempo de
amostragem das concentracdes de ART, a representatividade da modelagem
de convolucdo empregada e a incorporacdo de um fator de supressdo ndo fixo,
aproximando-se de uma estratégia DMC/adaptativa do tipo de ‘Gain-

schedulling’.

No Capitulo 6 sdo apresentadas as conclusdes gerais desta tese e no

Capitulo 7 as sugestdes para trabalhos futuros.

No Capitulo 8 apresenta-se as principais referéncitas bibliograficas

necessarias para a confeccio deste trabalho de tese.



CAPITULO I

REVISAO DA LITERATURA (DMC)

I.1- INTRODUCAO

Este Capitulo tem como objetivo apresentar uma revisdo detalhada dos
trabalhos publicados na literatura, mais relevantes de desenvolvimento e
aplicagdo da técnicas de controle preditiva com modelo (MPC), com destaque

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

I.2 - TEORIA DE CONTROLE PREDITIVO (MPC)

Na ultima década verificou-se o desenvolvimento ¢ aplicagdes de varios
conceitos de controle baseados no uso de um modelo dindmico do processo

quimico, como parte integrante do sistema de controle.

Com o aperfeigoamento acelerado que os computadores digitais
apresentaram nos ultimos anos, notou-se um aumento da utilizagdo de técnicas
avangadas de controle de processos empregando modelos no dominio do

tempo, superando as analises baseadas em transformadas integrais.

Das técnicas de controle que se baseiam na utilizagdo de modelos no
dominio do tempo, as da familia MPC (Controle Preditivo Baseado no
Modelo) ¢ atualmente reconhecido como uma metodologia poderosa que

atende importantes problemas de controle nas industrias quimicas. Este fato
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esta baseado nos mumeros relatos de aplicacges de tais técnicas em muitos

artigos, tanto a nivel mdustrial como em estudos académicos, McAVOY et al.

(1989).

Os algoritmos MPC tém sido bem aceitos para aplicagdes industriais nos
altimos anos, devido as suas habilidades na manipulacdo e incorporagio de
restrigdes involvendo varidveis de entrada ¢ de saida, e a transparéncia
apresentada com relagdo ao ajuste das constantes de projeto. GARCIA et
al.(1989) indicaram as técnicas MPC como as tnicas metodologias capazes de
manipular restrigdes operacionais de modo sistematico durante o projeto ¢

implementagdo 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 utilizagdo direta de um
modelo dindmico do processo esta presente. Esta classe de técnicas inclui, o
DMC (Dynamic Matrix Controly CUTLER & RAMAKER (1979), MAC
(Model Algorithmic Control) RICHALET et al.(1978), IMC (Internal Model
Control) GARCIA et al (1982 ¢ 1985), GPC (Generalized Predictive Control)
CLARKE et al, (1987a,bj, entre outros.

Dos controladores descritos acima, o mais importante segundo suas
extensivas aplica¢des industriais, ¢ o DMC, seguido do MAC. Isto se deve
principalmente a sua simplicidade de implementacio aliado aos bons
resultados apresentados. Eles diferem dos outros no que se refere ao modelo
dindmico interno do processo, pois DMC ¢ MAC utilizam modelos de
convolugdo obtidos diretamente do comportamento dindmico do sistema frente

a perturbacdes em varidveis de entrada, enquanto que os demais consideram
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modelos matematicos com pardmetros que devem ser ajustados ao

comportamento do processo.

A idéia basica do DMC e MAC, ¢ o emprego de um modelo de convolugdo
discreto e dinamico 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 varidveis manipuldveis,
baseando-se nos valores passados das entradas (varidveis manipuladas) e
valores atuais medidos das variaveis controladas. A predigdo ¢é feita a partir
da otimizagdo de uma fungdo objetivo quadratica, envolvendo o erro entre
uma trajetoria de referéncia e as saidas preditas. Dentro do algoritmo DMC ¢
possivel ainda manusear restrigdées as variagdes das variavels manipuladas,

controladas e secundarias.

1.3 - APLICACOES DE CONTROLADORES MPC

Comao ja colocado, dos controladores da familia MPC, os que merecem

mator atencdo sdo MAC e DMC.

O MAC fot aplicado em diversos processos, conforme RICHALET et al.
(1978), MEHRA et al. (1982) ¢ ROUHANI & MEHRA(1982), que apresentam
a analise tedrica do caso monovariavel, possibilitando o estudo das

propriedades de estabilidade e robustez do algoritmo.

MARTIN (1981) compara os algoritmos MAC e DMC para o caso
monovariavel, ressaltando-se suas principais semelhangas com o controlador

“dead-beat”.
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DMC (Dynamic Matrix Control), CUTLER & RAMAKER (1979), é um dos
algoritmos de controle mais populares baseados em modelo, e merece
destaque pois tem sido largamente utilizado em aplica¢des de nivel industnal,
sendo a  relagdo custo/beneficio de implementagdo e operacdo ja

comprovadas.

O algoritmo DMC pode ser aplicado tanto a problemas ‘SISO’ como
‘MIMO’, sendo que segundo LUYBEN (1989), as aplicagbes industriais a
sistemas. MIMO sdo mais pronunciadas, porém obviamente requerendo

algoritmos de implementacdo mais sofisticados.

O DMC foi originalmente desenvolvido e aplicado na Shell Ol Co., sendo
ilustrada por CUTLER & RAMAKER (1979) na utilizagdo em um sistema
forno - pré-aquecedor e por PRETT & GILLETE (1979) onde ¢ descrito na
otimizagdo em linha a uma unidade de craqueamento catalitico. Outras
aplicagbes incluem o controle de reatores CUTLER & HAWKINS (1987) e
KWONG (1992), coluna ‘pré-flash® CUTLER (1982) e CUTLER &
FINLAYSON (1988), colunas fracionadoras PINTO (1990), sistemas de
evaporacdo de multiplo efeito RICKER et al. (1986), entre outras.

Uma das principais consideragoes do algoritmo de controle DMC refere-se
ao seu desenvolvimento e implementacdo a processos que apresentem
comportamento dinamico linear. No entanto 0s processos quimicos que
necessitam agdo de controle para obter operagdes a alta desempenho,
normalmente apresentam comportamento dmamico complexo devido a

presenca de forte ndo linearidade na sua representa¢do matematica.

Desta forma torna-se necessario uma constante readaptacdo do modelo

matematico dinamico que descreve o processo de forma a tornar a técnica
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DMC aplicavel a tais processos.

Com 1sto, observa-se na literatura modifica¢tées na estratégia original DMC
para contornar tais situagoes. Estas modificacdes incluem estratégias de
otimiza¢do, que atuam juntamente com a planta de forma a modificar as
condigdes operacionais com a finalidade de manter o processo a niveis

desejados de operagdo.

Dentre as principais variantes da metodologia original DMC encontradas na

literatura, destacam-se:

e LDMC (linear DMC), onde se utilizam ferramentas de otimizagdo
baseadas no uso de programagio linear para definir restrigdes as condigdes

operacionais do processo;

o OQDMC (Quadratic DMC), onde se utilizam técnicas otimizadoras
baseadas na aplica¢io de minimizagdes quadraticas em linha, com a finalidade

de determinar condigdes operacionals 6timas a planta;

e NLDMC, NLQDMC ( ndo linear e ndo linear quadratico DMC,
respectivamente), utilizam dos mesmos conceitos das duas técnicas citadas

acima, introduzindo a aplicacdo de uma modelagem nio linear ao DMC.

Das vartantes do DMC existentes ressaltam-se as aplicagbes em: reatores
poliméricos operados em regime semi-batelada PETERSON et al. (1992),
colunas de destilacdo de alta pureza GENCELI & NIKOLOAU (1993) e
RICKER (1990), colunas de destilagio de escala laboratorial GUPTA &
RHINEHART (1993), reatores CSTR exotérmicos, SISTU et al. (1991) e
SISTU et al. (1993), entre outros.
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Il.4 CONCLUSOES

Neste capitulo de revisdo bibliografica da literatura existente sobre o
controle preditivo, em espectal o DMC, nota-se uma grande quantidade de
aplicagdes a processos de interesse da industria quimica, tanto em niveis
industriats como académicos, sendo estes distribuidos nas mais diversas areas,
tats como reatores, colunas de separacdo e outras, o que comprova a eficicia
deste algoritmo. Entretanto nota-se uma caréncia da aplicagdo destes
controladores a processos fermentativos, que é o caso abordado neste

trabalho.

Estes processos sd3o caracterizados pela extrema nido hnearidade e
comportamento dindmico complexo associado a restrigdes impostas pelas
condigdes de sobrevivéncia dos microorganismos. Além do mais, este tipo de
processo apresenta uma dindmica lenta quando comparada aos processos

quimicos e portanto requer uma estratégia de controle apropriada.



CAPITULO Il

CONCEITOS FUNDAMENTAIS

O objetivo do presente capitulo ¢ descrever detalhadamente todas as etapas
necessarias para implementacao do algoritmo de controle DMC para o caso
monovariavel ‘SISO’, desde a obtengdo do modelo de convolugdo, defini¢do
da funcdo objetivo, obtengdo da equacdo de controle e a extensdo completa
para o caso multivariavel (MIMO). Descreve-se um procedimento sistematico
para estimativa dos parametros do controlador DMC, baseado no método

designado por ‘Mimimal Prototype Design’.

Neste capitulo mostra-se ainda a estratégia de controle cldssica PID na
forma digital e referéncias para procedimentos de estimativa dos pardmetros

deste controlador.

Seguindo os passos descritos neste capitulo acredita-se ser possivel a
implementagdo do algoritmo de controle DMC para qualquer sistema, o que

na literatura encontra-se de forma nfo tao clara e objetiva.

IIl.1 - INTRODUCAO

Com o advento e o constante aprimoramento dos computadores digitais,
proporcionando um enorme aumento da velocidade de processamento de
sinais, as aplicagdes com a finalidade de controle de processos difundiram-se,
apresentando excelentes exemplos de aplicagdes praticas com sucesso. De

fato o potencial de calculo dos computadores digitais possibilitaram a
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aplica¢do de técmcas de controle moderno, as quais antes ndo se aplicavam
devido a4 demora de processamento. Como exemplo, pode-se citar o
acoplamento de modelos matematicos dindmicos operados em paralelo com a
planta, de forma que os efeitos das variagdes impostas ao processo fossem
mais precisa ¢ rapidamente preditas, permitindo a tomada de agdes de

controle.

Com a possibilidade de utilizagio direta destes modelos dindmicos em
paralelo com a planta, surgiram entio técnicas de controle avancado de
processo, as quais tomam agdes corretivas em tempo real com as ocorréncias

globais do processo, tais como perturbagdes e variagdes operacionais.

Destas técnicas de controle avangado de processos, destacam-se as técnicas
de controle preditivas baseadas no modelo, MPC ‘Mode! Based Predictive
Control’. Desta familia de técmicas, o algoritmo que se apresenta mais
difundido em aplicagbes industriais, é o controle DMC (Dynamic Matrix

Control).

A técnica de controle avangado ‘DMC’, destaca-se devido a sua
simplicidade de implementagido/aplicagdo e clareza no processo de ajuste de
seus parametros, bem como de suas excelentes capacidades de manipular

restri¢des impostas as condi¢des operacionais.

/1.2 - TEORIA DMC (CONTROLE POR MATRIZ DINAMICA)

O algoritmo de controle DMC, baseia-se na aplicagiio de um procedimento
de estimativas por minimos quadrados, o qual determina valores 6timos para
parametros de uma determinada equagdo, ¢ que se ajuste a um determinado

conjunto de dados.
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Fazendo analogia com o procedimento dos minimos quadrados’, no DMC
deseja-se obter NP (Horizonte de Predigdo) respostas futuras da variavel de
saida, ajustadas a uma frajetoria otima, sendo esta obtida encontrando-se 0s
melhores valores das NC (Horizonte de Controle) mudancas futuras na
variavel manipulavel. Este procedimento visa manter o processo nas

condi¢des operacionais desejadas, expressas pelos set-point’s.

Esta analogia é valida quando NP for muito maior que NC, de forma que os
principios bésicos da metodologia de estimativa por minimos quadrados seja

satisfeita.

A diferenca entre o horizonte de predigdo (NP) e o horizonte de controle
(NC) ¢ denominada graus de liberdade do ajuste, ou seja, NC valores deverdo
ser ajustados a um conjunto cada vez maior de pontos NP, favorecendo a

aplicagao do método dos quadrados minimos associado.

Em contrapartida, uma diminui¢do acentuada do horizonte de controle (NC)
frente aos valores do horizonte de predigdo (NP) pode mcorrer em agdes de
controle inadequadas, caracterizando desta forma estes dois pardmetros como
de fundamental importancia para o bom desempenho do controlador. Desta
forma, estes parametros devem ser ajustados para cada caso, caracterizando-

0s como parametros de controle.

Com relagdo a forma de atuagdo do controle DMC para sistemas SISO

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

! Minimos Quadrados padrio, apresentado em LUYBEN (1989) de forma clara

e simplificada.
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retroalimentagdo (feedback) como mostrado na figura IIl.1, onde se verifica a
aplicagdo direta de um modelo dindmico do processo (modelo de convolugio)
aplicado em paralelo com o processo. Este modelo de convolugdo é obtido
pela resposta do sistema em malha aberta devido a uma perturbag¢do degrau no

tempo t = 0.0.

Este modelo é capaz de prever o comportamento da varidvel controlada
sobre um horizonte de controle baseado nas variacdes impostas nas varidveis

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

Disturbancia
| DMC | Processo _WM__..,Q -
Set 4 |
Pomnt ", MODELODE_
N CONVOLUCAQ

Figura I1I.1 - Diagrama de blocos simplificado do processo de controle DMC

11.2.1 - MODELAGEM DE CONVOLUCAO

O fato da técnica de controle DMC utilizar um modelo dindmico de
convolugdo como base para montagem da matriz dindmica, principal agente
das agOes de controle que sdo tomadas, e acoplando-se ao fato de que cada
vez mais os computadores digitais estdo se aperfeicoando, tornando-se mais
rapidos seus tempos de processamento, consolidam os fatores principais que
proporcionam a este algoritmo a utilizagdo em larga escala para controle de

processos industriais.
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Desta forma alia-se simplicidade e facilidade de resolugdo as altas
velocidades de processamento dos computadores digitais, tornando altamente
aplicavel um controle eficaz e em tempo real mesmao para sistemas industriais
que normalmente apresentam grandes atrasos com relagdo as medidas das

variaveis de estado.

Para processos gue exibem comportamentos dindmicos ndo usualmente
encontrados em tratamentos de parametrizagdo, como o da figura I11.2, torna-
se dificil adequa-los 4 estruturas de modelos de 1* e/ou 22 ordem. Desta forma
a utilizacdo de modelos de convolugido tanto de resposta a impulso como a
‘degrau torna-se muito atraente do ponto de vista matematico. De fato, tal
comportamento € comumente referidoa como resposta inversa (wrong-way
behaviour), sendo ainda um desafio a aplicagdo com pleno sucesso de
estratégias de controle neste tipo de sistema.

A

tempo

Figura 1I1.2 - Representagio do comportamento de uma variavel de saida, que
apresenta resposta inversa frente a uma perturbagao imposta em uma variavel de entrada

do sistema
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II.2.1.1 - MODELO DE RESPOSTA A PERTURBACAO
DEGRAU

Para ilustrar como um modelo de convolugdo é desenvolvido, considere
uma tipica resposta do sistema em malha aberta frente a uma perturbagio
degrau em uma variavel manipulada, figura 111.3. Os valores da resposta frente
ao degrau unitario, sdo dados por: by, by, by, ..., by , usando um periodo de
amostragem At. Define-se a; = 0 para t < 0. TAt 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 estacionario, onde T € chamado de Horizonte
do Madelo, que segundo LUYBEN (1989), é devido ao proprio Horizonte de
Predi¢do (NP).

Com . esta consideragdo, o que se chserva ¢ um ganho em termos de
simplicidade para a metodologia, uma vez que se diminui o ntmero de

pardmetros do controladar que devam ser estimados.

Constderando o modelo de resposta a perturbagdo degrau resultante de uma
mudanca Am; na entrada, toma-se ¢, como o valor predito da variavel de
ES1IHo

saitda e m,; o valor da variavel manipulada ao n

figura I11.3.

instante de amostragem,

Define-se também ¢, como sendo a saida atual; entdo ¢ = ¢, , se ndo
houver erros de modelagem e/ou distirbios do processo. Ambos ¢ e m sdo
expressas como variaveis desvio. Denotando-se Ami= m; - my.; , 0 modelo de
convolugio resultante fica:

r (LD

Cpy1 =G+ Z biAmnH—i

i=l
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Manipulada | Am 1
m

¥ o= biAmy

Controtada

v

t=0 Ts 2Ts  3Ts NP Ts

Figura II1.3 - Representagio da obtengdo do modelo dindmico de convolugdo obtido

através de uma perturbagio degrau na variavel manipulada no tempo t= 0.0

A equagdo III.1 pode ser interpretada como a soma de uma série de
mudang¢as degrau Am;, supondo que o sistema esta inicialmente a um valor ¢
e uma mudanga degrau na entrada Amy ¢ feita com nenhuma mudanga

anterior. Entdo ¢ pode ser calculado como segue:

¢ = Co +DAmy
&y = Gy + byl
(111.2)

Pode-se notar que os valores preditos sdo fungdes apenas dos coeficientes
de resposta do modelo de perturbacgdo degrau, multiplicado pela magnitude da
mudanga de entrada, como notado na figura I1.3. Como ¢y ¢ 0 ponto normal

de operacdo e por ser variavel desvio, entdo ¢p=0.
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Supondo que duas mudangas seqiienciais na variavel manipulada (entrada),
Am, e Amy, sdo feitas nos tempos.de amaostragem =0 e i=1, respectivamente,

usando ¢ principio de superposig¢do dos efeitos, tem-se:

&= by
Cy = by Amygy + by Ay
&, = bh,Am, +b,Am, (II1.3)

Cp = bpAmg +bp_yAmy

A generalizagdo da equacdo I11.3 para T Horizonte do Modelo mudangas na

entrada é dada pelo modelo de convolucdo dado na equacgéo I11.1.

I11.2.1.2 - MODELO DE RESPOSTA A PERTURBACAO
AMPULSO

- Em SERORG et al. (1989), é mostrado que a resposta ao impulso pode ser
expressa como a derivada primeira da resposta ao degrau. Para uma sistema
digital com um “hold” (segurador) de ordem zero, a resposta ao impulso pode
ser encontrada tomando a primeira derivada da diferenca atrasada do passo de
resposta. Os coeficientes de resposta ao impulso unitario do processo, hy, hy, .

, hr, entdo sio dados por

h=b-b_y i=12,..,7T (I11.4)
Iy =0

e 0 modelo de convolugio discreto usando os coeficientes de resposta a

impulso sio:
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o (I1L.5)
Cpel = Zhimn%«tmf
i=]

A equagdo [II.5 pode ser rearranjada para obter a equacdo II.1 por

substituicdo da expressdo para h; da equagio II1.4 e entdo agrupando-se 0s

termos para cada a,.

Note que a figura HIL.2 ilustra o caso onde ndo ha tempo morto no modelo
do processo. Tempo morto esta presente quando ai ou h; = 0 para um
determinado namero de termos. Se ha um tempo morto de N unidades, entio
o, a1, ..., ay $30 zeros na equacgdo II1.1. Similarmente, tem-se h;=0 (0< 1 <N)

em [I1.5.

lll.2.2 - DESCRICAO DO PROCEDIMENTO DMC

A metodologia DMC caracteriza-se por ser uma metodologia digital e para
tanto, utiliza-se de uma modelagem matematica dindmica através de um

modelo de convolugdo discreto que descreve o comportamento das variaveis

de saida do processo.

O algoritmo DMC pode ser aplicado em processos quimicos que podem ser
descritos ou aproximados por um conjunto de equagdes diferenciais lineares.

As propriedades mais importantes de sistemas lineares so:

¢ Preservagio de escala: se y € a saida do processo para uma entrada u,

entdo a . y € a saida do mesmo para a entrada a . u.

e Sobreposi¢do: se y; ¢ a saida do processo para uma entrada u; e y» € a

saida para uma entrada u,, entdo, y; + y; é saida para uma entrada u, + u,.
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Estas propriedades sdo uteis para o desenvolvimento da metodologia DMC,
onde superpdem-se os efeitos das varidveis manipuladas sobre as variaveis

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

intensidade, tem-se a resposta para degrau de outra magnitude.

Usando o principio da sobreposicio e supondo que ha duas mudangas

degrau na entrada, Am; ocorrendo a t=0 e Amp ocorrendo a t=T,, pode-se

calcular ¢ a cada ponto discreto no tempo:

t=0 Cop~ 0

t:Ts Cy — b} Am]

t=2T, ¢ = by Am; + by Am;

t=3TS Cy = b3 Am; + b2 Amy

Se mudangas ocorrem sobre quatro intervalos de tempo, a saida para os

proximos seis passos devera ser:

€= b; Am,

¢:-= by Amy + by Amy

¢z by Amy + by Am, + by Ami

¢4 = bg Am; + by Amy + by Ams + by Amy
¢s = bs Am; + by Amy + by Am; + by Amy

Ce = bg Am; + bs Amy + by Ams + bs Amy

IIL6

1.7
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As equagdes I11.7 podem ser generalizadas para dar os NP valores das

saidas para as NC mudancas nas entradas em notacdo matricial:

Gii|h 0 0 1) Am
i1 4 0 . 0 him
Gl=h & 4 0 . A (111.8)
Gol Do Dea bon Dpaoe ]| A0
ou seja:
C = BAm 1119

onde. B € a matriz definida em 1.8, a qual tem a dimensdo NP x NC.

Para facilitar as operagOes matematicas matriciais, define-se a matriz 4 de

dimensdo NP x NC.

ary 2 .. . I NC
2] dop . . . o NO
- (111.10)
axpy- Axp2 - - . ANPNC |

onde os elementos da matriz 4 sdo relacionados aos elementos de B (by)

atraves da equagdo HI.11, com b; =0, para 1 < 0. Assim pode-se escrever:

aik =bi+i-x (I1L.11)
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Generalizando, o 1#%¢

valor da variavel de saida pode ser escrito pelo
modelo de convolugdo de duas formas equivalentes, através dos coeficientes
do modelo de convolugdo ou pelos elementos da matriz dindmica A;

NC NC )

¢, = 3 b Amg o= Y a,Am, (HI.12)
k=1 £=1
A equacdo IT1.12 descreve como Amy afeta a i gajda ¢; usando 08

coeficientes de resposta do modelo de convolugdo a perturbagdo do tipo
degrau by Nota-se que a soma dos indices em Am ¢ b sdo sempre 1 +1. O
somatorio da o efeito de todos os NC termos usando o principio da

sobreposicao dos efeitos.

Do ponto de vista de controle, deve-se distinguir mudangas na variavel
manipulada no passado e no futuro. Se houveram NP mudancas na variavel
manipulada durante os NP intervalos passados ¢ se nenhuma outra mudanga
fosse feita, a variavel de saida devera mudar no futuro devido a estas

mudancas passadas feitas na variavel de entrada.

Chamando estas mudancas passadas na varidvel de entrada de (Am)*¢ | a
resposta para estas mudancas passadas serdo defmidas como respostas em
malha aberta (open loop) x,. Usando o modelo de convolugdo na forma dos
coeficientes de resposta a perturbacdo do tipo degrau para predizer esta
resposta em malha aberta, ¢,,, a equacdo resultante para representar os

-&51mos

valores destas saidas preditas aos i

HI.13,

intervalos futuros é dado pela equagio

- NP +]

Eyi = D bp(Bm )™ (I11.13)
k=0
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No instante presente de amostragem {i=0 ) pode-se ter a medida da saida do
processo, ¢,™4%  entdo se o modelo adotado for perfeito, e melhor, se
nenhum distiirbio ocorrer, o erro cometido entre o valor predito no instante
passado ¢ o valor atual medido devera ser zero, o que ndo ¢ o caso. A
diferencga entre os dois ¢ entdo usada para corrigir 0 modelo dinamicamente,

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

tempo de amostragens € ¢, , e ¢ dado pela equacgio 11.13.

- NP+

2 by, (Am )™ (I11.14)

medida

A diferenca entre a medida atual ¢, e o valor presente previsto C, ,é

VST

adicionada ao modelo ao i periodo de amostragem para dar uma melhor

predigio da resposta em malha aberta.

- NP+1 ”
% medido  ~
OU Zbﬂ—l k (Am ) +Cy (’of,()

Substituindo a equag¢do 111.14 nesta dltima equagdo, obtém-se:

~ NP+ — NP+

G = O br o (Am )™ e — N b, (Amy )
k=0

k=)

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

- NP +1
medido old )
Cops = CEM 4 Z Divi—k T Imk](Amk) (IIL.15)
k=()
A equagdo I11.15 é o modelo de convolugdo que prediz as respostas em malha
aberta devido s mudangas passadas na variavel manipulada (Am)" e que

sera utilizada nos calculos do algoritmo DMC.
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Da mesma forma, a modelagem pode ser empregada para predizer o
comportamento das vanaveis de saida em malha fechada, sob agdo de
controle. A resposta em malha fechada considera os efeitos das modificagoes
passadas da variavel mantpulada no futuro através da resposta em malha
aberta x,, adicionado aos efeitos futuros das proprias variagdes futuras na

variavel manipulada: (Amy )™,

2SO

A resposta em malha fechada (closed-loop) serd x.; para o valor do i

intervalo no futuro, sendo descrita pela equagdo I11.16, a qual prediz o
comportamento da variavel de saida quando as NC mudangas nas varidveis

manipuladas atualmente calculadas forem feitas no futuro.
NC
~ Hew
Coty = Coty + D (Amy) (I11.16)
k=1

Nota-se da equagdo II1.16 que sdo incorporados os efeitos passados através

da mclusdo ¢,; que ¢ descrito pela equagdo IIL.15 e depende das

modifica¢des passadas na variavel manipulada (Am)*".

Il.2.3 - ALGORITMO DMC PARA SISTEMAS SISO

A idéia principal dos algoritmos de controle MPC (Controle Preditivo por
Modelo) inclusive 0 DMC, é de encontrar os melhores valores futuros de
mudangas na variavel manipulada (Amg)"* como resultado da otimizacdo

(minimizagdo) de uma fungdo objetivo J, definida na equagdo I11.17.

NP NC

J= 2o ey ) s ()] (IIL17)

=] i=1
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Substituindo a equacdo I1.16 em II.17, entdo a equagdo para estimar

(I1I1.17) fica:
A 5 il Jew - 2 & new 2 -

J xZ[C"”—cm—Zam(Aﬂn) +f‘2[(Am,;) ] } (11.18)
i k=t i1

A funcdo objetivo considerada pela equacdo IlI.17 e consequentemente

[11.18, é constituida basicamente de dois termos:

set point

1. O quadrado dos erros (¢ - ¢ somados sobre NP intervalos de

tempo (horizonte de predi¢do);

2. O quadrado das variagOes nas variaveis manipuladas somadas sobre NC

intervalos de tempo, horizonte de controle, multiplicados por um fator 2.

A adigdo da variavel manipulada dentro da fungdo objetivo multiplicada
pelo fator f € feita para prevenir modificagdes bruscas na varidvel manipulada.
Desta forma, este fator f acoplado a parte da variagdo da varidvel manipulada
dentro da fungdo objetivo ¢ definido como fator de supressdo para os

movimentos calculados para a variavel manipulada.

O menor valor de f ¢ 0.0 , ou seja, quando n@o ha restrigdes aos
movimentos da variavel manipulada, e desta forma, pode ocorrer variagdes
bruscas levando o sistema a uma condigdo de descontrole devido as a¢des do
controlador DMC. Com o aumento do valor de f, o sistema torna-se
amortecido, sendo desta forma este parAmetro um que deve ser escolhido
conforme o sistema ¢ as condigbes a que se deseja trabalhar, caracterizando-

se como um parametro de projeto do controlador.
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Aplicando o método dos minimos quadrados, o qual € deserito em detalhes
em hivros texto, como por exemplo LUYBEN (1989), a equacdo 118, a

equacgdo resultante para aplicacdo do algoritmo DMC ¢ a equacdo 111.19.

(am)™™” = [g” 4 +_f2!ﬁ]"i£% (111.19)
onde
x =P gy (111.20)

lil.2.4 - METODOLOGIA PARA IMPLEMENTACAO DO
ALGORITMO DMC - SISO

A implementagdo do algoritmo DMC - SISO (uma entrada - uma saida)

deve seguir 0s seguintes passos a cada intervalo de tempo:

1. Calcular os NP valores de xqu; da equagdo I11.15. Eles dependem
apenas - das vartagdes passadas aplicadas as varniaveis manipuladas e dos
valores pontuais medidos da variavel controlada x™4%.

2. Calcular as NC variagdes futuras da variavel manipulada (Amy)™" da
equagdo I1.19, onde a matriz dindmica A é dada pela equagdo I11.10, e f é um
fator (fator de supressdo) que restringe as agdes de controle, ou seja, os

movimentos aplicados a variavel manipulada.

3. Implementar a primeira mudanga calculada (Am;)™™ ao processo

4. No proximo periodo de amostragem, medir a varidvel controlada para se

medido

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

As seguintes consideragdes sdo importantes para avahar as dificuldades em

termos de mmplementagdo:
¢ Admite-se que o modelo seja estavel em malha aberta;

¢ A matriz dindmica utilizada na equagdo II1.19 ¢ calculada apenas uma

vez, de forma ‘off-line’, e ndo em intervalos de tempo regulares.

Il.2.5 - DMC PARA SISTEMAS MULTIVARIAVEIS

O desenvolvimento apresentado anteriormente limitou-se ao c¢aso
monovariavel, onde uma saida controlada requer apenas uma entrada

manipulada.

Tal situagdo, porém, ndo € tipica de muitos processos quimicos, onde duas
ou mais saidas sdo controladas por duas ou mais entradas. Além disso, todas
as entrada influem em todas as saidas, resultando em processos com multiplas

interagdes.

O DMC multivariavel é o algoritmo mais conhecido industrialmente; a
modifica¢do deste para o monovariavel fica a cargo do modelo de convolugio

empregado e assim da matriz dindmica.

Segundo LUYBEN (1989), o DMC multivariavel é o algoritme de controle
multivariavel mais popular em implementa¢des industriais, sendo que a
passagem do DMC monovariavel (SISO) para MISO e/ou MIMO ¢ direta e

involve basicamente a modificagdo da matriz A , matriz dinamica.
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11.2.5.1 - MODELAGEM DE CONVOLUCAO PARA
SISTEMAS - MISO

Em varios processos industriais é de grande interesse analisar o sistema de
forma hibrida em termos dos nimeros de variavels que sdo manipuladas e
medidas. Isto se deve a definicdo de sistemas do tipo multiplos “inputs” e

simples “outputs™, sistemas ‘MISO’.

A descrigido de processos MISO - multiplas entradas ¢ apenas uma saida,

pode ser descrito analogamente ao caso SISO pelas equagdes abaixo.

= by, Ay, b, 1 my
¢, = b Am, +b A b, ,Am, | +b, Am, ,
¢ =b Ay by Ay, by A e by Ay +by, Ay, by A e (1L.21)

Cop =Dy p A 0 g A D e e n A e By A By Ay e e AN e

onde b;; representam os coeficientes de resposta da varidvel de saida ¢,
modelo de convolugdo, obtido pelo degrau aplicado na variavel manipulada
Am, g (tempo t = 0.0). Da mesma forma, b,; ¢ obtido pela variavel manipulada
Amyqy , € generalizando bpn; sdo obtidos através da variavel manipulada

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

Ne Ve
6= Z by oy my . + Z by, Ay, (111.22.a)
= -1
n NC
¢ =Sb A, (11.22.b)
7=1 k=1
m NC ‘
¢ =3 Sa, A, (I11.22 )



Capitulo HI: Conceitos Fundamentais 30

¢ =Ya im, (I11.22.d)

A matriz dos coeficientes relativos a perturba¢do degrau para o sistema

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

Uma varidvel de entrada pode ser uma variavel manipulada, como vazdo de
combustivel para uma caldeira ou vazio de saida de um vaso, ou uma entrada
ndo controlada, como a temperatura de alimentaco para uma caldeira ou a

vazio dentro de um separador.

Segundo CUTLER (1982) a introdugdo de entradas ndo controladas dentro
da formula¢do do controlador DMC multivariavel promove a capacidade

antecipativa (feedforward) deste controlador.

/11.2.5.2 - MODELAGEM DE CONVOLUCAQ PARA
SISTEMAS MIMO

Para sistemas MIMO - multiplas entradas e multiplas saidas, o
desenvolvimento para o algoritmo DMC ¢ similar que para MISO e SISO,
com mudanga no modelo de convolu¢ido e na matriz dindmica. Assim pode-se

escrever a equacdo 111.23, a seguir:
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= b},T,rAmikl /AY,
G = b?.l,z Ay by gAML byy Ay o otby, aAmy o
Conp =0y pm Oy ) e D e By ey By 3 wp-ye A yo
Cyy = by Amy by 5 A |
cy, =b, Amy+ b CAm by, Ay b oA
Cyyp =Op e+ +b2q;\’P—NCH'AmLN(_“ b, anpy R bz,z,‘vpfm,‘ﬂmz..w
m NC
bl.l.i 1~k
I=1 ket
(I11.24)
m NC
C[CJEZZ ERTIRAY
It ket
De forma analoga para SISO com relagdo a b e a:
m N
Crei = Z Z Aoy AP, (IHQS)
151 k=1

De forma matricial simplificada:

¢ —Zw(Am)k (111.26)

- NE+l ald

Ta= 20 (am,) (IM1.27)
k=0
NPl Hd

Cuo= 26, (8m,) (111.28)
k=0

e . & old miedido ~ -

Cog = ZQIH,&(M:{) ) T Lo (111.29)

k=)
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~ NP1 NPl

E'“OL[_ - Z Q! ! lmk(Am;\. )ofd + Eg:edxdg B ZQ[J{ (A}‘ﬂ# )oid (EiIBO)
k=0 k=0 0
medids oid .
Ty =S {Q,M mélfk](mnk) (111.31)
s ——
No ;
Cos =Coy + 2 a (Bm )™ (I11.32)

1.3 -AJUSTE DOS PARAMETROS DO CONTROLADOR
bMC

Os pardametros que devem ser ajustados para um bom desempenho do

controlador DMC, sdo:
e NP - Horizonte de Predi¢éo;
e NC - Horizonte de Controle;
e f - Fator de Supressio;
e At - Intervalo de amostragem

O horizonte de predigdo (NP) ¢ o namero de predigdes que sdo usadas nos
calculos de otimizacdo, minimizagdo da fungdo objetivo definida na equagdo
[11.17 e 11118, através do modelo de resposta em malha aberta ¢ ; , 0 qual ¢
definido na equagdo II1.15. Um aumento de NP resuita em agdes de controle
mais conservativas, as quais tem um efeito estabilizante, mas em contrapartida

aumenta-se o esfor¢o computacional associado.
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Cabe ressaltar que este comportamento esperado para o aumento de NP
pode ndo ocorrer quando o sistema estudado ndo satisfizer as principais
condig¢des basicas impostas pela formulagdo DMC, tais como modelo linear e

estavel.

O horizonte de controle (NC) é o numero de agdes futuras calculadas para
as variaveis manipuladas que sdo obtidas na etapa de otimizagio, onde o

objetivo ¢ o de reduzir o erro predito.

Em termos de esfor¢co computacional, o parametro NC ¢ a dimensdo da
matriz (A'A+f 1) da equagdo IT1.19 que deve ser invertida; desta forma o
esforgo computacional para inversdo desta matriz pode ser aumentado

significativamente com o aumento de NC.

O aumento do esfor¢o computacional para inverter esta matriz (ATA+F )
deve ser considerado apenas quando se trabalhar com controle preditivo
acoplado a um procedimento adaptativo, onde esta matriz ¢ atualizada de
tempos em tempos, pois sendo esta sera calculada apenas uma vez de forma

‘off-line’, com os pardmetros DMC previamente definidos.

Segundo SEBORG et al. (1989), uma primeira estimativa para NC seria o
namero de dados dindmicos referentes a 60% da condicdo de estado
estacionario da resposta do sistema em malha aberta frente a uma perturbagio
imposta na varidvel de entrada. Segundo este mesmo autor, para NC>5, o
valor de NP ndo ¢ tdo crucial desde que apenas o primeiro movimento da

variavel manipulada seja implementada pela equagéo I11.19.

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

se dizer que grandes valores de NP resultam em ag¢des de controle excessivas
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enquanto que pequenos valores tenderiam a um controlador robusto que €

relativamente insensivel a erros de modelagem.

Para processos SISO sem restrigdes de movimento, MAURATH et al.
(1988) propdem um procedimento estruturado para a estimativa inicial dos
pardmetros do controlador DMC. Este procedimento ¢ descrito por SEBORG

(1988), como ‘Minimal Prototype Design’

O procedimento ‘Minimal Prototype Design’ serve para promover uma
estimativa inicial de NP e f. Para NP, varia-se este parimetro mantendo-se
NC=1 e f=0.0, o que para MARCHET] & MELLICHAMP (1983) leva o ganho
do controlador DMC a tornar-se muito sensivel a NC, devido ao mau
condicionamento da matriz (AIA). Entretanto, o procedimento de estimativas
inicial proposto pelo autor, ndo fica comprometido por usar =0, uma vez que
para NC=1, tem-se apenas um puro procedimento de estimativa de parametros

por minimos quadrados.

Para o pardmetro f a estimativa inicial foi obtida variando-se este pardmetro
para cada condi¢do 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 inictal NC = NP / 2 | o que é proposto pelo procedimento de

estimativas descrito por SEBORG et al. (1989).

Para a identificagdo dos pardmetros, tanto para a estimativa inicial, quanto
para o refino destes, ou seja, determinar os melhores conjuntos dos

pardmetros DMC para as condi¢des operacionais estudadas, faz-se a analise

da ITAE - Integral Absoluta dos Erros Quadraticos, cometidos entre a
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variavel controlada e seu respectivo valor de referéncia “Set-Point” durante o

processo operacional.

Além da analise de ITAE, faz-se necessario ainda uma analise paralela de
forma grafica do comportamento dindmico do sistema sob as agdes de
controle (malha fechada), pois desta forma pode-se analisar e 1dentificar os

melhores conjuntos de parametros.

Principalmente para sisternas onde um comportamento oscilatorio ¢
provavel ocorrer, faz-se entdo necessario uma mator preocupacdo da analise

grafica paralelamente ao ITAE.

/Il.4 - CONTROLE CLASSICO

Mesmo com o grande avango de técnmicas de controle avangado ¢ sua
crescente implementagiio na industria de processos, ¢ ainda muito comum a
aplicacdo de técnicas de controle classico, especificamente o PID. Uma das
possiveis razles para isso € sua larga gama de aplicagdes e seu relativo baixo
custo e facilidade de implementa¢do, quando comparado com técnicas de
controle avan¢ado. Levando-se isto em consideragdo neste trabalho, o
controle classico através dos controladores PID é também implementado ¢
sera comparado com a estrutura DMC em termos de performance do

controlador e acdo de controle.

A teoria classica ou convencional é baseada em estruturas SISO - dnica
entrada - Unica saida, utiliza o controle do tipo ‘feedback’ (retroalimentagio)
da mesma forma que mostrado no diagrama de blocos esquematico de
controle da figura III.1, mas sem a utilizacdo de um modelo matematico

dindmico do processo atuando em paralelo.
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As acgdes calculadas para atuacdo na variavel manipulada baseiam-s¢ na
medida instantanea do erro cometido entre a variavel controlada e o seu
respectivo  ‘set-point” (valor de referéncia). Estas ac¢des podem ser
proporcional ao erro através da constante (K.), proporcional a derivada
calculada entre os erros do instante passado ¢ o atual multiplicada pelo
parametro (ty4) e inversamente proporcional a integral do erro multiplicada
pelo parametro (1;). Os parametros sdo ajustados de forma ‘off-line’ para uma
determinada condi¢do operacional e ndo s3o mais modificados, mesmo com

modificagdes destas condigdes operacionais previamente estudadas.

O controle mais conhecido desta classe € o PID, (Proporcional Integral ¢
Derivativo), o qual ¢ ainda hoje o mais empregado industrialmente, devido a
sua simplicidade e facilidade de implementacdo operacional. No entanto em
situacdes onde operagdes a alta performance sdo requeridas ou ainda quando
alteragdes no ‘set-point’ ou nas condigGes externas do processo podem

ocorrer 0s controladores classicos tendem a falhar.

I11.4.1 - PID: ALGORITMO DA VELOCIDADE

Devide a grande aplicagdo dos computadores digitais ao controle de
processos surgiu entdo a necessidade da implementagdo deste algoritmo de
controle classico tdo utilizado na industria de forma discreta, PID na forma
digital, conhecido como PID na forma da velocidade. A expressdo recursiva

para esta técnica € mostrada a seguir:
m{k) = mik - 1)+q,& (k) +q,e (k= 1) + g, (k- 2) (I11.33)

onde:
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JOR Coma (111.34)
Gy = Kc[f +%§—} (IIL.35)
¢ = ch[l - Z%%ﬂ (111.36)
4 =Ke 4 (I11.37)

ll.4.2 - AJUSTE DOS PARAMETROS PID

Um dos procedimentos mais usuais para o ajuste dos parametros PID
baseia-se em procedimentos empiricos, os quais analisam o comportamento do
sistema em malha fechada como aberta, wvaritando-se as condig¢des
operacionais de entrada através de perturbagdes do tipo degrau, oscilatorias e

outras.

Dentre os procedimentos de ajuste, destacam-se o método de Ziegler-
Nichols, Cohen-Coon (Curva da Reagdo) ¢ ITAE - Integral Absoluta dos
Erros Quadraticos. Estes procedimentos sdo descritos em detalhes em
SEBORG et al. (1991) e STHEPHANOPOULOS et al. (1984). Uma aplicacdo
para 0 mesmo processo considerado nesta tese foi realizado por ANDRIETA
(1994), que basicamente utilizou o método de Ziegler-Nichols ¢ posterior
refino por tentativa e erro. Para o ajuste fino dos pardmetros o calculo da
Integral absoluta dos Erros Quadraticos (ITAE) ¢ um procedimento adequado

¢ sera empregado neste trabalho.
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Em processos industriats o ajuste dos parametros ¢ normalmente baseado
no conhecimento da dindmica do processo pelo operador, sendo realizado
praticamente de forma pessoal. O parimetro que usualmente apresenta maior
dificuldade de ajuste ¢ o 14, pois pode levar o sistema a apresentar

instabilidade em malha fechada.

/1.5 - CONCLUSOES

Neste Capitulo III foram mostrados todos os detalhes que compdem o
algontmo de controle, tanto para aplicagdo monovariavel (SISO) quanto

multivariavel (MIMO).

Buscou-se apresentar uma metodologia clara, completa e explicativa para
implementagdo, o qual como citado no inicio do trabalho de tese nio fora
obtido com clareza nas referéncias basicas da literatura. For mostrado ainda
um procedimento sistematico para o ajuste dos pardmetros do controlador
DMC e também resumidamente a estrutura do controle classico PID na forma

digital.

Pode-se concluir que o algoritmo de controle DMC mostrado apresenta-se
muito simplificado para implementagdo e que devido possuir um modelo de
convolugdio em paralelo com a planta pode promover atuagdes mais precisas.
Qutro fator importante que pode ser extraido deste capitulo é a maior
representatividade dos pardmetros do controlador DMC frente aos do controle

PID.

o b AT 1 L A T L



CAPITULO IV

PLANTA INDUSTRIAL DE PRODUCAO DE ETANOL

Neste Capitulo descreve-se detalhadamente o processo fermentativo para
produc¢do de etanol de porte industrial com multiplos estagios ¢ reciclo de

microorganismos utilizado neste trabalho como o caso estudo.

O Capitulo abrange desde uma introducdo a aplicacdo de processos
fermentativos industriais, incentivos ao estudo do controle, descri¢io do
sistema, modelagem matematica, parimetros cinéticos e equacdes diferenciais

de balanco.

E mostrada a forma de obtencdo das condi¢des operacionais, de projeto e
de dimensionamento dos equipamentos, apresenta-se um estudo abrangente do
comportamento dinamico do sistema em malha aberta por perturbagdo nas

diversas variaveis deste sistema multivariavel.

As conclusdes deste capitulo mostram principalmente quais varidveis
devem ser controladas e o porque da escolha. Apresenta ainda um quadro
resumido das condi¢des operacionais e dimensdes definidas para o estudo

deste sistema.

IV.1-INTRODUCAO

Os processos fermentativos alcodlicos no Brasil surgiram com a fabricagédo
do aguardente de cana e mais tarde aplicados a fabricac¢do de etanol a partir

do melaco proveniente da fabrica¢do de agucar em usinas de agucar e alcool.
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O desenvolvimento do processo de fermentagdo alcodlica se deu no inicio
dos anos 60 com o processo ‘Melle-Boinot’, batelada alimentada com reciclo
de células LIMA (1960). Este processo mereceu destaque em pesquisas
nacionais € no inicio da década de 80, com os incentivos do programa Pro-
Alcool, onde ja era operado nas usinas de Alcool de forma otimizada e no

maximo grau de rendimento.

Nesta mesma década de 80 ja haviam pesquisas paralelas com a intengdo
do aumento de rendimento do processo fermentativo existente e também da
busca de novas rotas alternativas, onde a possibilidade de operagdo em regime

continuo passou a ser investigada.

O processo de fermentagdo continua iniciou-se pela modificagdo dos
processos existentes, batelada alimentada ¢ outros empiricos, porém
resultados satisfatorios ndo foram alcangados ¢ sua implantagdo foi

desestimulada.

Nos anos 90 surgiram trabalhos que estudaram rigorosamente a cinética de
fermentacdo alcodlica em regime continno. Em um trabalho completo de
modelagem e simulacdo, ANDRIETA (1994) mostrou ser necessario a
utiliza¢do de modelos cinéticos mais rigorosos, adequados para se projetar um
processo de fermentacdo alcoolica continuo de multiestagios e reciclo de

MICTOOrZanismos.

ANDRIETA (1994) simulou, projetou, otumizou e aplicou técnicas de
controle convencionais a este processo fermentativo para produgio de etanol
em escala industrial, o qual ¢ 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 cientificos recentes mostram um direcionamento ao estudo
e aplicagdo de técnicas avancadas de controle aos processos fermentativos,
uma vez que técnicas convenctonais podem falhar, pois ¢ desempenho de tais
processos esta condicionado a manutengdo destes nas condigdes Otimas e

necessarias para obten¢do de rendimentos satisfatorios.

Para este tipo de sistema, complicagoes adicionais surgem devido a
presenca de microorganismos vivos que requerem um rigido controle das

condigdes operacionais

As condigdes 6timas e necessarias sdo restritas € pouco variantes, uma vez
que a principal forga motriz destes processos involvem seres vivos,
microorganismos que sdo muito sensiveis a variagdes ambientais de seu meio,
em que eles se reproduzem adequadamente, tais como: pH,

substratofalimento) e temperatura, dentre outras.

Um dos principais motivos para que as técnicas de controle avangadas
sejam necessarias a processos fermentativos, estd condicionado a
possibilidade de ocorréncia de mudangas operacionais promovendo
modificagdes a cinética de crescimento ¢ de adapta¢do dos microorganismos
no meio reacional, podendo desta forma modificar as condi¢des operacionais

otimas.

Devido a possibilidade de ocorréncia de tais fendmenos, muitos sdo 0s
trabalhos apresentados na literatura que aplicam ou que citam a necessidade

de aplicagdo de técnicas de controle avangado a este tipo especial de
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processos: HENSON & SEBORG (1992} aplicaram controladores baseados na
exata linearizacdo em processo fermentativo; PARK & RAMIREZ (1990}, VAN
BREUSEGEM & BASTIN (1990) e SHIMIZU et al. (1991 utilizaram a técnica
de controle otimo a processos fermentativos; SAKATO & TANAKA (1992)
utilizaram um controle ‘feedforward/feedback’ em cultivo de Saccharomyces
cerevisiae para obten¢do de glutanione em um reator batelada alimentada,
enquanto ALFARARA et al. (1993) utilizaram para o mesmo processo um
controle tipo “Fuzzy”, RODRIGUES (1993) cita razbes para utilizagdo de
controle adaptativo em processos fermentativos, enquanto que\ VIGIE et al.
(1990), SMITH et al. (1990) ¢ LEE et al. (1991) utilizaram algoritmos de

controle adaptativos a processos deste tipo.

Nota-se da literatura uma caréncia de aplicagdo de técnicas de controle
preditivo a tais processos. O'CONNOR et al. (1992) citam que agles de
controle ‘feedback’ sdo necessarias a processos fermentativos reais, devido a
existéncia de variagdes na qualidade do microorganismo, da matéria prima ¢
disturbincias que podem causar variagbes no desempenho de tais processos

que ndo podem ser antecipadas.

Frente aos dados obtidos na literatura, este trabalho objetiva aplicar uma
técnica de controle avangada preditiva, DMC (Controle por matriz dindmica),
a um processo fermentativo real de escala industrial. Além da falta de
aplicagdo de tais técnicas preditivas a estes processos, as caracteristicas
‘feedback’ nas atuagdes deste controlador satisfaz o recomendado como

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

O processo fermentativo em estudo ¢ o de produgdo de etanol em escala
industrial, operando em regime continuo por quatro reatores tanques agitados
ligados em s¢rie ¢ com reciclo de levedura para a entrada do sistema
juntamente com o mosto. O desenho esquematico do processo é descrito pela
figura [V.1, e maiores detalhes podem ser obtidos pelo trabalho de

ANDRIETA (1994).

O processo de fermentagdo alcoodlica continua pode ser divido em trés

partes fundamentais:
e fermentadores
e separagdo das células de levedura do vinho bruto (centrifugagdo)
° tratamento do creme (levedo)

O processo consiste da entrada de um caldo de cana de agucar previamente
tratado, na forma de um xarope acucarado rico em glicose denominado
industrialmente de mosto, o qual é convertido em alcool 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 acido

e de dilui¢do.

O produto de saida do quarto reator, denominado vinho bruto, contendo de
9% a 12% de dlcool passa por um processo de separagdo mecanica para a
reten¢do de células. Este processo consiste de um conjunto de centrifugas de

prato que trabaltham a uma velocidade angular de aproximadamente 8000 rpm.
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As centrifugas 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 concentragdo 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 alcool e no maximo de 3 g de células por litro, ¢ enviado ao processo de
destilagdo para ser separado da agua, o qual pode promover dlcool hidratado

ou anidro, dependendo do processo de destilagdo disponivel.

Juntamente com o vinho delevedurado que segue para o processo de
destila¢do pode entrar uma corrente (ndo mostrada na figura IV.1) &lcool bem
diluida proveniente da separac¢do do alcool que ¢ arrastado pelos gases, mais
especificamente CO,, do processo fermentativo. Esta corrente é obtida por

uma coluna de absorgdo de agua operando em contracorrente.

FO -Mosto

i 2 l

H | ]
Pz I3 '
Resfriador L::?«J ' 4 T

Resfriador

Resfriador

Virho

Agua _1 ACigdo Resfriador Delevedurado
v
’ < A —p
» S Ar l Centrifugacic
Tanque de Sa'ng,ria de
Y Células
Diluigao

Figura IV.1 - Desenho esquematico do processo fermentativo para produgio de etanol

em escala industrial
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IV.3.1 - MODELAGEM MATEMATICA

A modelagem matematica deterministica para este tipo de processo ¢
complexa principalmente pela necessidade de um modelo cinético adequado
bem como de parametros confidaveis. Os reatores podem ser considerados
como tanques perfeitamente agitados de forma que o modelo resultara em um

sistema de equagdes diferenciais ordinarias.

IV.3.1.1 - MODELO CINETICO

A transformacdo dos agucares redutores (glicose e frutose) em etanol ¢
realizada pela Saccharomyces cerevisiae envolvendo um grande nuimero de
acdes enzimaticas. Devido as muitas rea¢des existentes e por se trabalhar com
seres vivos, os modelos podem apresentar uma complexidade muito grande, o
que os tornam pouco aplicaveis a utilizagdo para o controle, pois o tempo

computacional requerido pode inviabilizar sua aplica¢do em tempo real.

Para a simulacdo deste sistemas utilizou-se um modelo cinético do tipo ndo
estruturado ¢ ndo segregado. Este tipo de modelo ¢ um dos mais simples
aplicados em bioengenharia, onde se considera a célula de levedura como um
soluto, sendo que esta simplificagdo diminui 0 nimero de pardmetros cinéticos

e de transferéncia do meio a serem levantados experimentalmente.

A vantagem de se utilizar esta modelagem mais simples, reside no fato de
se poder obter seus paridmetros cinéticos com maior precisio através de
ensaios simples. Pode ser dito para justificar a escolha deste tipo de
representagdo, que esta precisdo pode compensar em parte as restricdes de

informagdes sobre o processo devidas as simplificagdes impostas ao modelo.
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O modelo cinético utilizado neste trabatho ¢ o sugendo por LEE er al.
(1983) o qual se mostrou adequado através de testes realizados em unidades
industriais de fermentacdo alcoolica ANDRIETA (1994). Na sua forma

algébrica pode ser escrito como:

. 5 I
= s > (1_. ! w [1

S+ Kj k P J/

mnax

X V.1
X

sx j

Sendo este um modelo derivado do modelo de *Mened’, sua aplicacdo
também fica restrita aos casos onde se assume crescimento balanceado sendo
portanto aplicavel a processos continuos de fermentagdo alcoolica no estado
estacionario, ou entdo com dindmica relativamente lenta, como € o caso dos
processos fermentativos em geral. Sobre o modelo de Meoned, citado acima,

para uma literatura basica indica-se BAILEY & OLLIS (1986).

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

defini¢oes:
G =—2 V.2
TS+ K
G, z[iw r } V.3
Pmax
G. :[1-—)"—W V.4
A x4

Substituindo as IV.2, IV.3 e IV.4 em IV 1, tem-se:

p=u GGG, V.5
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onde:
Umax - Velocidade especifica maxima do crescimento celular,
Gs - Termo de limitagdo pela concentracdo do substrato;
Gp - Termo de inibi¢do pelo produto;
Gx - Termo de mibig¢do pela concentragdo microbtana.

O acoplamento destes termos torna o valor da velocidade especifica menor
que o valor maximo, pois estes sdo termos de inibigdo, e restringem o valor de

i com relacdo ao valor de Hpax.

Com relagdo aos valores maximos de Puax € de Lmax, as restrigdes sdo as

seguintes:

e Abaixo de uma temperatura critica superior, Pp, € constante e igual ao

correspondente a temperatura critica superior;

e Acima desta temperatura critica superior, o valor de Ppa decresce

exponencialmente segundo a equagdo IV.6.

P =K IV.6

max

Segundo ANDRIETA (1994) a temperatura critica superior esta proxima de
32°C.

e Com relacdo a velocidade especifica maxima iay , €sta também é afetada

pela temperatura e segue a equacdo de Arrhenius, ou seja:
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u o = .4e£*%§ V.7

iomax

Aplicando estas equacgdes para as variagdes de substrato, células (levedura)

e etanol, tem-se, por definicao:

[ dY
ek IV.8
“EY ar

dxY |
—_ IV.9
G

Substituindo a equagdo I'V.9 na equacdo IV.1, tem-se a equagdo [V.10, que

descreve a variacdo de células com o tempo:

ﬁ:,,,mx( S }(1_ PJ [w X) V.10
it Stk P X

Por defini¢do Yy relaciona a variagdo da concentracdo de células com as

de substrato:

dX
Y., = dS‘#’f V.11
dt

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

para a concentragdo de substrato.

@ __L dx IV.12.2

dt Y. dt

ou
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Y o S}G_P\%wéﬁr IV.12.b
Cod Ve \S+KU P L X

max

ou ainda,

ro= j72. 4 [V.12.¢

Analogamente, Ypss relaciona a variagdo do produto etanol com a de

substrato:

P
}hxﬁf V.13
dt

obtendo também uma expressio para a velocidade de formacgédo de etanol:

@& _y B IV.14.2

dt dt
ou

rﬁﬁkﬂan%_bjﬁ_P\(p"Yw IV.14.b

! dt YA’ N \* S + K,y [ )max j \‘ ‘Ymax /
ou ainda,

Yo
rp:»}}fwi#)( [V.14.¢

XS

Como citado anteriormente o modelo apresentado neste capitulo é do tipo
ndo estruturado, ndo sendo adequado para descrever o comportamento
dinamico do processo segundo DUNN & MOR (1981), devido a alteracdes
resultante de qualquer mudanga dindmica no meio. Segundo O 'NEIL &
LIBERATOS (1990) a aplicag¢do de wm atraso linear na velocidade especifica

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

qual € descrito pela equagdo IV.15.
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N

u o= IUL * passo @isntegracm anterior \ {V ) 1 5

atual

Esta corregdo é feita a cada passo de integragdo aplicado para resolugdo

das equagoes diferenciais.

IV.3.1.2 - PARAMETROS CINETICOS

Os valores dos pardmetros cinéticos sao mostrados nas tabelas IV.1,IV.2 e
IV.3 para as equagdes IV.1, IV.6 ¢ IV.7 respectivamente, ¢ foram extraidos
do trabalho de ANDRIETA (1994), onde também podem ser conseguidas
informagdes adicionais sobre suas obtengfes. Pode-se salientar que estes
pardmetros foram obtidos para este tipo de processo fermentativo ¢
relacionados através de ajustes com dados de plantas industriais operadas em

batelada alimentada.

Tabela IV.1 - Valores dos pardmetros cinéticos para Temperatura de 32.0 °C para a
equagido IV.1, ANDRIETA (1994)

Parametro Valor
............ pmax b 04led
e Pmax | 103 g/l (p/ T< 32 0C)
e Amax 100 gl ..
............... 030
RSSO LU SR Lo
.............. RS L6
............. Yps 4. 0445

Yxis 0,033
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Tabela IV.2 Valores das constantes da equago 1V.6, ANDRIETA (1994)

Constante Valor
______________ Ke o l......8956¢l
a’ 0,0676 g/l

Tabela I'V.3 Valores das constantes da equagdo IV.7, ANDRIETA (1994)

Constante Valor
_______________ E 1. 1,54x104 cal/mol
A 4,50 x 1010

IV.3.1.3 - EQUACOES DE BALANCO

As equacdes que descrevem o comportamento dindmico do sistema
apresentado na figura I'V.1 seguem os procedimentos de balango material e de
energia para cada estagio independentemente e sdo descritas pelas equagdes

que seguem.

Os reatores foram considerados como sendo reatores “CSTR”, ou seja
continuos ¢ perfeitamente agitados, o que segundo RODRIGUES (1993)
consiste numa boa aproximacdo através de analises de reatores de porte

industriais.
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L
[ Q)

No balango de massa despreza-se a fase gasosa e o volume preenchido
pelas células, o que segundo ANDRIETA (1994), sdo despreziveis para

reatores deste tipo e operados em escala industrial.

Para cada fermentador hd um trocador de calor acoplado externamente de
modo a manter a temperatura do fermentador nos niveis determinados como

Htimos.

As equagdes diferenciais obtidas sdo integradas utilizando o método
numerico de Runge-Kutta de quarta ordem, o qual € descrito em detathes em

FRANKS (1972} e PRESS et al. (1986).

IV.3.1.3.1 - BALANCO DE MASSA GLOBAL NO REATOR i

Assumindo a densidade do liquido reagente constante para cada reator,

pode-se escrever:

ﬂ;ff;;}&iwﬁ; IV.16
dt 2,

1V.3.1.3.2 - BALANCO DE MASSA DO SUBSTRATO NO
REATOR i

e I W O I IV.17.a

Substituindo a equagdo [V.12.¢ na equagdo [V.17.a, tem-se:

d(V.S, f
(v.5) =F S, -FS, - M4 i, [V.17.b
dt v

s
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IV.3.1.3.3-BALANCO DE MASSA DO ETANOL NO REATOR
i

d( VP )
(i

=F P = FP 4, tV.18.a

Substituindo a equacdo [V.14.c em IV .18.a, tem-se:

diV P
( } 1) =F,F - FP *“K{E'KX:'#;' IV.19.b
dr Vs

IV.3.1.3.4 - BALANCO DE MASSA DAS CELULAS NO
REATOR i

C=FL X, -FX, +rV IV20.a

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

d ( VX )
dt

=FEL, X, ~FX +F X4, IV.20.b
1V.3.1.3.5 - BALANCO DE ENERGIA PARA O FLUIDO
REAGENTE NO REATOR i
Seguindo o esquema da figura IV.1, tem-se:

pCpd(V.T))

” =E L L pCp = FTpCp + pCpFe(Tc, — T} +V, AHr, IV21l.a

Rearranjando, e substituindo o termo 5 pela equacdo 1V.12.¢, tem-se:
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-‘i(l;,—” =T = BT+ e (Te, - T) +

I AHX,

u, IV.21b
PLpY

IV.3.1.3.6 - BALANCO DE ENERGIA PARA O FLUIDO
REAGENTE NO TROCADOR DE CALOR i

pCpd(Ve, Tc, )

" = pCpFe (T, - Te,) - U4, LMDT IV.22.a

Considerando V¢; constante ¢ rearranjando, tem-se:

d(Te) R
wxiﬁm(z . Tcr.)—( 4 J[MDI [V.22.b
dt Ve, T A\Ve pCp

onde LMDT; é a média logaritimica de temperaturas do trocador de calor 1,

definida na equacdo [V.22.c:

LMDT - (7 - 1j,) - (Te, - Tje) IV.22.¢c

L,{ (T-7, L}

(7e, - Te)

IV.3.1.3.7 - BALANCO DE ENERGIA PARA O FLUIDO DE
RESFRIAMENTO NO TROCADOR DE CALOR i

p,Cp,d(Vi,Tj,)
ot

= p,Cp, Fi{Tje - Tj,) + UA LMDT, IV23a

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

tem-se:
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) F _ UA,
i) _ B 1 L IMDT IV.23b
a1 (Te- 1) Vi, Cp, |

sendo LMDT, ¢ definido pela equagdo IV.22.¢.

1V.3.1.3.8 - BALANCOS DE MASSA APLICADOS AO

SISTEMA
FO
F = V.24
" (1-R)
F =F -F0 V.25
F, = fafs V.25
X,
I, =Fy = £ V.26
X -X,
Fo=F, ot V.27
X, - X,
F,=F,-F V.28
F,=F -F, V.29
£,S,
Sp = V.30
FR
FS, +FS
5, = Lxon £ % 3
\ A V.31
p =l V.32
R FR .
p, = Leki V.33
Fy

Desta forma o sistema fermentativo estudado ¢ constituido de 7 equagdes

diferenciais para cada estagio, fermentador, perfazendo um total de 28
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equacdes diferenciais, as quais sdo resolvidas utilizando o método de Runge-

Kutta de quarta ordem, F\RANKS (1972).

Juntamente com as equag¢odes diferenciais, foram resolvidas as equagdes de
balanco de massa aplicados ac arranjo fisico do sistema constituidas pelas

equagdes [V.24 a IV 31,

IV.3.2 - CONDICOES OPERACIONAIS E DE PROJETO

As condi¢des operacionais foram obtidas por ANDRIETA (1994) o qual
simulou, otimizou ¢ aplicou técnmicas de controle convencionais a este
processo, sendo este implementado em uma Usina de Agucar e Alcool. Para
defini¢do das condi¢cdes operacionais ¢ de projeto dos equipamentos, o autor
comega definindo algumas varidveis de processo, define o numero de estagios
otimos, a relagdo Otima dos volumes dos reatores, ¢ a temperatura de

operacdo bem como o estado estacionario correspondente.

IV.3.2.1 - VARIAVEIS DE PROCESSO

As variaveis defintdas no presente trabalho refletem a representagdo de uma
condigdo real de um processo fermentativo de produgdo alcodlica operando
em regime continuo ¢ em escala industrial, sendo capazes de levar o mesmo a
valores de produtividades aceitaveis sem comprometer a viabilidade

economica e operacional da planta.

As principais variaveis a serem definidas sdo:

s Concentracdo de ART no meio de alimentagdo (mosto);

» Concentracdo de células no reciclo;
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e Concentracdo de células no creme de levedura;
e (Concentracio de células no vinho delevedurado;
¢ Temperatura de operagdo dos reatores;

o Temperatura da dgua de resfriamento.

Na tabela [V.4 sdo mostrados os valores empregados das variaveis citadas
acima independente das condigdes operacionais Hmpostas a unidade

fermentativa.

Tabela IV 4 - Valores das varidveis operacionais de processo

Variaveis Valores
_____________ Conc. de ARTnomosto | 1800¢dt
v Cone. célulascreme 4 1800¢gMt ...
...conc. decelulasnoreciclo 4 9000t .
...conc. decelulasnovinho 30t
Temperatura do fluido refrigerante 28,0 °C
(agua)

IV.3.2.2 - DETERMINACAO DA RAZAO DE REFLUXO

A razdo de refluxo ¢é a relacdo entre a vazido de refluxo de células com
relagdo ao primeiro reator e a vazdo de mosto. Industrialmente em reatores
batelada-alimentada com reciclo de células a razdo de refluxo é de

aproximadamente 30%, onde o volume de fermento tratado corresponde a



Capitulo 4: Planta [ndustrial de Producdo de Etanol 58

aproximadamente 1/3 do volume total do fermentador. Este ¢ o valor adotado

neste trabalho.

IV.3.2.3 - DETERMINACAO DA TEMPERATURA DE
OPERACAO

A temperatura de opera¢do de um processo fermentativo ¢ de fundamental
importancia ¢ deve ser determinada criteriosamente ¢ com cuidado, uma vez

que sua influéncia pode ser grande na cinética do processo.

Além do mais ao se trabalhar com seres vivos, deve-se notar que as
condicdes de temperatura afetam diretamente os microorganismos e desta
forma influenciam fortemente o rendimento e a produtividade. Um fator de
ordem econdémica deve também ser considerado, pois dependendo desta
temperatura operacional a area de troca térmica necessaria torna-se muito
grande, podendo inviabilizar o processo, elevando assim o investimento intcial

e posteriormente 0s custos com manutengio.

Para determinacdo desta temperatura operacional, ANDRIETA (1994),
utilizou um processo de otimizac¢ido baseado no procedimento Simplex, onde
foi encontrado um valor otimo de temperatura para um reator continuo
perfeitamente agitado para se atingir 99,3% de conversdo, juntamente com a

area de troca térmica necessaria.

Desta forma o valor que proporcionou este menor valor fol uma temperatura
de 33,5 "C, sendo estipulada como a temperatura de operagdo de cada reator,

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

exfernos a cada fermentador.
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IV.3.2.4 - DETERMINACAO DA DISTRIBUICAO DE
VOLUMES DOS REATORES

Primeiramente for 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 conversdo, seu emprego foi descartado devido a
liberagdo do gas carbonico (CO,) durante o processo fermentativo

apresentando assim problemas operacionais.

Para a determinagdo do numero de reatores tanques agitados ligados em
série com reciclo de células, usou-se de um critérioc baseado na minima
variagdo do volume total do sistema. Segundo este procedimento, a unidade

de fermentagdo possui 4 unidades.

Ap6s determinada a quantidade de reatores, obteve-se a distribuigdo dos
volumes dos reatores de forma a proporcionar o maximo em produtividade
utilizando-se para tanto um processo de otimizagdo linear baseado no Método

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

Desta forma, o volume total de reatores é de 1000 m’ e a distribuigio de
volume dos reatores em relagdo ao volume total dos reatores € de: 20.96%
para o reator 1; 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 - DEFINICAO DAS VAZOES DE FLUIDO
REAGENTE E DE RESFRIAMENTO NOS
TROCADORES DE CALOR

De forma idéntica ao custo relacionando a area de troca térmica dos
reatores, fez-se necessario a defini¢do das vazdes de fluido refrigerante (agua)
e de reagente que alimenta os trocadores de calor, uma vez que estas vazoes
definem diretamente o custo de investimento e de operagdo em equipamentos
como bombas de recirculacdo e da disponibilidade ou ndo de 4dgua para

refrigeracdo.

Neste sentido, fez-se uma analise baseado na area de troca térmica do
trocador de cada estagio em func¢do da vazio de fluido reagente e/ou fluido de
resfriamento, uma vez que foram consideradas iguais para se determinar as

vazdes necessarias destes que proporcionassem menor area de troca térmica.

Os resultados sdo apresentados na Tabela IV 5.

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

Reator vazio de fluido reagente vazdo de refrigerante
__________ 00 ) A00mYh
B SN — 350mh 350mh
.......... g 18O L 180mYh

4 60 m’/h 60 m’/h

Estipulou-se que as vazdes de fluido refrigerante ¢ de fluido reagente

seriam 1guais em cada estagio como condi¢iio de projeto, baseando-se no fato
de que o melo reacional é bem diluido aproximando-se de uma solugdo

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

Uma etapa muito importante no conhecimento de um processo para a
definicdo da estratégia ¢ projeto do sistema de controle ¢ a analise do
comportamento dmamico do sistema em malha aberta. Assim ¢ possivel
determinar quais variaveis devem ser escolhidas para serem controladas ¢/ou

manipuladas. para obter a manutengio do estado estacionario e/ou desejado.

Esta andlise ¢ feita sobre algumas variaveis importantes de saida do sistema
e que podem variar conforme modificagdes nas condi¢des operacionais,

ocasionadas por mudancas nas variaveis de entrada.

Frente a isto, fez-se entdo variagdes degrau nas varidveis de entrada
escolhidas e analisou-se o comportamento das variaveis de saida, a fim de se
determinar o efeito e a sensibilidade destas vanidveis frente as varagoes

impostas.

Esta analise promove a identificagdo do comportamento critico de algumas
variaveis frente a vanagoes nas condigoes de entrada, tais como apresentar um
comportamento de resposta inversa ou fortemente ndo linear. Quando o
sistema apresenta tais comportamentos, certamente afetara o desempenho do
controlador, portanto com mmpacto na sofisticagdo da estratégia de controle.
De fato, se a vanavel escolhida para manipulagdo mmplicar neste
comportamento, o sistema de controle devera ser projetado com muito mais
esforgo para evitar instabilidades. Obviamente nesta situacdo, passa a ser
questionavel a escolha de varidveis manipuladas que levem a um

comportamento dindmico complexo.
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Para o presente sistema, as variaveis de entrada escolhidas para serem

perturbadas foram as que podem ser modificadas durante o processo:

Variaveis possiveis de manipulagdo com perturbacdo do tipo degrau de

+10%:

Vazdo de meio de alimentagdo de mosto (F0);
e Concentragdo de ART no mosto (S0);
e Temperatura ambiente do fluido refrigerante (Tje);
e Razio de refluxo (RR);
e Temperatura de entrada de mosto (Tw).
Variaveis de saida analisadas:
o QS(l), S(2), S(3) e S(4);

o P(1), P(2), P(3) e P(4);

X(1), X(2), X(3) e X(4)

Deve ser mostrado que ndo se aplicou uma analise da temperatura para
estes casos estudados, pois a configura¢io do modelo do processo inclui um
controle do tipo proporcional para as malhas de temperatura por manipulagdo
das vazoes de flmido refrigerante em cada estagio, a fim de manté-las nas

condigdes operacionais desejadas.

O comportamento das varidveis de saida frente as perturbacdes
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independentes nas variaveis de entrada estipuladas pode ser visualizadas nas

figuras:
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Dos resultados observados das figura IV.2 a figura IV.28, pode-se notar
que o comportamento dindmico do sistema pode ser complexo dependendo da
variave} perturbada, pois apresenta em alguns casos respostas altamente nao
lineares, como por exemplo figuras IV.11 e figura IV.13, ¢ em alguns casos

resposta mversa, figura IV.19 e figura IV.28.

Das figuras citadas verifica-se também a grande influéncia das perturbagdes
nas varidveis de entrada, em ordem decrescente de intensidade: 10% p/ Tie ,

10% p/ SO, £ 10% p/ FO , -10% RR e 10% Tw.

A partir da andlise da mfluéncia das perturbagdes citadas acima, feitas
individualmente, fez-se uma analise do comportamento das variaveis de
respostas frente a perturbagdes cruzadas da variavel de maior influéncia (Tje)
com as demais. Isto foi feito variando-se +10% nestas duas de forma cruzada,

perfazendo um total de 4 variagdes para cada par de variagdes.

Os resultados do comportamento das varidveis de saida frente a estas
perturbagOes cruzadas das variaveis de entrada sfo plotados: figura IV.29 3

V.35,
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Da andlise das figuras IV.29 a [V .36, verifica-se que estas variaveis quando
cruzadas produzem efeitos andlogos quando aplicadas de forma
independentes. Nota-se ainda que a variagdo Tje para -10% do seu valor
estipulado, tende a manter o sistema em uma condigdo de alto rendimento,

mesmo com a influéncia de outras perturbag¢des agindo juntamente.

Das varidaveis de entrada estudas para o comportamento dindmico das
variaveis de saida, as Unicas passiveis de serem utilizadas como variaveis
manipulaveis, no contexto estudado, sdo a vazfo de alimentacio de mosto

(FO) e a razdo de refluxo (RR).

Destas duas variaveis de entrada estudadas, verifica-se que influéncia de
RR no comportamento dindmico do sistema ¢ muito problemadtica, chegando a
apresentar, em alguns casos, comportamento com resposta inversa. Desta
forma, esta variavel ¢ praticamente excluida da possibilidade de utilizagdo

como variavel manipulada, quando comparada com FO.

O comportamento irregular apresentado pelo sistema, tal como resposta
praticamente assimétrica e resposta inversa justifica a analise de viabilidade
da implementagdo de técnicas de controle avancado por computador, como é

o caso do estudo da aplicagio do controlador ‘DMC”.

O desenvolvimento da estratégia, a implementacio e andlise da

performance do controlador serdo considerados no proximo capitulo.

IV.4 - CONCLUSOES

Do presente capitulo pode-se concluir que com relagdo ao estudo de

controle de tais processos, pode-se verificar, mais uma vez, pelos trabathos da
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hteratura que nao ha relatos de aplicagio de técnicas de controle preditivo,
muito menos do DMC. Além de nfo possuir estudos aplicando o controlador
DMC, este assunto vem sendo tratado de forma muito intensiva por centros de

pesquisa a nivel mundial, ou seja, assunto de grande interesse para pesquisas.

O sistema ¢é considerado complexo, como mostrade pela modelagem
matematica, equacgtes cinéticas e equagdes diferenciais de balango, o que
exigiu procedimentos especificos para obtengio de informagdes quanto a
projeto do sistema (dimensionamento), definicdo de operacdo e defini¢do das

condi¢des operacionais.

Com relagdo a dindmica do sistema em malha aberta, este processo
demonstrou ser altamente complexo, pois apresenta desde resposta linear,
assimétrica e resposta inversa em algumas de suas variaveis de saida, para

determinadas vanagdes degrau impostas.

Dos dados obtidos pelas anahises dindmicas do sistema, verificou-se
basicamente duas varidvels passiveis de manipulagio, devido suas influéncias
nas variaveis de saida. Sdo elas a Vazado de Entrada de Mosto (F0) e a Razéo
de Refluxo (RR). Dentre as duas, para o presente trabalho excluiu-se a razdo
de refluxo (RR), devido influéncia no sistema ser muito problematica com

relacdo a (F0), chegando em alguns a apresentar resposta inversa.



CAPITULO V

CONTROLE DO PROCESSO FERMENTATIVO

V.1 - INTRODUCAO

O controle do processo fermentativo neste trabalho baseta-se na aplicagdo
de um técnica de controle avang¢ado por computador do tipo preditiva, o DMC

(Controle por Matriz Dindmica).

E usado um procedimento de ajuste dos parametros do controlador DMC, a
fim de se determinar o melhor desempenho deste controlador frente a
perturbacdes degrau em variaveis de entrada (Controle Regulatério) e também
da capacidade supervisoria, que é obtida por modificagdes nos ‘set-points’ do
processo durante sua operagdo. Tal procedimento ¢ de fundamental
importincia quando se deseja aplicar técnicas otimizadoras ao processo, as
quais modificam constantemente os ‘set-points’ e as condigdes operacionais,

de forma a manter niveis 6timos de rendimento ¢ produtividade.

Os resultados obtidos pela aplicagdo da técnica de controle DMC sao
comparados ¢ analisados aos desempenhos obtidos com a aplicacdo do
controle convencional PID na forma da velocidade, sendo que os pardmetros

PID otimos para alguns casos estudados foram obtidos por ANDRIETA
(1994).

Neste capitulo € mostrada a definigdo das malhas de controle estudadas no
presente trabalho, a aplicagdo da estratégia DMC 4s principais malhas de

controle de forma regulatdria e supervisoria, desde a estimativa dos
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parametros de controle inicial a refinada, e compara-se o desempenho do
controlador DMC frente ao classico PID para condigdes operacionais

idénticas.

Nas sec¢des subsequentes analisa-se a influéncia do valor imposto ao tempo
de amostragem das concentragdes de ART, a representatividade da
modelagem de convolugdo empregada e a incorporagdo de um fator de
supressdo ndo fixo, aproximando-se de uma estratégia DMC/adaptativa
designada de ‘Gain-scheduler’, finalizando com as principais conclusdes do

capitulo.
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V.2 - DEFINICAO DAS PRINCIPAIS MALHAS DE
CONTROLE

Para este sistemna de fermentagdo alcodlica o objetivo principal € a
manutenc¢io, na saida do sistema, de altas concentracdes de produto (etanol) e
de baixas concentragdes de Agucares Redutores Totais (ART). A manutengédo
desta segunda varidvel a niveis baixos previne perdas do processo desta
matéria prima, uma vez que o custo desta varidvel pode determinar a
viabilidade econdmica deste processo. Além da parte econdémica, a
manuten¢do desta varidavel a niveis baixos pode garantir uma alta

concentra¢do de produto etanol na saida do processo.

Desta forma, um esquema de controle estudado foi uma malha do tipo
‘SISO’, uma entrada (variavel manipulada) e uma saida (variavel controlada),
que controla a concentragdo de saida de ART do quarto reator S(4), figura

IV.1, por manipulacdo da vazio de entrada de mosto FO.

Pelo fato do processo possuir quatro estagios e reciclo de células, este se
apresenta como um sistema sub-amortecido. com uma dinamica relativamente
lenta, apresentando dificuldades de controle quando se considera apenas o
controle da concentragdo do (ltimo reator por manipulagdo na vazdo de

entrada de mosto FO.

Outro fator complicador, observado praticamente, ¢ a considera¢do de um
atraso (considerado 12 minutos) nos valores medidos da variavel controlada,
concentragdo de ART, devido ao tempo de atraso para que um cromatodgrafo
HPLC acoplado em linha com o processo, demora para processar uma

amostra.
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Desta forma a fim de antecipar as atuagoes de controle para possiveis
perturbagdes no sistema, estudou-se a aplicagdo do controle a concentragdo de
saida de ART do primeiro reator por manipulagdo da vazdo 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.

V.3 - CONTROLE SISO DAS MALHAS DE S(4) E 5(1)

Para o controle das malhas da concentragdo de Agucares Redutores Totais
(ART) da saida do quarto reator, S(4), ¢ da saida do primeiro reator, S(1),
ambas por manipulagio da vazdo de entrada de mosto (F0), aplicou-se a
estratégia de controle avangado DMC. Foram analisados os desempenhos
frente a duas formas basicas de controle, sendo que em algumas condigdes

operacionais pdde-se comparar o desempenho em relagdo ao controle classico
- PID.

Para o controle destas malhas estudou-se todas as particularidades

envolvidas para o projeto do controlador DMC, as quais sio citadas abaixo:

l.- Estudou-se duas formas distintas de controle, Regulatéria (variagido
repentina em uma variavel operacional de entrada) e Superviséria (variagdo

dindmica do valor de referéncia ‘Set-Point’);

2.- Procedimento de estimativas iniciais dos parametros do controlador

DMC, proposto por MAURATH (1986), tanto para o caso regulatorio quanto

para O SUpErvisorio;
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3.- Refino dos parametros do controlador DMC, baseando-se nos valores

estimados 1nicialmente;
4. - Analise da representatividade da modelagem de convolu¢do,

5.- Influéncia da magnitude do degrau imposto na variavel manipulada para

confeccdo da matriz dindmica;
6.- Analise da incorporagdo de um fator de supressdo variavel;

O controle regulatorio das malhas de S(4) e S(1) ambas manipulando-se FO,
foram feitos através de variagOes degrau na concentragdo de entrada de ART -

S0, como sendo de £ 10% do seu valor estabelecido pelo projeto inicial da

planta, de 180.0 g/I..

O controle supervisério destas duas malhas foi fetto através da modificagdo
dindmica dos valores de referéncia “set-point’ de S(4) e de S(1), segundo a

forma de uma onda quadrada, como apresentado pela tabela V1.

Tabela V.1 - Descri¢do da variagdo dos valores de ‘Set-Point’ para as malhas de
S(4) e S(1) para o caso de controle supervisorio

tempo da simulagdo ‘Set-Point’ S(4) ‘Set-Point” §(1)
operacional
0.0h<tempo<10.0h 1.0 60.0
10.0 h < tempo < 20.0 h 0.8 53.7

tempo > 200 h 1.0 60.0
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V.3.1-ESTIMATIVA DOS PARAMETROS DO
CONTROLADOR DMC

Neste item ¢ apresentado o procedimento de estimativas dos parametros do
controlador DMC, desde a estimativa inicial, pelo procedimento “Minimal
Prototype Design’ até o refino destes pela anahse da integral absoluta
quadratica dos erros (ITAE) e diretamente pelo comportamento grafico da

variavel controlada.

V.3.1.1 - ESTIMATIVA INICIAL DOS PARAMETROS DO
CONTROLADOR DMC

Para uma estimativa inicial dos pardmetros do controlador DMC utilizou-se
o procedimento descrito em SEBORG et al. (1988) e proposto por MAURATH
et al. (1988). Neste procedimento, aplica-se varia¢gdes no horizonte de
predi¢do (NP), atribuindo-se ao horizonte de controle valor unitario (NC = 1),
e ao fator de supressdo valor zero (f = 0.0), ou seja, ndo reprime-se as
variagdes na variavel manipulada. No mesmo sentido, mas com a inten¢do de
estimar valores iniciais para o fator de supressdo ( f ), aplicou-se um
procedimento parecido com o primeiro e proposto pelo mesmo autor, onde
atribwi-se ao horizonte de controle valor igual ao do horizonte de predigio
( NP = NC') variando-se o fator de supressdo ( f ). Estes procedimentos sdo
descritos por SEBORG et al. (1988) como sendo uma forma especifica de um

controlador, designado ‘Minmal Prototype Design’.

Desta forma, variou-se NP analisando-se os valores da integral absoluta dos
erros quadraticos, E* S(4) ¢ E* §(1), cometidos entre os valores da varigvel

controlada ¢ o seu ‘set-point’ estipulado. Nas figuras V.2 e V.3 sdo
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apresentados os resultados de E* S(4) e E* S(1), respectivamente, que ilustram
o efeito da variagdo do horizonte de predigdo, mantendo-se NC =1¢e f= 0.0,

tanto para os casos regulatérios como para os supervisorios,

Nas tabelas V.2 e V.3 sdo apresentados os valores de F? S(4) ¢ de E* 8(1),
respectivamente, como resultado do procedimento de estimativas inicial do

parametros DMC.,

10000 5
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Figura V.1 - Variacio de E* $(4) em funcdo do horizonte de predicio (NP) com NC=] e =0

Da figura V.1 observa-se claramente a existéncia de um ponto minimo de
E? S(4) para o caso regulatério de degrau 10% em S0, em NP=3. Diminuindo
NP este erre observado aumenta abruptamente, enquanto que, para valores
maiores a 3 E” $(4), aumenta de forma suave, e para valores superiores a 6, a
simulagdo ndo apresenta convergéneia devido a um forte comportamento

oscilatorio.

Com relagdo ao caso regulatério de degrau -10% em SO e para o caso

supervisorio, observa-se, que para NP = 5. ha o menor valor do erro
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observado enquanto que, para valores maiores que 5, da mesma forma que

para degrau de 10% em SO, a simula¢do ndo apresentou convergéncia.

Na malha de controle de S(4), o fato de apresentar um erro muito grande
para NP menor que 3 no caso regulatorio com degrau 10% em S0 e NP menor
que 5 para os outros dois casos estudados, pode ser devido a propria
consideragio imposta de f = 0 para o procedimento de estimativas inicial, ou
seja, sem restrigdes aos movimentos da variavel manipulada. Com relacéo as
divergéncias observadas para NP > 6, acredita-se ser devido a dois fatores: o
comportamento oscilatorio em malha fechada, causado principalmente pela
consideracdo de um alto tempo de amostragem (12 minutos) o que para a
saida de um sistema constituido de 4 reatores de tanques agitados (CSTR) em
série ¢ com reciclo de microorganismos, leva o comportamento oscilatorio a
tomar dimensdes mais agravantes com relagdo ac comportamento dindmico do
sistema. O outro fator acredita-se, ser também devido a consideracdo de f =
0.0, o que, relacionado com o aumento de NP, pode comprometer a qualidade

das atuacOes na variavel manipulada.
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Figura V.2- Variagdo de E* S(1) em fungdo do horizonte de predicdo (NP) com NC = | e £=0
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Da figura V.2 verifica-se que E’ S(1), tanto para o caso regulatorio de
degrau 10% em S0 como para o caso supervisorio, diminui sensivelmente com
o aumento de NP e que, para valores superiores a 20, este decréscimo ¢
praticamente desprezivel. Para perturbacdo degrau de -10% em SO, valores
minimos de E* S(1) sdo observados para valores de NP entre 8 a 11, e que

para valores superiores a estes o erro ndo aumenta significativamente.

Tabela V.2 - Valores de E2 S(4), caso regulatorio para degrau de 10% em S0,

procedimento designado de “Minimal Prototype Design’

NP | NC=lef=0 | NC=1ef=0 ] NC=lef~=0 r NP=NC £ NP=NC NP=NC
reg 10% S0 | reg.~ 10% 80 | supervisorio reg 10% 80 reg 10% S0 SUPErVESOTio
2 2182.3 £.040 396.8 0. 04) 80.9
3 27.1 3.052.7 5.193.2 0.036 3544 (030 1443 7.768.1
0010 226 0.010 2378
0.007 9.12 0.607 G8.0
4 49.1 796.7 1.369.8 0.030 82.5 G430 88.8 4.095.1
0.020 36.2 0.020 971 1.748.5
(0.007 9.8 0,007 6.7 4437
3 832 486.5 2181 0.030 el (.080 4933 2047
$.020 36.3 0.020 63.3 1.153.3
6 131.4 -- -- 0.6030 66.0 G.080 428.6 167.8
0.020 44.0 1.020 82.6 422.9
7 - - - (3.030 78.5 0,090 420.1 1741
3.080 132.6
& -- - - (.040 121.2 0.090 509.4 161.0
0.080 4445 146.2
9 ne - e (4.040 143.0 0.090 346.3 (1090
1).080 1887 (.080
10 e - - 0.050 ~60.1 (G940 3973 143.7
0.1)80 343.5 1374
1l s - - 0100 417.4 0.090 037.3 136.3
0.075 3187 0.080 604.9 131.8
12 e - - 0.100 460.7 0,090 726G.8 129.0
(.073 3392 0.080 6679 126.0
£3 - - -- €.100 3674 0.090 784.3 128.5
0.075 3186 G080 733.0 1255
i< - - - 0.100 3356 0.090 845.3 1222
0.080 830.9
i3 - -- -- 0.100 603.4 ().090 9093 [20.3

Dos resultados apresentados na tabela V.2 pbde-se indicar uma estimativa
inicial dos parametros do controlador DMC, para a malha de controle de S(4)
com manipulagio de FO, os seguintes valores:

ecaso regulatodrio de degrau 10% em SO0: NP =3 e f entre 0.020 a 0.002.
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ecaso regulatorio de degrau 10% em SO: NP entre 2 e 6. e f entre 0.040 /

0.007

ecaso supervisorio: NP entre 6 e 15, ¢ f entre 0.100 e 0.020

Da literatura ndo se verificou a descri¢do de um procedimento sistematico

para a estimativa inicial de NC. mas este ¢ proposto por (UTLER &

RAMAKER (1979}, SEBORG et al. (1986) ¢ LUYBEN (1992), como sendo

50% de NP, e também que NC nio deve ser proximo a NP de forma que

possa ferir o principio basico dos minimos quadrados incorporado 4

metodologia DMC.

Tabela V.3 - E* §(1), caso regulatorio degrau de +/- 10% em SO,

“Mimimal Prototvpe Design’

NP Efsiny E* S &) f 2801 E8(1) FLaon
NC=lelf=0 | NC=lel=0]| NC=lel=0 NC=NP NC=NP NC=NP
10%[S0] | -10%180] | SUPERVISORIO 10 % { S0 | -10% (S0 | | SUPERVISORIO
1 0.50 £29.6 1.019.6 $95.2
e e 025 1483 | ] 1849 ... 832 .
2 . oo 0.50 209 6 320.9 1524
e 025 ] S S 898 . 14209
3 o ae- 0s0 | 1549 184.9 391.2
s | R 36008
1 - S nso | T 651 T 472 1898
e k028 S S 874 1. 22573
3 . 16707 ol 0s0 | 1657 571 |7 8y
e e e i R2s RN S 821 ..., LET9O .
6 109 8 0.50 1495 136.8 3731
e 02 S R 80.2 4. 7452
7 o 66.6 8.564.9 0.50 1356 | 1399 w4
e 025 277240 8OO ... 5673 .
) 587 1.820.0 050 | 1272 438 3324 )
e e M B25 49255 80.2 i 4857
) - 371 812.0 050 | 1234 1473 6.1
e 025 L3911 .. 80.5 . Hol
[ | 219902 575 336.5 0.50 1196 150.1 3418
e e b2 763.6 ... 807 2607
11 22718 38.6 126.8 0.50 117.9 152.2 338.8
e 025 0 SBEL 807 4173
12 3421 601 1701 0s0 |68 1557 367
e ho2s 0T 80.7 . 4+12.2
i 1040 63.2 3131 050 | 5.6 1557 341
e e 025 323 808 . 064
I3 86.1 4.7 297.0 0.50 | 1152 156.3 33313
0.25 1071 0.9 1040
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Dos resultados apresentados na tabela V.3, pode-se indicar como uma
estimativa inicial dos parametros do controlador DMC, para a malha de

controle de S(1), os seguintes valores;
e caso regulatorio de degrau 10% em SO; NP em torno de 10 e £ = 0.50
s caso regulatono de degrau 10% em SO: NP em tornode 10 e f=10.25

e caso supervisorio. NP = emtornode 10 ¢ f =0.50

V.3.1.2 -REFINO DOS PARAMETROS CONTROLADOR
DMcC

A partir do conhecimento dos valores iniciats de NP, NC ¢ f obtidos
anteriormente, evolutu-se para um procedimento de refino destes parametros
do controlador DMC. Para tanto fez-se uso de analises quantitativas, através
da avaliagdo da mtegral absoluta dos erros quadraticos entre o valores da
variavel controlada e seu “set-point’, E* S(4) ¢ E* S(1), e também de analises
qualitativas, as quais foram feitas por observagdo direta do comportamento

das vanaveis controladas e manipuladas através de graficos.

Este procedimento de refino foi obtido através de extensas simulagdes por
computador variando-se os valores dos parametros do controlador DMC de

forma a localizar o melhor conjunto destes parametros.

Poderia-se nesta etapa utilizar de um procedimento de estimativa de

pardmetros através de um processo de otimizagdo, tal como Poliedros
Flexiveis HIMMELBLAU (1972), mas dos resultados previamente analisados,

tornou-se necessario a visualizacdo do comportamento da variavel controlada
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através de graficos, pois o processo em malha fechada (sob as agdes de
controle} apresenta um comportamento fortemente oscilatorio para alguns

conjuntos de valores de pardmetros do controlador.

Este comportamento oscilatério é observado mesmo com a variavel
controlada apresentando um erro baixo com relagdo ao seu “set-point’, como

pode ser tlustrado nas figuras V.3.

Para este comportamento fortemente oscilatério, acredita-se que o alto
valor do tempo de amostragem imposto para as analises de concentragdo de
ART, juntamente com o fato do sistema reacional ser multiestagios e com

reciclo, sdo os principais fatores responsaveis.
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Figuras V.3 - Comportamento da vanavel controlada S(4) e manipulada FO0,

respectivamente, com NP =7, NC =1 e f = 0, para controle regulatério.

Baseando-se nos conjuntos de pardmetros indicados inicialmente pelo
método de estimativas inicial proposto, fez-se extensivas simula¢des variando-

se os trés parametros (NP, NC e f) para duas condigdes regulatorias
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estudadas de degrau +/- 10% em SO, analisando-se inicialmente os valores

obtidos de E? S(4) e EZ S(1).

Os parametros do controlador DMC foram estudados de forma a cobrir um
espago maior que o indicado pelo método de estimativas inicial, de forma a
verificar a consisténcia destes pardmetros para processos do tipo apresentado,
ou seja, multiestdgios, reciclo e atraso nos instrumentos de leitura

(analisadores ‘on-line’ de ART).

O procedimento de refino foi feito basicamente variando-se os parametros
da seguinte forma: NP de 1 a 20, f de 2 a4 0.0001 ¢ NC como sendo
aproximadamente 90%, 60%, 50%, 40% ¢ 20% de NP. Os resultados mais
importantes deste procedimento de refino dos parametros sdo mostrados em

detalhes nas tabelas V.4 e V.5, para E2 S(4) e E2 §(1), respectivamente.
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Tabela V.4 - Valores E* S(4) para o procedimento de refino de estimativa dos
parametros do controlador DMC para os casos regulatorios e supervisorio estudados

NP NC f EZS (4} f E2 S {4} f E2S(4)
degrau 10% S0 degrau -10% SUPERVISORIO
S0
a2 oeor Lo RN 00001 | 3es I 00001 | 1498
} 0.020 390 .8 0.0001 118 .4 007 134 .8
Al b oees 1o SRS 0003 105 ] 009 | 1393 .
____________ 2003 Lo dse b ooeos | tes o | 1339
| 0.0001 .81 0.0001 71.4 0.1 133 8
LAl oor do a8 0007 | 07 0.1 | 1599
............ o fovor o8t b oeeor | ses o on | 1600
____________ 20006 | 8388k 0006 | 284 N or | 1610
1 0.0001 11.76 (.0001 5.5 01 164.5
Ao Lo 62 o002 | 653 ... 02 | .. 1756
____________ soolooa Lo ses ) o002 | esado02 | 1754
I 0.605 19.1 0.01 +6.9 0.2 173.2
bS] O )02 | 826 | 0.2 ... 471
____________ 0020 |43 ) o002 | osle bo02 | 1466
! (0.005 28.9 0.005 58.6 0.2 144 .0
LIdel ] ooso | 2400 | 008 | 4200 | 02 ... 1343
............ s looso | 2360 ) oeos |4z do0z | 141
2 0.020 35.5 .02 106.4 0.2 133.2
.0 O AU DT 272 4008 | 4| 0.2 o 1302
............ s foooso | 2396 R oeos | wmiz o fo02 | 1o
2 0080 202.7 0.08 370.1 0.2 1300.2
L9l 8fooso | 2690 | 008 | asss | 02 | . 1291
............ S.ofo0080 | 2644 0 008 | 4sos | 02 | 190
2 (.080 2111 0.08 394 .0 0.2 125.1
o8 ) ooso | 30034 008 | sass | 02| .. 1283
............ soofoooso | 2029 ) ooos | s |02 |15
P (.080 2283 .08 429 8 0.08 1231
Ao oose | 317 f 008 | evdd | 02, L. 1268
............ s.oofooose | 3269 4 oo | ossTs |02 ) 1273
2 0.080 2518 1,08 4738 0.2 136.7
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Tabela V.5 - Valores de E2 S(1) para o procedimento de refino de estimativa dos

pardmetros do controlador DMC para os casos regulatorios e supervisorio

NP

NC

E28¢(1)

degrau 1% 80

E28¢1)

degrau -10% S0

E28(1)

SUPERVISORIO

3v0.9
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Baseando-se nos conjuntos de pardmetros que proporcionaram baixos
valores de E* S(4) ¢ de F* S(1) apresentados nas tabelas V.4 e V.5,
respectivamente, plotou-se os valores das variaveis controladas em fung¢do do

tempo, de forma a analisar qualitativamente as agdes de controle.

Nas figuras V.4, V.5 e V.6, sdo plotados os comportamentos S(4) para os
controles regulatorios de +/- 10% degrau em S0 ¢ supervisorio,
respectivamente, enquanto que para a malha de S(1) os comportamentos do
sistema sdo mostrados nas figuras V.7, V.8 ¢ V.9, da mesma forma que para

a malha de S(4).
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Figuras V.4 - Controle regulatorio de S(4) para degrau de 10% em SO
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Figuras V.6 - Controle supervisério de $(4)
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Figuras V.9 - Controle supervisorio de S(1)

Analisando-se os graficos das figuras V.4, V.5 e V.6, verifica-se que para
alguns conjuntos de pardmetros do controlador DMC, mesmo proporcionando
um erro quadratico pequeno, apresenta-se um comportamento fortemente

oscilatorio tanto para a variavel controlada como para a variavel manipulada,

inviabilizando suas aplica¢des para controle.

Das figuras V.7, V.8 ¢ V.9, verifica-se que todos 0s conjuntos dtimos dos

parametros do controlador DMC para a malha de S(1) apresentaram

comportamentos similares e satisfatérios.

Com o intuito de selecionar adequadamente os pardmetros do controlador
DMC para a malha de S(4), nas figuras subsequentes V.10, V.11 ¢ V.12 sdo

apresentados os melhores resultados para o controle da malha S(4) com os
parametros mais adequados, dentre os obtidos através do processo de refino

pela analise de E* S(4).
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Figuras V.12 - Controle supervisorio de S(4}).

Da analise dos resultados apresentados pelas tabelas V.4 ¢ V.5, e pelos

graficos das figuras V.4 a V.12, os melhores conjuntos de pardmetros para o

countrolador DMC sdo apresentados resumidamente na tabela V.6,

Tabela V.6 - Valores otimizados para o controle DMC das malhas de S(4) e de S(1), para

os casos estudados de controle regulatorios e supervisorio

NP NC ¢
S(4) regulatorio 10% SO 2 5 00010
S(4) regulatorio -10% 0| 2 """""""""""""""" 2 """""""""""""""""" 0 000; ............
saromenisonn | 3T e o
S(1) regulatorio 10% S0 | o | A e
S(1) regulatério -10% S0| PO A R S
S(1) supervisorio | 10 """""""""""""""""" 5 """"""""""""""""""""" 05000 .............
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Analisando-se os resultados apresentados na tabela V.6 verifica-se que para
a malha de 5(4) para os dois casos regulatorios estudados, os pardmetros
foram praticamente iguais, diferindo apenas do fator de supressdo que deve
ser maior para o caso do degrau de -10% 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 formas regulatorias sem incorrer em uma grande elevacio do
valor de F? S(4). Além de ndo se aumentar em muito o erro quadratico total,
nota-se também que os niveis de operagdo com relagdo a S(4) ndo ultrapassam

de forma inaceitavel as condi¢des desejadas.

Para o controle supervisorio da malha de S(4) verifica-se, quanto a NP ¢
NC, que estes sdo praticamente semethantes aos obtidos para os controles
regulatorios, mas com relagdo ao fator de supressdo, este deve ser de
magnitude 100 vezes maior para que se obtenha condi¢des 6timas e favoravels

de controle.

Ainda para o controle supervisério de S(4), verificou-se outra condigdo de
pardmetros do controlador DMC [ NP, NC e f ], (11, 5, 0.2), diferente do
conjunto similar as outras condi¢des estudadas e que produziu bons resultados
para o controle desta variavel. Do conjunto alternativo de parametros obtido
para o controle regulatério, merece destaque o fator de supressdo que
apresentou uma dimensdo muito maior com relagdo aos dados anteriores.
Pode-se explicar este fato pelo alto valor imposto para NP, mostrando que o
controlador toma ag¢des mais acentuadas com o aumento deste pardmetro
(controle mais conservativo), e desta forma requer um maior valor para este

fator, para que as a¢oes ndo sejam tdo bruscas.

Ainda com relagdo a esta outra condi¢do oOtima observada para os

parametros DMC da malha S(4) no modo supervisorio, deve ser notado uma
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diferenca significante da obtida pelo método de estimativa inicial empregado.
Isto ¢ uma mdicacdo da necessidade de se realizar um refino dos parametros
mais abrangente que os indicados por este procedimento, quando se tratar de
um processo desta natureza, ou seja; biotecnoldgico de porte industrial
constituido de reatores agitados ligados em série com reciclo de
microorganismos; ¢ principalmente o fato de apresentar grande atraso nos

valores das medidas de concentragdes de ART (12 minutos).

Com relacdo a malha de controle de S(1) por manipulagdo de FO, verifica-
se dos pardmetros otimos do controlador DMC apresentados na tabela V.6,
que estes sdo praticamente 1guais, sendo possivel a utilizagdo de um conjunto
Unico destes parametros para todos os trés casos de controle estudados neste
trabalho. Observou-se ainda que os procedimentos de estimativas inicial
“Minimal Prototype Design” ¢ de refino, baseado na integral absoluta dos
erros cometidos a0 quadrado X(Cewpoint = Cprocesso)’» Obtiveram sucesso,
demonstrando desta forma que a aplicagdo do controlador DMC a uma malha
com menor interferéncia dos efeitos dindmicos do reciclo pode além de ser
melhor controlada, proporcionar um procedimento estruturado de estimativas

dos parametros deste controlador mais confiavel.

Ainda com rela¢do ao controle da malha S(1), observa-se que esta ndo
apresenta as fortes caracteristicas osctlatorias da malha S(4), ou seja,
demonstrando que o reciclo aliado ao alto valor do tempo de amostragem
podem ser os grandes responsaveis pelo efeito oscilatorio apresentado pela
malha S(4). Pode-se pertanto concluir que para sistemas complexos, tal como
o estudado neste trabalho, deve-se merecer uma atencdo especial o
procedimento de estimativas dos parametros do controlador DMC, além do

‘design’ de uma estratégia de controle adequada.
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V.3.1.3 - EFEITO DO CONTROLE DE S(1) SOBRE S(4)

A principal finalidade da aplicagdo do controle da concentracio de saida de
ART no 1° reator S(1) por manipulacdo da vazio de mosto FO, foi buscar
antecipar as possivels variagdes que um sistema deste porte e nesta
configuragdo confere, ou seja, sub-amortecido onde as perturbacoes
deslocam-se do 1° para o 4° reator. Deve ser ressaltado ainda que a presenca

do reciclo torna este comportamento dindmico ainda mais complexo.

Além do fato do sistema ser fortemente amortecido, a presenca do atraso
nos instrumentos de medida aumenta em muito os efeitos das agdes do

controlador no comportamento do processo.

O estudo desta malha de controle tem o intuito de antecipar aos efeitos
amortizantes do sistema, de forma a manter a concentragdo S(1) aos niveis
indicados pelo sistema no estado estacionario inicial, no qual a concentragio

S(4) ¢ baixa, sendo este o objetivo principal do presente trabalho.

Desta forma, plotou-se o comportamento da concentracac S(4) com o
tempo, figura V.13, para o controle regulatério de degrau 10% em S0 da
malha de S(1), a fim de se analisar qual a mfluéncia do controle desta matha
(S(1)), sobre a saida do sistema (S(4)), a qual ndo esta diretamente sob as
agdes de controle. Nesta figura sdo mostrados ainda o comportamento de 5(4)

em malha aberta e sob as a¢des de controle no préprio 5(4).
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Figura V.13 - Comportamento dindmico de S(4) para degrau de 10% em S0 para trés

condi¢des diferente; em malha aberta, sob controle de $(4) e sob controle de 5(1)

Verifica-se da figura V.13 que com o controle da malha 5(1) a
concentragdo de S(4) distoa-se do valor de “Set-Point” original para niveis
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 relagdo a

um mator descarte de agtiicares (ART) da matéria prima.

Verifica-se ainda que, mesmo com o aumento da concentragdo S(4) apos 15
horas, o controle da malha S(1) mantém a concentraciio S(4) a nivets 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 condi¢des operacionais estudadas. apenas com o controle
de S(1), fot possivel manter o objetivo principal de controle, ou seja, manter
concentragoes baixas de ART na saida do sistema até um deterninado tempo,
enquanto que, apos este tempo esta concentragdo comeca a subir e se
estabiliza em um patamar de concentragdo superior, mas que ainda se mantém

a niveis toleraveis de operagdo.

V.3.2- COMPARACAQ DE DESEMPENHO DMC x PID

O controle PID foi aplicado no trabalho desenvolvido por ANDRIETA
(1994), onde foi aplicado um extensivo estudo de estimativas dos parametros
do controlador PID para o controle regulatério da malha de 5(4) por

manipulacdo de FO para perturbagoes degrau em SO.

O principal procedimento de ajuste destes pardmetros no trabalho citado
acima, foi o proposto por Ziegler-Nichols, obtendo-se um conjunto de
pardmetros adequados para o controle desta malha, mesmo na presenga de
altos valores de tempo de atraso para as medidas de ART, estudados no
intervalo de 0 a 18 minutos. O resultado do controle PID uulizando os
parametros propostos por ANDRIETA (1994) sdo comparados neste trabalho
com os obtidos pelo DMC para a malha de S(4), sendo estes apresentados na

figura V.14,
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Figuras V.14 - Comparacio de desempenhos dos controladores DMC x PID, para o

controle regulatorio da malha de §(4) de degrau +10% em SO

Da andlise da figura V.14, verifica-se que o controlador DMC com
parametros otimizados neste trabalho apresentou melhor desempenho que o

obtido utilizando o controle classico PID com os parimetros obtidos por

ANDRIETA (1994).

Cabe-se ressaltar que os resultados apresentados pela figura V.14, foram

obtidos considerando um tempo de atraso nas medidas de 12 minutos.

Embora, em principio o controlador PID possa apresentar (3o bons
resultados quanto o DMC para este caso SISO, deve-se salientar quando da
aphcacdo do PID, o sistema torna-se mais sensivel a quaisquer perturbagdes
que possam vir ocorrer nas condi¢des operacionais, o que certamente poderia
colocar em risco a qualidade de suas atuag¢des. Também deve ser considerado

o esfor¢o de ajuste dos pardmetros do PID para obter a performance atingida

nesta sttuago.
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Com relagdo ao controle DMC ndo poderia ser diferente que mesmo com
uma menor sensibilidade das condigdes operacionais, este poderia vir a falhar.
No entanto ¢ interessante ressaltar que devido aos parametros do controlador
DMC serem mais representativos em termos de agdo na malha de controle,
como ¢ o caso do fator de supressdo, ¢ possivel obter um comportamento mais
previsivel com a modificagdo deste parametro durante o processo, o que para

o PID ¢é extremamente dificil, se ndo inviavel.

Visando aplicar esta flexibilidade que a estratégia DMC apresenta com
relagdo ao fator de supressdo, no item V.3.6, propde-se o algoritmo com um
fator de supressdo variante conforme o comportamento dindmico do sistema
em malha fechada, aproximando de uma estratégia de controle do tipo ‘gain-

scheduler’, ou ganho programado SEBORG et al. (1988).

V.3.3 -ANALISE DA INFLUENCIA DO TEMPO DE
AMOSTRAGEM DE CONCENTRACAO DE ART

Dos resultados apresentados acima pdde-se concluir da complexidade deste
sistema para estudo dindmico bem como da aplicagdoc das estratégias de
controle. Dentre os fatores analisados, verifica-se que as condigdes fisicas do
sistema, ou seja, disposi¢do fisica do sistema (4 reatores ligados em série),
reciclo de microorganismos e a prépria dimensdo industrial deste, influenciam

fortemente para que este apresente um comportamento altamente complexo.

Além das dificuldades com relagdo as condi¢des fisicas do sistema, a
presenga de um tempo de atraso clevado para a concentragdo de ART,

também compromete a qualidade das a¢des do controlador.
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Neste sentido, neste item analisa-se a qualidade das a¢des de controle do
DMC considerando tempo de amostragem menor que o realmente necessirio
por um instrumento adequado de medida. Com base nas informagses
industriats ¢ considerado um Cromatégrafo HPL.C acoplado em linha com o
processo, o qual demora 12 minutos para processar uma amostra ¢ indicar seu

valor ao computador.

Este estudo se faz realista uma vez que a redugdo deste tempo de
amostragem, possa ser obtido tanto através de melhorias nos mstrumentos de
analises existentes, quanto do acoplamento de modelos matematicos em
paralelo com o processo, bem como da utilizacdo de estimadores
especialmente projetados para esta finalidade, tais como: Filtro de Kalman

(ASSIS, 1996}, Redes Neurais Artificiais ZORZETO (1995), e outros.

Nas figuras V.15 e V.16 sdo mostrados o comportamento da variavel
controlada S(4) para os casos regulatorios de degrau 10% em S0 e

supervisério, respectivamente, com diminuigdo no tempo de amostragem das

medidas de S(4).

NP = 10, NC =5
f=008, atraso =12"
- § 2 0,08  atraso = B
Set Point

¢4 g/t

1w 15 20 28 30
tempa [h}

Figura V.15 - Comportamento da variavel S(4) para o controle regulatorio de degrau

10% SO0, analise da variagéo do intervalo de amostragem
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1,15 -
NP =10 NC=5
1,104 | e f=04 atraso =12
e f 2 0.4 afraso = &
1,05 —— =03 atraso = 12
f=03 alraso = &

S(4)
gitt

£ O

Figura V.16 - Comportamento da variavel S(4) para o controle Supervisorio, analise da

variagfio do intervalo de amostragem

Nota-se pelo comportamento da variavel controlada S(4) para o controle
regulatorio de degrau de 10% em SO, figura V.15, que a diminui¢do do tempo
de amostragem da concentragio de aglicares ART, melhora significativamente
a qualidade das agoes de controle. A melhora do comportamento da variavel
controlada ndo ¢ sentida apenas na minimizac¢ao do pico imicial apresentado, e
com isso minimizando o erro quadratico global, mas também na minimizag¢ao
do comportamento oscilatorio apresentado proximo ao final da simulagfo de

30 horas.

Para o controle supervisério nas condicdes estudadas, figura V.16, nio se
verifica uma melhora substancial nas a¢des de controle com a diminui¢io do
tempo de amostragem. Desta forma pode-se dizer que o tempo de amostragem
apresenta uma menor influéncia, quando comparado a outros efeitos sobre as

agoes de controle, para o caso do controle supervisério da malha de S(4) nas
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condig0es operacionais estudadas e os parametros do controlador DMC

considerados.

Dos resultados apresentados nesta sec¢do verifica-se que, com a diminuigdo
do tempo de amostragem, ha uma melhora nas a¢ées de controle, mas se faz
necessario algumas modificagdes a nivel de estratégia de controle para que
outros efeitos conjunturais sejam minimizados. Isto pode ser obtido através da
incorporagdo de um fator de supressdo ndo fixo, que ¢ abordado adiante no

item V.3.6.

V.3.4 - ANALISE DA REPRESENTATIVIDADE DA
MODELAGEM DE CONVOLUCAO

Poucos sdo os trabathos da literatura que apresentam uma analise da
representatividade do modelo de convolugio empregado. Acredita-se que esta
possa ser uma etapa inicial e de fundamental importancia, uma vez que esta

mode‘lagem toma parte direta das a¢des de controle do DMC.

Para se analisar a influéncia do modelo de convolugdo, deve-se primeiro
identificar o comportamento dindmico do sistema frente a perturbagdes degrau
em determinadas varidveis importantes do processo, procedimento feito no
capitulo TV.3.3. Isto ¢ necessario pois o modelo de convolugdo basela-se na
analise do comportamento dindmico do sistema frente a uma unica

perturbagcdo degrau na variavel manipulada.

Fez-se entdo uma analise da representatividade do modelo de convolugdo,
que ¢ obtido através de uma perturbagdo degrau na variavel manipulada (FO -
Vazido de entrada de Mosto) e verificagdo dos coeficientes da resposta da

varidvel controlada (S(4) - Concentragdo de ART da saida do quarto reator).
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Através do modelo de convolugfo obtido, pode-se prever o comportamento
da variavel controlada para outras mtensidades de vartagdo na variavel
manipulada, equagdo HL.1 para Am;, e se comparar a representatividade
deste com os resultados obtidos através de perturbacdes diretamente ao

modelo de simulagio (mais rigoroso).

Para tanto comparou-se o comportamento dindmico da variavel controlada
S(4) prevista pelo modelo de convolugdo, que foi obtido para 1% de
perturbacdo degrau na vazdo de entrada de mosto FO, com valores obtidos
diretamente do modelo de simulagdo para alguns valores de perturbagdes
impostas na variavel manipulada. Os resultados desta analise sdo apresentados

na figura V.17:

1% FO .
v £ 0% FQ ; Modelo de Convolucae

weeseee « 1 (196 B - Mpdelo de Convolucac
251 e 10% FO: o
mmmmmmmmm ~10% FO : I
20} M”M ]
.w""’f/
1,5F /
S(4) o
101 %JW
osf S
e —
D O 1 A i i 1 i i i i A i
' 0 2 4 6 8 10

Tampo [

Figura V.17 - Analise da representatividade do modelo de convolugio

Do comportamento observado na figura V.17 verifica-se uma discrepancia
entre os resultados da planta, quando o modelo é submetido a uma variagio
degrau positiva de 10% em F0, enquanto que para -10%, ndo houve diferenga

significativa.
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Embora houve diferenga entre os resultados para perturbagao degrau
positiva, nota-se que o modelo de convolugdo mantém as mesmas
caracteristicas da resposta do sistema até o tempo de operacional de duas
horas, o que em termos de intervalos de amostragem corresponde a dez (10)
intervalos. Desta forma o modelo pode ser considerado adequado para
representar o sistema em malha aberta para um horizonte de predigdo em

torno de 10 intervalos de amostragem.

O comportamento obtido por esta andlise ndo conclui que o modelo de
convolugdo seja totalmente adequado, pois esta analise feita pode ndo ser
valida para outras condigdes operacionais, que poderdo se distanciar

significativamente do comportamento real do sistema.

Entretanto como o algoritmo de controle DMC considera apenas o modelo
de convolugio baseado nesta condi¢do operacional inicial, esta analise tornou-

se valida.

V.3.5 - ANALISE DA INFLUENCIA DA INTENSIDADE DO
DEGRAU A VARIAVEL MANIPULADA NA
CONFECCAO DA MATRIZ DINAMICA

Mesmo verificando-se através da figura V.17 que o modelo de convolugio
¢ bem representativo, fez-se ainda uma analise da influéncia da magnitude do
degrau imposto a varidvel manipulada no instante t=0 para confecgdo do

modelo de convolugdo, sobre o comportamento das agdes de controle.

Com o intuito de se analisar este pardmetro, utilizou-se o conjunto de
pardmetros otimos para o controle regulatorio da malha de S(4) com degrau

positivo de 10% em SO, que fora obtido com o modelo de convolucdo
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confeccionado por um degrau de FO de 2%, sendo os resultados mostrados nas

figuras V.18,

0,856 - 1004
NP=2 NC=2 e f=0.001 5 | NP2, NC=2 e B0 001
rrrrrrrr —- Mod. comvolugdo 2% FO, E ESH )= 14 40 e Mod | convolicdo 2% FO, E2 8(4)=1.4
Mod. cormwlugac 10% FO, E 2 E{d}=158 § e MGG, CORVONIGED 10% D, E? S{4)= 15
- Mod coswlugdo -10% FO, £° {4 ) =12 a0 - g\ —eee Mod. convoiugdo -10% FO, B2 S{4) =12
- Set Point |
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4
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_|" s ¥ T
T T T H T T - ¥ v H T 1 50 T T T M 1 T T T T 1
& 5 10 15 20 25 30 O 5 10 15 20 25 )
tempo{hl

tempo fh]

Figura V.18 - Comportamento da variavel controlada S(4), caso regulatorio de degrau
de 10% em SO, analise do efeito da magnitude degrau inicial em FO (varidvel
manipulada)

Analisando-se o comportamento da variavel S(4) controlada por DMC
utiizando os parametros oOtimos mas com mudanga significativa na
mtensidade do degrau na varidvel manipulada (FO)em t=0, nota-se, através das
figura V.15 e de E* S(4) que ndo houve significativas alteragtes. De fato para
este processo, nestas condigdes operacionais, este fator pode ndo ser
importante, mas acredita-se que ao trabalhar com processos do tipo mult-
variavels esta possa ser uma etapa preliminar necessaria para a boa qualidade

das a¢des de controle do DMC.
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V.3.6 - PROPOSTA DE INCORPORACAO DE UM FATOR
DE SUPRESSAO NAO FIXO

Neste item buscou-se identificar a influéncia da consideracdo de um fator
de supressdo variante ao longo do horizonte de controle, bem como em fungao
do comportamento dindmico apresentado pelo sistema em malha fechada, ou
seja, funcdo do erro na variavel controlada e seu respectivo valor de ‘set-

point’.

Este procedimento foi proposto devido ao sistema apresentar um
comportamento altamente oscilatorio para alguns conjuntos de parametros
DMC, principalmente quando este estava proximo da condigdo de controle

estabelecida.

A anadlise foi feita de duas maneiras distintas e de certa forma aleatorias,
considerando formas crescentes ¢ decrescentes para o fator de supressdo ao
longo do horizonte de controle (NC), bem como desta mesma imposi¢cdo mas
com perfis de fator de supressdo variaveis em fungdo do comportamento do
erro absoluto na variavel controlada. Assim pode-se escrever:

.( y, - y;fa‘etuPa im)
o

Abs(t) =
onde Abs(t) ¢ o erro absoluto entre a variavel controlada ¢ seu respectivo

Set-Point no instante de tempo t.

Para efeitos de mudang¢a no perfil dindmico do fator de supressdo de

forma dindmica, considerou-se sempre a soma deste erro absoluto durante um
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intervalo de trés tempos de amostragens passados, como mostrado abaixo

designado de SOMA.

SOMA = AbS( t ) + AbS (t e Atamogtruggm) 4 AbS (t = 2*Atamos(rage]n)

SOMA > 10.0 % perfil fs ganho (35)
5.0%< SOMA < 10.0 % perfil f;  ganho (4)
25% < SOMA < 5.0% perfil f3  ganho (3)
1.0% < SOMA < 25% perfil f;  ganho (2)
SOMA < 1.0 % perfil f;  ganho (1)

Desta forma no programa computacional, escrito em linguagem FORTRAN,
1é-se os perfis de f,, f3, f3, f; e f5, compostos de NC valores e com estes dados
sdo confeccionados cinco diferentes matrizes ganho para o controlador DMC,

sendo este ganho definido na equacdo 111.19 e I11.20.

Nas figuras V.19 e V.20, sdo mostrados os comportamentos da varidvel
controlada S(4) para o controle regulatdrio de degrau de 10% em SO, onde
varia-se o valor do fator de supressdo f, tanto ao longo do horizonte de
controle (NC) bem como do comportamento dindmico do sistema em malha
fechada, para [ NP e NC ], [ 6,3 ] e[ 10, 5 ], respectivamente. Nestas

bl

figuras sdo apresentados os resultados obtidos pela consideragdo de um valor

fixo para o fator de supressdo, como forma de comparacdo de desempenhos,
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Da mesma forma, a figura V.21 apresenta o comportamento da variavel
controlada S(4) para o caso supervisorio, com NP = 10, NC = 5 e variando-se

o fator de supresséo.

=1
©
=

[P S|

S(3)g/u

WP =B g NO=3
f= ¢{erro} crescente
f= g {crescente [emol e decrescente { NC |
e fomog { erescente lerro} e crescente | NG}
e £z G G2G (COnsiante )
Se21 Foint

o

Figura V.19 - Analise da variagfio do fator de supressio sobre o comportamento da

vartavel controlada, caso reguiatorio de degrau 10% em S0, com NP = 6 ¢ NC
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Figura V.20 - Analise da varia¢io do fator de supressio sobre o comportamento da

variavel controlada, caso regulatério de degrau 10% em S0, com NP =10 e NC =5
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Figura V.21 - Analise da variagio do fator de supressio sobre o comportamento da

variavel controlada, caso supervisorio, com NP = 10 e NC =5

Analisando-se o grafico da figura V.19, verifica-se que a variagdo imposta
ao fator de supressdo ndo proporcionou grandes melhoras com relagdo ao
comportamento da varidvel controlada S(4), para esta condi¢do operacional

estudada.

Da figura V.20, verifica-se que a incorporacido de um fator de supressdo
nio fixo, proporcionou uma atuag¢do mais rapida e com pico de concentragdo
menor, resultando em uma methora substancial no comportamento da variavel

controlada.

Ainda na figura V.20, observa-se que com a utihizagdo de um fator de
supressdo fixo, f = 0.080, a variavel controlada apresenta um leve
comportamento oscilatorio proximo ao estabelecimento da condigdo de
controle. Entretanto, com a incorporagio de um perfil adequado para o fator
de supressdo f, perfil (g2), houve uma melhora substancial no comportamento
da variavel controlada S(4), proporcionando uma menor osctlagdo, menor pico
de concentracdo S(4), ou seja, uma melhora global nas a¢des de controle para

este caso de controle regulatorio.
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As figuras V.19 e V.20 apresentam resultados utilizando-se tanto NP
quanto NC maiores, com relagdo aos da figura V.18. Com isto pode-se
verificar uma resposta significativamente mais rapida com relagdo a variagao
de f. Este resultado mostra claramente que, para NC pequeno, o perfil de f
com relagdo a NC exercera menor influéncia sob as agoes de controle. Desta
forma mostra-se claramente, para as condi¢des estudadas, que o perfil do fator

de supressao deva ser funcdo direta do horizonte de controle (NC).

Para o caso supervisorio, Figura V.21, vertficou-se uma melhor adequagao
da variavel controlada a variagdo do seu ‘set-point’, mas que esta melhora ndo

¢ substancialmente apreciavel.

Dos resultados apresentados para o estudo realizado sobre a implementagdo
de um fator de supressdo variante ao invés de um fixo, indica-se claramente
que esta metodologia proporciona um grau de liberdade maior com relacdo ao
controle deixando claro que este parametro pode variar de forma inteligente a

se adaptar as condigdes operacionais.

Isto significa que € possivel incorporar uma estratégia de variar o fator de
supressdo de forma planejada com as alteragdes ocorridas no processo,
aproximando-se assim de um controle do tipo adaptativo de ganho

programado.

Com a consideragdo deste parametro f como uma variante, a metodologia
DMC torna-se um pouco mais complexa com relagdo a estimativa de seus
parametros, mas nao perde a simplicidade de implementagdo pratica que ¢

uma de suas principais vantagens.



CAPITULO VI

CONCLUSOES

Diante dos objetivos propostos, do sistema estudado e¢ das condigdes

operacionais analisadas, as principais conclusdes sdo:

¢ A dindamica do sistema estudado ¢ complexa merecendo o inicio de um
estudo para a aplicagdo de uma técnica de controle avancado preditiva,
DMC. que necessita do acoplamento de computadores digitais em linha

COm O Processo;

o O método de estimativas imicial dos pardmetros do controlador DMC
mostrou-se ser adequado para este sistema, mesmo na presenca de um

alto valor imposto ao tempo de amostragem;

e O procedimento de refino destes pardmetros, baseado na integral
absoluta dos erros quadraticos entre a variavel controlada ¢ seu “set-
pomt’, ¢ um procedimento adequado em muitos casos. mas que para este
sistema em particular, deve ser usado com cautela, baseando-se sempre
que possive!l na analise direta do comportamento grafico da varidvel

controlada:

e O sistema, sob as a¢des de controle nas concentragdes de S(4) ¢ S(1) por

manipula¢gdo de FO0. apresenta um forte comportamento oscilatorio,

dificultando em muitos casos as ag¢des de controle;
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e O controlador DMC aplicado de forma SISO, foi adequado para as
condi¢des estudadas, sendo seus pardmetros o6timos identificados através

de procedimentos de simples implementacdo e analise;

o Para o controle da malha S(4), ndo foi possivel a determinagdo de um
conjunto Otimo 1Unico para os trés casos estudados. Com relacdo ao
controle supervisorio observou-se a necessidade da incorporagdo de um
maior valor para o fator de supressdo, em relagdo aos obtidos nos casos
regulatorios. Ainda, para o controle supervisorio desta malha, observou-
se a presenga de dois conjuntos distintos de parametros NP ¢ NC, um da
mesma ordem de grandeza que os obtidos para os controles regulatorios
e outro de maior dimensdo, acompanhado de um maior valor para o fator

de supressao;

¢ Para o controle da matha S(1), obteve-se um conjunto {nico para os

pardmetros do controlador DMC;

¢ Mesmo obtendo-se um conjunto otimo de pardmetros do controlador
DMC para malha de S(1), observou-se que o efeito desta malha ndo
mantém a concentracdo de ART na saida do sistema no ‘set-point’

especificado;

e A causa que leva a concentracdo S(4) a ndo permanecer no ‘set-point’
mesmo com o controle na malha de S(1), ¢ devido ao sistema apresentar
outras condigdes de estado estacionario (multiplos estados

estacionarios);

e Além de se obter parametros similares para o controlador DMC, com

comportamentos mais previsiveis para as malhas de controle estudadas,
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observou-se que. para o controle da malha de S5(4) no caso regulatorio, o
DMC apresentou melhor desempenho que o PID com parametros
otimizados por ANDRIETA (1994), considerando um tempo de atraso de

12 minutos para a analise de S(4);

e Com relacdo ao tempo de amostragem considerado, verifica-se que sua
diminuigdo proporciona agdes corretivas mais rapidas com wn menor

erro global associado;

» Com relagdo ao modelo de convolugdo, observou-se que, para o intervalo

de NP estudado. este foi representativo para o comportamento dinamico

da vanavel de saida estudada:

e A incorporacido de um fator de supressdo ndo fixo ao longo do horizonte
de controle, bem como variante com o comportamento dinamico do

sistema, proporcionou melhores resultados para alguns perfis deste fator;

¢ A adocdo do fator de supressdo variante com o comportamento dinamico
do sistema proporcionou, ainda que de forma simplificada. a aplicacdo do
DMC de forma adaptativa, aproximando-se de uma estratégia de ganho

programado "gam-scheduler’:

Uma conclusdo final para o trabalho, é que o controlador DMC aplicado a
este processo fermentativo continuo de porte industrial, apresentou bons
resultados para se obter altas taxas de produtividade/rendimento, mostrando-

se ser factivel para aplicag¢des de nivel industriais.



CAPITULO Vi

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Da experiéncia adquirida com este trabalho. sugere-se como possiveis

trabalthos futuros os seguintes topicos;

» Aplicagdo do controle DMC para este sistema no caso “MIMO’, ou seja,

Miltiplas Saidas com Miltiplas Entradas;

e Aplicagio de estimadores de estados ¢ pardmetros e/ou modelos
simplificados em paralelos de forma a prever as concentragdes de ART,
com a finalidade de diminuir o tempo de amostragem considerado no

trabalho:;

e Incorporacdo de estratégias adaptativas, tanto com relacdo ao modelo
interno de convolug¢do, quanto ao pardmetro f que suprime os movimentos

da variavel manipulada;

e Acoplamento de cascas otimizadoras ao processo juntamente com o

algoritmo de controle DMC.
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