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RESUMO

O assunto principal deste trabalho € o desenvolvimento e a aplicag@o da técnica de
controle avancado preditivo DMC (Dynamic Matrix Control) desde o controlador
monovanavei DMC SISO ao controlador multwarlavel DMC MIMO, e tambem do

trabalho de D- AMPC

O controle multivariavel desenvolvido neste trabalho foi testado, via simulagio
por computador, em um processo complexo encontrado em aplicagdes industriais
de Engenharia Quimica, processo fermentativo industrial para producdo de
Etanol, operado sob condigdes severas de operagio. O controle multivariavel
preditivo adaptativo, D-AMPC, foi testado no reator de hidrogenagdo de Fenol
para Ciclohexanol (RHODIA - Paulinia SP). Este teste foi feito em um breve
intervalo de tempo, sendo o processo controlado em tempo real e sob condigdes
normais de operagao.

O processo fermentativo considerado neste trabalho, € um processo de
dindmica lenta e que apresenta fortes nio linearidades, caracteristicas de sistemas
distribuidos, as quais juntamente com a presen¢a de atraso nos instrumentos de
medida da variavel controlada (concentracio de acgtcares) dificultam, em muito, o
projeto do controlador.

O reator de hidrogenacdo de Fenol para Ciclohexanol, da Usina Quimica de
Paulinia (RHODIA) ¢ um reator trifasico, com a presen¢a do catalisador sélido na
mistura. Possui fenomenos complexos de transferéncia de calor e dindmica rapida
quando comparado com o processo fermentativo industrial. Além do mais é um
processo distribuido que apresenta, entre outras dificuldades, a desativagio do
catalisador.

A motivagio para o emprego dos controladores DMC na forma adaptativa deu-
se pela grande potencialidade apresentada pelo DMC para os mais variados
sistemas, pelos escassos estudos desta alternativa quando comparade com
algoritmos convencionais, e pela caréncia de testes deste controlador sob a
plataforma adaptativa, unindo desta forma as duas maiores potencialidades de
controle avancado em processos industriais.

Os resultados obtidos demonstraram a eficiéncia dos controladores
desenvolvidos, tanto sob simulag¢io (DMC-SISO, DMCGS-SISO e DMC-MIMO
no processo fermentativo), quanto em um processo industrial real sob condi¢des
normais de operagdo (D-AMPC testado no reator de hidrogenagio da RHODIA).



ABSTRACT

The main subject of this work is the application and development of the advanced
predictive control strategy, DMC ‘Dynamic Matrix Control’, from the monovariable
approach (DMC-SISO) to the multivariable (DMC-MIMO) as well as the
multivariable with adaptive capabilities, described in this work as D-AMPC.

The multivariable controller developed in this work was tested by computer
simulation in a complex industrial process application, to know, the industrial
fermentation process to produce Ethanol under hard operational conditions. The
multivariable predictive/adaptive controller was tested in the Phenol hydrogenation
reactor to produce Cyclohexanol (RHODIA - Paulinia - SP - Brazil). This test could
be made in a short time interval and the process was controlled in Real time under
typical operational conditions.

The fermentation process considered in this work is a process with low dynamic
response, high non-linearities with typical characteristic of distributed systems. This
behaviour and the large time delay in the measurement of the controlled variable
(total sugar reductor) contribute to make the design of the controller very difficult.

The Phenol hydrogenation reactor to obtain Cyclohexanol, a RHODIA unit in
Paulinia SP (Brazil), is a three phase reactor with solid catalyst in the reaction
mixture. This process has complex heat transfer mechanisms and fast dynamic
behaviour when compared with the industrial fermentation process considered in this
work. The hydrogenation reactor is a process with distributed characteristics and has
some effects, as the catalyst deactivation, that are difficulty to prevent and to
monitor.

The motivation to use the DMC controllers in the adaptive form was given by the
high potential results presented by DMC when applied to various processes, and the
lack of tests of the adaptive DMC in the literature when compared to conventional
algorithms. The algorithm developed in this work join both high potentialities of
advanced control found in industrial process applications, since it couples prediction
and adaptation in a very convenient fashion,

The results obtained have shown the high efficiency of the developed controllers,
both in the simulation studies (DMC-SISO, DMCGS-SISO and DMC-MIMO
applied to the fermentation process) and in an industrial process under normal
operation (D-AMPC 1in the hydrogenation reactor from RHODIA-Brazil).
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CAPITULO |

INTRODUGCAO E OBJETIVOS

processos quimicos especialmente para permitir operacionaliza¢do em niveis de alto

desempenho, levando a minimizagido de efluentes e aumentando a produtividade

(vazdo, eficiéncia e/ou conversio) do processo.

Para o algoritmo de controle, o desenvolvimento de modelos matematicos
representativos do processo devem ter suas equagdes resolvidas em tempo real.
Assim sendo, deve ser ressaltado a importdncia do desenvolvimento dos
computadores € estagdes de trabalho a precos acessiveis, permitindo a sofisticagio

dos modelos matematicos, técnicas de solugio e algoritmos de controle.

De posse de uma modelagem matematica do processo cada vez mais
representativa, € das possibilidades de resolugdo destes em tempo real, torna-se
inevitavel a incorporagdo de procedimentos otimizadores on-/ine em paralelo com as
malhas de controle, proporcionando desta forma uma constante modificagdo das

condi¢bes operacionais.

Neste sentido, muitos trabalhos da literatura apresentam aplicagdes industriais em
que as técnicas de controle classico PID (tdo difundidas em aplica¢des de controle)
ndo se aplicam adequadamente as constantes modificagdes das condigdes
operacionais, necessitando entdo da aplicagdo de estratégias de controle avancadas,
especificamente as preditivas baseadas em modelo. Isto é mais significante quando
alto desempenho operacional € requerido para sistemas com comportamento

complexo, como reatores e colunas de separacao.

As estratégias de controle avangado preditivo baseadas em modelo do processo,
sdo as mais indicadas ao acoplamento as cascas otimizantes, pois sdo as que melhor

incorporam, de forma on-fine, os pontos ¢ faixas de operagdo como objetivos
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principais de atuagdo, a fim de controlar o processo adequadamente.

As técnicas preditivas baseadas em modelo, mais especificamente o DMC

(Controle por Matriz Dindmica, conhecido na Iiteratura internacional como

Processo, € através da otimizagdo de uma fungdo objetivo calcula os melhores
movimentos de uma ou mais varidveis manipulaveis sobre um determinado horizonte
movel de atuacfio. As atuagdes incorporam ainda os efeitos dos movimentos
passados das variaveis manipuladas sobre as varia¢Oes das variaveis de saida em

questdo, varidveis controladas.

Entretanto 0s processos quimicos possuem um comportamento altamente ndo
linear, e em muitas condi¢cdes apresentam o fato de multiplos estados estacionarios,
modificando significativamente o seu comportamento dinamico. Desta forma a
incorporagao de uma formulagio adaptativa para que o modelo de convolugdo do
controlador DMC seja reavaliado constantemente pode apresentar beneficios para as
acbes de controle, e se bem projetados necessitam praticamente do mesmo esforgo

computacional.

Além da adaptagdo do modelo dindmico do processo utilizado pelo DMC,
verifica-se a necessidade de um procedimento de ajuste sistemético para o0s
pardmetros do controlador DMC em fun¢do das condig¢des do processo em malha
fechada, com o objetivo de obter uma operagio mais independente e robusta, visando
atingir altos niveis de rendimento/produtividade dos processos controlados, e sempre

que possivel com o menor esforgo computacional possivel.

Para teste deste ‘software’ computacional de controle, altamente promissor para
implementacdo em processos quimicos, serdo utilizadas dois importantes €
complexos processos encontradas na industria quimica brasileira. Eles apresentam

caracteristicas dinamicas diferentes e se constituem em casos estudos convenientes.

Uma destas aplica¢bes sera em um processo fermentativo para produgdo de etanol,

operado em regime continuo. Este processo foi escolhido devido a sua importincia
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no contexto econdmico brasileiro, por apresentar uma aplicagdo a um processo
fermentativo de escala industrial € pela experiéncia de aplicago do DMC na forma

SISO durante trabathos anteriores Dechechi (1996 a,b,c), Maciel & Dechechi (1996).

requer uma adequada definigdo da estratégia de controle, para uma operagio

eficiente do processo.

O outro caso estudo ¢ o controle de um reator de hidrogenagio de Fenol para
Ciclohexanol, da RHODIA / Usina Quimica de Paulinia, com caracteristicas
distribuidas, desativagdo de catalisador, e pequenas alteragGes nos valores das

varidveis de alimentacgio do sistema.

Frente ao expostc acima, este trabalho tem como objetivo principal o
desenvolvimento e implementa¢do de um “software” computacional para anéilise e
controle de processos quimicos industriais, baseando-se na filosofia do controle
preditivo, mais especificamente no controle DMC (Dynamic Matrix Control),
aplicado sob uma forma adaptativa e multivariavel, tanto com relacdo ao modelo
interno do controlador DMC ¢ também da continua adaptagio da matriz ganho do

controlador.

Pretende-se desta forma, aproveitar as vantagens dos dois principais algoritmos de
controle avancado, onde alia-se a eficiéncia, robustez e simplicidade de

implementacgdo do controlador DMC a potencialidade da estratégia adaptativa.

.1 - ORGANIZAGCAO DA TESE

No item 1 foi comentada a necessidade da utilizacdo do controle avancado
preditivo baseado em modelo, mais especificamente o DMC, e das vantagens de
acoplamento de estratégias de adaptagdo do modelo interno deste controlador em
tempo real. Foram citados os casos estudos utilizados para se testar o algoritmo de
controle desenvolvido: Processo de fermentacdo alcoolica continua em multiplos

estagios e de porte industrial (processo de dindmica lenta) ¢ o Reator de
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hidrogenag&o de Fenol para Ciclohexanol, RHODIA/Paulinia, reator trifasico, de

dindmica rapida e comportamento complexo.

No capitulo II é apresentada uma revisao bibliografica sobre controle avangado

preditivo baseado em modelo centroiadores MPC. Grande atengao ao controle DMC

e suas aphca&;oes bem como das mais recentes variagdes implementadas neste
controlador, mais especificamente no controle DMC adaptativo. No final do capitulo

sdo apresentadas as principais conclusdes sobre a revisio da literatura.

No capitulo III s3o apresentados todos os detalhes do desenvolvimento do
controlador DMC-SISO, a forma de obtengdo do modelo interno de convolugio,
detathamento do algoritmo para o desenvolvimento e implementag&o do controlador.
Ainda neste capitulo sdo apresentados detalhes do desenvolvimento do controlador
DMC sob forma auto ajustavel por ganho programado, denominado de DMCGS-
SISO. Os resultados da aplicagdo do controlador DMC-SISO e DMCGS-SISO foram
feitas no processo fermentativo para produgio de etanol. Para o controlador DMC-
SISO sd3o apresentadas comparacdes com o controlador PID. Finalizando sdo

apresentadas as principais conclusdes do capitulo.

No capitulo 1V sdo apresentados todos os detalhes do controlador DMC-MIMO
(multivariavel), a saber, desenvolvimento, projeto e implementa¢do no processo
fermentativo sob severas condi¢cdes operacionais, implementadas através de
perturbagdes dindmicas impostas em varidveis de entrada do processo. Termina-se o

capitulo apresentando as principais conclusdes deste.

No capitulo V s3o0 apresentados os detalhes do controlador DMC multivariavel
adaptativo, denominado de D-AMPC. Para este controlador grande atencio €
focalizada no modelo paramétrico utilizado para identificagdo, o identificador
baseado no método dos minimos quadrados recursivos, adaptagdo do modelo interno
de convolucdo associado a constante reavaliagio da matriz ganho do controlador
DMC-MIMO. Os resultados do controlador D-AMPC desenvolvido sio

apresentados, desde a verificag8io do identificador ao teste do controlador em malha
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fechada no reator operando sob condi¢des normais de operacio. Finalizando sdo

apresentadas as principais conclusdes do capitulo.

No capitulo VI s3o apresentados o conjunto de conclusdes sobre o

desenvolvimento dos controladores realizado neste trabalho, dos casos estudos e dos

principais resultados obtidos.

No capitulo VII sdo apresentados as principais sugestdes para trabalhos futuros
nesta area de controle preditivo adaptativo, e no capitulo VIII as principais

referéncias bibliograficas utilizadas no presente trabalho.

Os trabalhos publicados com os algoritmos e procedimentos desenvolvidos nesta
tese estdo listados no capitulo IX. Alguns casos estudos utilizados para testar os
controladores desenvolvidos foram publicados nestes artigos e ndo foram

apresentados nesta tese por uma questdo de objetividade.

O detalhamento dos casos estudos, Processo fermentativo e Reator de
hidrogenagdo sao apresentados nos apeéndices Al e All, respectivamente. No
apéndice AIIl s3o apresentados detalhes do procedimento de estimativas por
minimos quadrados recursivos, procedimento utilizado no controle preditivo

adaptativo, D-AMPC, descrito no capitulo V.



CAPITULO Il

REVISAO DA LITERATURA

presentar. uma..revisio. . dos

trabalhos matis relevantes publicados na literatura, desenvolvimento e aplicagdo
de técnicas de controle preditivo com modelo (MPC), com destaque ao controle
DMC, uma vez que este procedimento serve como base para o desenvolvimento

dos algoritmos deste trabalho.

/.1 - TEORIA DE CONTROLE PREDITIVO (MPC)

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

como parte integrante do sistema de controle.

Com o aperfeicoamento acelerado que os computadores digitais apresentaram
nos ultimos anos, notou-se um aumento da utilizacdo de técnicas avangadas de
controle de processos empregando modelos no dominio do tempo, superando as
analises baseadas em transformadas integrais. Um fator adicional que tem
acelerado a implementacdo destas técnicas no sistema operacional, é a
necessidade de operagdo com alto nivel de desempenho visando tornar ou manter
0 processo competitivo, e a0 mesmo tempo atender as politicas de protecdo ao

meio ambiente e satide ocupacional.

Das técnicas de controle que se baseiam na utilizagdo de modelos no dominio
do tempo, a familia MPC (Controle Preditivo Baseado no Modelo) ¢ atualmente
reconhecida como uma metodologia poderosa que atende importantes problemas
de controle nas industrias quimicas. Este fato esta baseado nos inumeros relatos
de aplicacdes de tais técnicas em muitos artigos, tanto na inddstria como em

estudos académicos.
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Os algoritmos MPC tém sido bem aceitos para aplicagdes industriais nos
ultimos anos, devido as suas habilidades na manipulagdo e incorporagdo de
restrigdes operacionais envolvendo variaveis de entrada e de saida, e quanto a

et al.(1989) indicaram as técnicas MPC como as unicas metodologias capazes de
manipular restri¢des operacionais de modo sistematico durante o projeto e

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 utiliza¢do direta de um modelo dindmico do
processo esta presente. Esta classe de técnicas inclui, o DMC (Dynamic Matrix
Control) Cutler & Ramaker (1979), MAC (Model Algorithmic Control) Richalet
et al. (1978), IMC (Internal Model Control) Garcia et al. (1985 e 1986), GPC
(Generalized Predictive Control) Clarke et al (1987a,b), entre outros.

Dos controladores descritos acima, o0 mais conhecido segundo suas extensivas
aplicagdes industriais, ¢ o DMC. Isto se deve principalmente a sua simplicidade

de implementacao aliado aos bons resultados apresentados.

Também € importante ressaltar que um forte suporte comercial e de conjugacio
com outros softwares ja bastante difundidos (por exemplo simulador ASPEN) tem
contribuido para a expansao deste tipo de controlador. A recente aquisicio (1997)
da DMC Corporation pela ASPEN-Tech. ¢ um exemplo tipico desta filosofia de

trabalho e comeércio.

Os controladores avangados preditivos possuem em comum a minimizagdo de
uma func¢do objetivo pré-definida, para calcular os valores das varidveis
manipuladas de forma a manter o processo sob o patamar definido de operacdo, o

mais proximo do otimo.
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Os controladores preditivos diferem-se basicamente no que se refere ao modelo
dinidmico interno do processo, na forma com que resolvem as suas fungdes

objetivo € ao tratamento das restri¢des impostas ao processo.

O DMC utiliza um modelo inear, chamado modelo de convolugdo, o qual é
obtido diretamente do sistema a ser controlado, através de perturbagdes do tipo
degrau nas variaveis de entrada, manipuladas e/ou perturbagbes medidas, e um
tratamento do comportamento das varidveis de saida, controladas e/ou

observadas.

A 1déia basica do DMC, ¢ o emprego de um modelo de convolugdo discreto e
dindmico do processo, na forma de coeficientes de resposta a degrau, de forma a
predizer o comportamento do processo frente as variagdes passadas impostas ou

ocorridas nas varidveis de entrada do processo.

A filosofia do controlador preditivo é por demais interessante, pois possui a
capacidade de controlar um sistema multivariavel, contemplando todas as

intera¢des entres as variaveis, através de um modelo interno simples e eficiente,

i1.1.1 - Conclusoes

Pode-se concluir, neste item, que a teoria de controle avangado MPC,
caracteriza-se como uma das mais progressivas e eficiente classe de
controladores avan¢ado para aplicagdes em processos industriais de Engenharia

Quimica.

Dentre as técnicas de controle disponiveis pela familia de controle MPC, o
DMC destaca-se pela sua grande difusfo de aplicagbes em varios processos tanto

industriais quanto académicos.
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I1.2 - APLICAGOES DE CONTROLADORES MPC

Como ja colocado, dos controladores da familia MPC, os que merecem maior

atencio sio MAC e DMC

O MAC (Model Algorithmic Control) foi desenvolvido e aplicado em diversos
processos quimicos, conforme mostram Richalet et al. (1978), Mehra et al.
(1982) e Rouhani & Mehra (1982), que apresentam a anéliée tedrica do caso
monovariavel, possibilitando o estudo das propriedades de estabilidade e

robustez do algoritmo.

DMC (Dynamic Matrix Control), originalmente desenvolvido por Cutler &
Ramaker (1979), ¢ um dos algoritmos de controle mais utilizados baseados em
modelo, € merece maior destaque, pois tem sido largamente utilizado em
aplicacdes industriais, sendo a relaclo custo/beneficio de implementacio e

operagdo ja comprovadas.

O algoritmo DMC pode ser aplicado tanto a problemas ‘SISO’ monovariavel,
quanto ‘MIMO’, sendo que segundo Luyben (1989), as aplicacdes industriais a
sistemas MIMO s&o mais pronunciadas, porém obviamente requerem algoritmos

de implementac¢ao mais sofisticados.

- O DMC foi originalmente desenvolvido e aplicado na Shell Qil Co., sendo
ilustrado por Cutler & Ramaker (1979) com aplicagio a um sistema forno - pré-
aquecedor e por Prett & Gillete (1979) com otimizagdo em linha em uma unidade

de craqueamento catalitico.

No Quadro II.1 sio listadas algumas das mais importantes aplicagdes do

controlador DMC a sistemas quimicos.
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Quadro I1.1 - Aplicagdes do controlador DMC a sistemas quimicos

Aplicagdes Autores / artigos

Reeatores——— A Sistu-& Bequete (1991),Sistu et al (1991)7 Gattu & Zafiriou

Quimicos (1992); Kwong (1992); Morningred et al (1992); Peterson et
al (1992); Genceli & Nicoloau (1993); Sistu et al (1993);
Gattu & Zafiriou (1994); Oshima et al (1995); Masoud
Nikravesh et al (1995); Berber & Coskun (1996); Meziou et al
(1996); De Wolf et al. (1996); Feng et al. (1996) e Ozkan &
Camurdan (1998).

FCC Cutler & Ramaker (1979); Cutler & Hawkins (1987); Moro &
Odloak (1995); Yang et al (1996); Tvrzska & Odloak (1998)

pré-flash: Cutler (1982); Cutler & Finlayson (1988);

Colunas de McDonald & McAvoy (1987); Georgiou et al. (1988); Pinto
(1990); Ricker (1990); Gouvea & Odloak (1994); Maiti &

destilacdo:

Saraf (1995); Gupta & Rnhinerart (1995); Maiti et al (1995);
Dechechi et al (1998)

Evaporadores de

multiplo efeito

Ricker et al (1986)

Reformer de H,

Meziou et al (1995)

Processos

fermentativos

Dechechi (1996); Dechechi & Maciel (1998a,b); Dechechi &
Maciel Filho (1998);Honorato (1998)

Controle de pH

Maiti et al (1994)
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Como pode ser observado no Quadro II.1, a literatura apresenta uma grande e
variada gama de aplicagdes do controlador DMC a processos complexos

encontrados na Engenharia Quimica.

"Das aplica(;éé.s mais atuais apresentadas no Quadro Il.1, e explorando o lado
industrial e/ou de aplicagdes em planta piloto, poucas foram feitas através de
softwares independentes, como € o caso do trabalho de Moro & Odloak (1995) na

PETROBRAS e Maiti et al (1995) em uma planta piloto.

Das aplicagdes industriais apresentadas, merecem destaque as implementagdes
descritas por Gupta & Rnhinerart (1995) em uma planta piloto utilizando o
controlador DMCC (software comercial atualmente da ASPEN Tech.) e De Wolf
et al (1996) em um reator de polimerizagdo utilizando o SMOC-II (software

comercial da SHELL Co.).

Atualmente o grupo Rhone-Poulenc esta fazendo uso dos controladores
SMOC-II como parte do desenvolvimento de uma estratégia modular para ajuste
de modelos e parametros em um reator de CUMENO (7Tresmondi, 1998), tese de

doutoramento em andamento.

Desta forma fica claro a contribuicdo académica e tecnolégica do
desenvolvimento e aplicagdo, sob condi¢des industriais, de um software de
controle DMC multivariavel, com algumas caracteristicas importantes e distintas

dos softwares comerciais disponiveis no mercado.

11.2.1 - Conclusbes

Quanto as aplicagdes do controlador DMC a processos quimicos pode-se
concluir que comparado com outras técnicas enquadradas como controladores
avancados, estes apresentam um significativo nimero de implementagdes de

sucesso em varios processos. O fato da existéneia de softwares comerciais
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disponiveis, caracteriza-se também como uma forte indicag@o do interesse que se

tem por esta filosofia de controle.

fcado a processos sob condicoes industriais, pode ser

caracterizado como uma grande contribuigdo cientifica e tecnologica.

De fato os softwares comerciais, além de serem extremamente caros (por volta
de US$ 1.000.000,00 em algumas implementagdes de um unico processo, por
exemplo, um reator), sdo softwares fechados que néo deixam claro quais sdo os
procedimentos utilizados internamente no ajuste do modelo interno, assim como
nas interagdes dos parametros do controlador. Adicionalmente, sdo ainda dificeis
de serem empregados (se nfo impossivel) com outras técnicas de CAPE
(Computer Aided Process Engineering) como otimizacio em tempo real, de

forma integrada.
/1.3 - CONTROLE PREDITIVO / ADAPTATIVO

Com o grande avango e as muitas aplicagdes de sucesso dos controladores
preditivos, mais especificamente o DMC, existe um grande potencial de

composi¢io na filosofia de controle adaptativo ao controle preditivo por modelo.

Até alguns anos atras, notava-se na literatura de controle avancado de
processos quimicos, uma clara distingdo entre as duas grandes classes de

controladores avangado: Adaptativo e Preditivo.

De fato uma analise da grande maioria dos processos quimicos permite a sua
categorizagdo como sendo ndo lineares e em muitas situagdes com parametros
variantes com o tempo, alem da multivariabilidade, o que prejudicam em muito o
sucesso dos controladores prediti{fos convencionais € inviabilizam a utilizag@o

plena dos controladores adaptativos.
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Por outro lado, como ja comentado, os controladores DMC sdo inerentemente

lineares e com certeza deixardo de ter um desempenho satisfatério em situagdes

que ndo linearidades ocorram de maneira acentuada. Estas situagdes podem

ocorram mudanc¢as de marcha operacibnais, perturbagdes nas condi¢des de
alimentac¢do, alteragdes internas ao processo (por exemplo, desativacio do
catalisador) ou quando ocorram alteracdes no “set-point” determinados por um
sistema hierdrquico superior (malha de otimizag@o) ou mesmo alterado por outros

procedimentos.

O conceito original dos controladores adaptativos, principalmente os baseados
na filosofia “Self-Tuning” (Astrén e Wittermark, 1984) € tal que os controladores
teriam modelos relativamente simples que pudessem ser constantemente
identificados para a tomada de decisio do controlador, baseado no modelo

simplificado do processo.

Esta filosofia ou procedimento de controle adaptativo, serve perfeitamente para
melhorar o desempenho, robustez e aplicabilidade dos controladores DMC,

servindo como motivagdo para o desenvolvimento do presente trabalho.

Atualmente verifica-se na literatura, trabalhos contemplando a necessidade de
adaptagdo continua do modelo interno dos controladores preditivos, entretanto

s&o ainda escassos ou néo tratam o problema de forma adequada.

Especificamente com relagdo ao controlador preditivo DMC, verifica-se que 0s
primeiros trabalhos tratando do céntroiador DMC adaptativo foram apresentadoé
por Freedman & Bhatia (1984) e Asbjorsen (1894), os quais tratam basicamente
da adaptac@o do modelo interno através da consideracao deste escrito na forma de

Espaco de Estados State-Space.
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Gouvea et al(1994) apresentam a modificagio do modelo interno com relagdo

as condig¢des operacionais, através de ganhos programados.

Um procedimento de.-adaptacdo dos controladores DMC ¢ apresentado nos

” ”tra.bé.ihas de Ganguly & Saraf (1994), Maiti et al. (1994), Maiti & Saraf (1995),
‘Maiti et al. (1995). Nestes trabalhos, o enfoque da adaptacdo do modelo interno
se da através da consideragdo de um modelo de primeira ordem com tempo de
atraso, e¢ seus coeficientes sfo calculados em tempo real através de um

procedimento de minimos quadrados.

Apesar de consideracdo ser dada, com certo detalhe, para a identificagdo e
adaptac¢do do modelo interno do controlador, ndo ¢ apresentada uma avaliagio do
desempenho dos controladores, ndo permitindo portanto uma verificagdo da

adequagio e viabilidade de implementacfio dos algoritmos resultantes.

Huang e Zhu (1995) apresentam uma metodologia analitica para adaptacio do
modelo interno do controlador DMC, para o caso supervisdrio. Aplica-se a
adaptagdo a um processo SISO, porém nfo € realizada a reavaliagdo da matriz

ganho do controlador DMC.

Morningred et al (1992) apresentam uma forma adaptativa do modelo interno
através da consideragio deste por um modelo polinomial da forma ARMA para
um sistema SISO, e a adaptagdo também fica restrita apenas ao modelo interno

sem reavaliacdo da matriz ganho do controlador DMC.

Ozkan & Camerdan (1998) apresentam uma forma de controle DMC SISO
adaptativo através do uso de um modelo polinomial com identificacfo através de
uma técnica baseada nos minimos quadrados recursivos a um sistema reacional

de simula¢do sem avaliacdo periddica da matriz ganho do controlador DMC.
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11.3.1 Conclusédes

Baseado nas revisdes da literatura efetuada, que ¢ muito abrangente com

respeito ao controle avan¢ado preditivo, € mais especificamente ao DMC, nota-se

o avango € a grande difusdo deste controlador preditivo / adaptativo, entretanto
com poucas aplicagdes para casos multivariaveis e de grande dimensdo, maior
que o tradicional 2x2, bem como de aplica¢des a processos industriais. Além do
mais oé trabalhos apresentados nfo tratam o problema de forma adequada e

muitos ndo apresentam uma avaliagdo do desempenho do controlador.

Neste sentido o desenvolvimento e aplicacdo de um controlador DMC
multivariavel de grande dimensfo, com capacidade adaptativa do modelo interno,
com avaliacdo da matriz ganho do controlador e aplicado em casos estudos de
porte industrial, ¢ também em um processo real, caracteriza-se como uma

contribui¢cio 1mportante para avaliar o potencial desta filosofia de controle.
1.4 CONCLUSOES GERAIS

Neste capitulo, apresenta-se de forma resumida a revisdo bibliografica da
literatura existente sobre o controle avangado preditivo, em especial aoc DMC.
Nota-se uma grande quantidade de aplicacdes a processos de interesse da
industria quimica, tanto industriais como académicos, sendo estes distribuidos
nas mais diversas areas, tais como reatores, colunas de separacdo e outras, o que

comprova a eficacia deste algoritmo.

Entretanto ainda sio poucos os trabalhos apresentados na literatura sobre
aplicagdo do controlador DMC multivaridvel adaptativo. De fato os trabalhos
apresentados ndo fazem a adaptaclo de forma a levar as informagdes do modelo
identificado para os pardmetros do controlador com sua respectiva analise de

desempenho.



CAPITULO IlI

CONTROLE DMC - SISO

.1 - INTRODUGCAO

Neste capitulo € abordado o detalhamento do controlador avangado preditivo
DMC, controle por matriz dindmica, conhecido na literatura por “Dynamic Matrix
Control”, aplicado no caso monovariavel SISO ao processo fermentativo para

produgdo de etanol de porte industrial.

Inicialmente € apresentado todo o desenvolvimento do controlador DMC - SISO,
detalhamento matematico, pardmetros fundamentais e roteiro de desenvolvimento.
Mostra-se ainda os resultados de aplicagdo deste ao processo fermentativo e as

principais conclusdes do capitulo.

1.2 - CONTROLADOR DMC - SISO

O conceito basico do controlador DMC, ¢ o de fazer uso de um modelo de
convolugdo discreto e dindmico do processo, na forma de coeficientes de resposta a
perturbacdes do tipo degrau. Este modelo atua em paralelo com a planta, de forma a
predizer valores futuros das varidveis manipuldveis, baseando-se nos valores
passados das varidveis de entrada, manipuladas e/ou perturbagdes medidas, bem

como dos valores atuais das variaveis controladas.

O calculo da variagdo na variavel manipulada € feita a partir da otimizac3o de uma
funcdo objetivo quadratica, envolvendo o erro entre uma trajetdria de referéncia e as
saidas preditas por um modelo interno e dindmico do DMC, chamado de modelo de

convolugio.

Dentro do algoritmo DMC é possivel ainda incorporar e manusear restrigdes
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operacionais as variagdes nas variaveis manipuladas, controladas e também de

variaveis secundarias.

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

1 valores  ofimos  para
paridmetros de uma determinada equagdo, € que se ajuste a um determinado conjunto

de dados.

Fazendo analogia com o procedimento dos minimos quadrados, no DMC deseja-
se obter NP (Horizonte de Predi¢@o) respostas futuras da variavel de saida, ajustadas
a uma trajetdéria otima, sendo esta obtida encontrando-se os melhores valores das NC
(Horizonte de Controle) mudangas futuras na varidvel manipulavel. Este
procedimento visa manter o processo nas condigdes -operacionais desejadas,

expressas pelos “set-points”.

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

satisfeita.

A diferenca entre o horizonte de predi¢do (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 aplicagdo do método dos

quadrados minimos associado a metodologia DMC.

Em contrapartida, uma diminuigio acentuada do horizonte de controle (NC) frente
ao horizonte de predigdo (NP) pode incorrer em agdes de controle inadequadas.
Desta forma os dois parametros, NP ¢ NC, s3o de fundamental importancia para o

bom desempenho do controlador, e devem ser ajustados para cada caso especifico.

Com relagdo a forma de atuagfio do controle DMC para sistemas quimicos SISO
(uma entrada - uma saida), este caracteriza-se como uma estratégia de controle por

retroalimentacdo (feedback) como meostrado na Figura HI.1, onde se verifica a
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aplicacdo direta de um modelo dindmico do processo (modelo de convolugdo)

aplicado em paralelo com o processo. Este modelo de convolugdo € obtido pela
resposta da variavel controlada em malha aberta devido a uma perturba¢do degrau no

tempo t = 0 na variavel manipulada.

Disturbincia

J

| DMC | Processo _______’O“——*

output
Set oo
Point B MODELO DE_
O ICONVOLUCAO

Figura HI.1 - Diagrama de blocos simplificado de um processo sob controle DMC

" 1Il.3 - MODELO DE CONVOLUCAO - SISO

Para ilustrar como um modelo de convolugdo ¢ desenvolvido, considere uma
resposta dinadmica tipica de um sistema em malha aberta, frente a uma perturbacéo
degrau em uma varidvel manipulada, Figura 1II.2, que representa o caso da

montagem do modelo de convolugdo.

Os valores da varidvel de resposta “c” frente ao degrau unitario Am,, sdo dados
por: b,, b,, ..., by, usando um periodo de amostragem t.. Define-se b;= 0 para1<0,e
o produto T x t, como sendo o tempo do processo, ou seja, o tempo de resposta do
sistema em malha aberta para atingir entre 95-99% do estado estacionario, onde T ¢

chamado de Horizonte do Modelo.
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A

Manipulada | Am |,
m

C, =b‘,Am1

Controlada

C

: : : : >
t=0 ts 2ts  3tg Tt

t
Figura II1.2 - Representagio da obtenciio do modelo dindmico de convolugfio através de uma
perturbagdo degrau unitaria na variavel manipulada
Considerando o modelo de resposta a perturbagdo degrau resultante de uma
mudan¢a Am, na variavel de entrada, toma-se ¢, como o valor predito da variavel
controlada e m, o valor da varidvel manipulada, ambos ao n®*™ instante de

amostragem tg, Figura I11.2.

Define-se também ¢, como sendo o valor atual da variavel controlada, entdo ¢ =
¢, , se¢ n3o houver erros de modelagem e/ou distiirbios do processo. Ambos ¢ € m s30
expressos como varidveis desvio. Denotando-se Am= m; - m,, , 0 modelo de

convolugio resultante para o caso SISO ¢ demonstrado pela equagdo II1.1

T (11.1)
Cpp = CO + sz‘AinnH—i
i=1
A equagio IIL.1 pode ser interpretada como a soma de uma série de variagdes do
tipo degrau Am; , e supondo que o sistema esteja inicialmente a um valor ¢, e que
apenas uma mudanca degrau na entrada Am, seja feita com nenhuma mudanga

anterior. Entdo ¢ pode ser calculado pelas equacdes I11.2, até T instantes futuros.
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|w
o)

¢, =¢, + b,Am,

(111.2)

Cr = Co + by Am,

Pode-se notar que os valores preditos pelas equagdes 111.2 s3o fungdes apenas dos
coeficientes de resposta do modelo de perturbagio degrau, multiplicade pela
magnitude da variagio imposta a variavel manipulada, como notado na Figura III.1.
Como ¢, ¢ o ponto normal de operagdo e por ser este variavel desvio, entdo ¢,=0, o

que simplifica a equagio I11.2.

Supondo duas variagdes seqiienciais na variavel manipulada, Am, e Am,, nos
tempos de amostragem 1=0 e i=1, respectivamente, ¢ usando o principio de
sobreposi¢do dos efeitos, obtém-se as equagdes I11.3.

¢, = bAm,
¢, =b,Am, + b Am,

Cr = brAmgy + by Am,

- A generaliza¢do das equagdes II1.3 para T varagdes na variavel manipulada ¢

dada pelo modelo de convolugio da equagdo 111.4.

T I11.4
Cosp = beAmn+;—f ( :
p

onde o indice n representa o instante “n” de previs@o no futuro.

Desta forma a equagdo I11.4 descreve genericamente um modelo de convolucio de
uma variavel de entrada (varidvel manipulada) por uma variavel de saida (varidvel

controlada).
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111.3.1 - MODELO INTERNO DO CONTROLADOR DMC-SISO

O algoritmo DMC foi desenvolvido para ser aplicado em processos quimicos que

e Preservacio 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 Sobreposigido de valores: se y, € a saida do processo para uma entrada u, e y, ¢

a saida para uma entrada u,, entdo, y, + y, ¢ saida para uma entrada u, + u,.

Estas propriedades sfio Gteis para o desenvolvimento da metodologia DMC, onde
considera-se a sobreposi¢do dos efeitos das variaveis 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 matematico da sobreposicdo dos efeitos e supondo que
ocorram duas variagdes degrau na variavel de entrada, Am, ocorrendo at =0 e Am,
ocorrendo a t = t,, pode-se calcular “c” a cada ponto discreto no tempo, demonstrado

nas equagdes IIL5.

t=t, ¢, = b Am,
t= 2t ¢, =b,Am; +b Am, 1.5

t=3t, & =b,Am, +b,Am,

Se as mudancas ocorrem sobre quatro intervalos de tempo de amostragem, a saida
predita para os proximos seis intervalos de amostragem deverdo ser dadas na

seguinte forma (equacao I11.6):
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¢1 =b, Am,
¢9 =b, Am, + b, Am,

£4=b, Am, + b, Am, + b, Am, + b, Am, 1.6
¢s=bs Am, + b, Am, + b; Am; + b, Am,

66m bﬁ Am} + bs Amz + b4 Am:; + b3 AH‘L;

Uma vez entendido o funcionamento da modelagem de convolugio de uma
variavel de saida (varidvel controlada) frente a variagdes na varidvel de entrada
(variavel manipulada), pode-se entdo montar o modelo de convolugdo na forma ideal

para o algoritmo de controle DMC-SISO.

Generalizando as equagdes 111.6 para T (horizonte do modelo) valores da variavel
controlada frente a NC (horizonte de controle) modifica¢des na varidvel manipulada,
pode-se escrever o modelo de convolugdo na forma matricial, equagdo I11.7, muito

conveniente para 0 melhor entendimento do projeto do controlador DMC-SISO.

¢ b, O . 0 Am,
&t lby b 0o . 0 Am
N o ’ (111.7)
é&|=1b b b 0 . Am,
] Lbr by bp, brone || Amye |
ou sgja:
C=BA 1.8

onde B ¢ a matriz definida em II1.7, a qual tem a dimenséo [ T x NC | .
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Para facilitar as operagdes matriciais do algoritmo DMC-SISO, define-se uma

matriz A de dimensdo [ T x NC ], chamada matriz dindmica, equagdo II1.9.

a4y G - . - e
[ G T A
A= . (I1L.9)
| dry Arp - -« dp e |

onde os elementos da matriz 4 estdo relacionados aos elementos da matriz B através

da equacdo I11.10, com b, =0, parai1 < 0.

aj =bj.gx (I11.10)

Generalizando, 0 i¥¥2 valor da vari4vel de saida pode ser previsto pelo modelo de
convolugiio escrito de duas formas equivalentes: uma através dos coeficientes do

modelo de convolugio ¢ outra pelos elementos da matriz dindmica A, equagio IIL11.
NC NC
&= b hm =) a,Amy (LL11)
k=1 k=1

A equagdo II1.11 descreve como Am, afeta o i valor da variavel de saida &
usando os coeﬁcientés de resposta do modelo de convolugio a perturbacio degrau
b, Nota-se que a soma dos indices em Am e b na equacéo II1.11 é sempre 1 +1, ¢
este somatorio da o efeito de todos os NC termos usando o principio da sobreposigdo

dos efeitos.

No modelo de convolugdo, do ponto de vista do controlador DMC, deve-se
distinguir variagdes da varidvel manipulada efetuadas no passado entre as calculadas
para implementagOes futura. Se at¢ um determinado instante de amostragem tg houve

T varia¢des na variavel manipulada durante os T intervalos passados, e se¢ nenhuma
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outra mudanc¢a fosse efetuada no futuro, a varidvel de saida deveria mudar
exclusivamente devido as variacOes passadas implementadas na variavel

manipulada.

1d

i Definindo-as Wﬁﬂeée -passa

das-reatizadas na-vardvel mamputada-de (An)™ - a
resposta futura para estas mudangas passadas sdo definidas como resposta em malha
aberta open loop - ol. Usando o modelo de convolugdo da equacéo III.11, na forma
dos coeficientes de resposta a perturbacdo do tipo degrau, para predizer a resposta

em malha aberta, ¢, a equagdo resultante para representar os valores da variavel

+£5imos

controlada predita para os 1 intervalos futuros € dado pela equagéo II1.12.

T+l

Coi = Z D1k (Amk )Old (111.12)
k=0

Entretanto para o controle, a qualidade da previsdo da equacfo I11.12 pode ficar
comprometida, pois esta modelagem ¢ muito simplificada ¢ pode falhar na
representacdo dindmica de um processo complexo. Desta forma incorpora-se uma
corregdo dindmica que promove uma maior qualidade na representabilidade da

variavel controlada em malha aberta.

Tal corregdo ¢ feita atraves da inclusfo, a cada intervalo de amostragem, do desvio
entre o valor medido da variavel controlada e o valor previsto pela equacdo 111.12,

para o referente instante de amostragem, equagdo II1.13.

~T+}

Eo= b (Am )" (I11.13)
k=0

A diferenca entre o valor medido da variavel controlada c,”*“* e o valor previsto
pelo modelo é, ;¢ adicionada & equagao I11.12 ao i# periodo de amostragem, para

entdo melhorar a predicdo da resposta da variavel controlada em malha aberta,

equagdo 111.14.
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[
¥ 0

-T+1

= 2 b (A ) et — ¢, (1IL14)

Substituindo a equagio II1.13 na equagdo I11.14 e rearranjando os termos, obtém-

wmwws&&»eqaagao T1L.15: e TP

= e Z[bw} . —b_ Jam, )¢ (111.15)

A equagdo III.15 representa o modelo de convolugdo (modelo interno) utilizado no
controlador DMC para realizar a predi¢do em malha aberta da variavel controlada

conforme variagdes passadas na varidvel manipulada (Am, ).

Da mesma forma, a modelagem de convolugdo pode ser empregada para predizer
o comportamento da variavel controlada em matha fechada, sob agfio do controlador
DMC. A resposta em malha fechada considera os efeitos das variagGes passadas da
variavel manipulada sobre a resposta em malha aberta da variavel controlada,
adicionado os efeitos futuros calculados pelo DMC para variagdes a serem

implementadas na variavel manipulada, denominadas de (Am, )™".

A resposta da varidvel controlada em malha fechada (closed-loop - cl ) €
denominada (¢ ; para o valor do =2 intervalo futuro de amostragem, descrita pela

equacdo III.16, a qual prediz o comportamento da varidvel controlada se NC

variagbes na varidvel manipulada, calculadas pelo controlador DMC, fossem

efetuadas.
NC new
Celj=Coli+ 2 aig(Amy) (I11.16)
k=1 .

Nota-se da equacdo I11.16, que sdo incorporados os efeitos passados do sistema,

através da inclusdo ¢, descrito pela equagdo I1I1.15, ¢ que depende das variagOes

passadas ocorridas na varidvel manipulada (Am, ).



Capitulo I1I - Controle DMC - SISO

tJ
o

I

.4 - ALGORITMO DMC - SISO

A idéia principal dos algoritmos de controle avangado da familia MPC (Controle

Rorizonte futuro de mudangas na variavel manipulada (Am, ) como resultado da

otimizac¢io (minimizacgio) de uma fungio objetivo J, definida na equacfo Iil.17.

s=3le =e, 4 2oy a7

A equagdo I11.17 pode ser melhor visualizada pela incorporagio da equagéo I11.16,

obtendo a equacdo I11.18.

k=]

NP oo NC . 2 , ¢ o
J=Y [c” ~&,.— > a,(Am,) } + f Z{(Amk) ]2 (111.18)

A funcfo objetivo considerada pela equacio III.17 e consequentemente IIL.18, ¢

constituida de dois termos:

1.0 quadrado dos desvio (¢ - ¢, ;) somados sobre NP intervalos de tempo futuro

(horizonte de predi¢do);

2.0 quadrado das variacdes da varidvel manipulada somadas sobre NC intervalos de

tempo futuro, horizonte de controle, multiplicados por um fator 1.

A adigfo da varidvel manipulada dentro da fungdo objetivo multiplicada pelo fator
f ao quadrado, € feita para prevenir modifica¢des bruscas na varidvel manipulada.
Desta forma, este fator facoplado a parte da varia¢do da variavel manipulada dentro
da funcdo objetivo, ¢ definido como fator de supressio para o calculo dos

movimentos da variavel manipulada.

O menor valor de f¢ 0.0 , ou seja, quando ndo ha restrigdes aos movimentos da

variavel manipulada, enquanto que o aumento do valor de f torna o sistema
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amortecido, caracterizando desta forma este pardmetro como sendo um dos

principais pardmetros de projeto do controlador DMC-SISO.

Aplicando 0 meétodo dos minimos quadrados, o qual é descrito em detalhes em

X R X 2 R A A A A B A B B A A A B A b A Jb S dih didiedie i

algoritmo DMC-SISO.

(Am)™ =|4" 4+ 721] 47 -¢.,) | (IIL19)

A equagdo II1.19, representa o ganho do controlador DMC-SISO. Entretanto para
se utilizar este ganho, o qual possui caracteristica de atuacgio “feedback”, deve-se

seguir um procedimento de projeto do controlador para a aplicagio em questdo.

I1l.4.1 - PROJETO E IMPLEMENTAGAO DO CONTROLADOR
DMC - SISO

O projeto do controlador DMC-SISO para aplicagdo em um processo quimico,
deve inicialmente seguir os itens listados abaixo, antes da efetiva implementagio

deste controlador em malha fechada.

111.4.1.1 - Projeto do controlador

1) Obtencio do modelo de convolucdo da varidvel controlada frente a uma

perturbagdo degrau unitaria na variavel manipulada;

2)1dentificar o tempo de resposta da vanavel controlada, o qual pode ser
caracterizado como 0 tempo necessario para obtencgfio de 96 a2 99% do novo estado

estacionario;

3) Analise do tempo de amostragem da varidvel de saida, que sera o tempo de
intervengdo do controlador, quando este nZo for limitado devido ao tempo gasto

pelo proprio instrumento de medida;
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4)De posse do tempo de resposta € do intervalo de amostragem, calcular o
parametro T “Horizonte do modelo”, o qual ¢ o quociente entre o tempo de

resposta e o intervalo de amostragem,;

SISO, conforme um procedimento especifico de estimativa.

6) Montagem do modelo de convolugo a partir do teste degrau, obteng3o da matriz

dinamica A e calcular a matriz ganho do controlador DMC-SISO, equagdo 111-19.

Estes passos, constituem a etapa de desenvolvimento e montagem do controlador
DMC-SISO, podendo-se a partir de entdo iniciar a implementacio do algoritmo de

acordo com a estratégia de controle considerada mais adequada.

111.4.1.2 - Implementagéo do controlador DMC-SISO

Ap0s as etapas de projeto do controlador DMC-SISO, deve-se entdo seguir um
procedimento para implementagdo deste controlador em malha fechada e em tempo

real com o processo a ser controlado.

Os itens descritos abaixo, referem-se as etapas que devem ser seguidas para

implementagdo do controlador DMC-SISO a cada intervalo de amostragem.

1) Calcular os NP valores futuros de ¢, ; da equagio 11L.15. Eles dependem apenas

das T variagdes passadas da varidvel manipulada e do valor medido da varidvel

controlada;

2)Calcular as NC variag¢Ses futuras da varidvel manipulada (Amy)"™", através da

equacdo I11.19, equagdes do controle DMC;
3) Implementar a primeira mudanga calculada, pelo item 2, (Am,)™" ao processo;

4) Ao proximo intervalo de amostragem, medir a variavel controlada e repetir o

procedimento desde a etapa 1.
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111.4.1.3 - Estimativa dos Parametros do controlador DMC

Como pode ser visto pelas equagdes descritas para o controlador DMC-SISQ, este

possui 4 parametros fundamentais de projeto, os quais ditam a qualidade e eficiéncia

modelo, horizonte de predicdo, horizonte de controle e fator de supressdo,

respectivamente.

Tais parametros devem ser cuidadosamente escolhidos, tanto para um determinado
processo, quanto para uma determinada condigfo operacional, requerendo desta

forma um cuidado especial quanto suas estimativas.

Para utilizacdo de qualquer procedimento de estimativas, deve-se inicialmente
definir qual serd o critério para andlise deste procedimento, sendo que tais critérios

podem ser classificados basicamente entre quantitativo e qualitativo.

Dos critérios quantitativos, destaca-se basicamente a analise do valor da Integral
(somatorio) Relativa dos Erros Quadraticos, calculado entre os valores da variavel

controlada e seu respectivo valor de Set-point.

Cabe ressaltar que tal analise quantitativa deva ser realizada e comparada apenas
entre condigdes operacionais semelhantes, e que para quaisquer mudanca, os valores

perdem o sentido de comparagio.

Quanto ao critério qualitativo, mais representativo que o quantitativo em termos
de eficiéncia do controlador e também mais oneroso do ponto de vista operacional,
destaca-se a analise grafica dos perfis dindmicos tanto da varidvel controlada, quanto

da variavel manipulada.

Geralmente os procedimentos quantitativos sfio realizados como uma etapa
preliminar, etapa inicial de estimativa, ¢ o procedimento qualitativo como etapa final

e de refino da determinagdo dos melhores conjuntos de parimetros para uma
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determinada condi¢do operacional, o que nfo caracteriza-se como via de regra.

A seguir sfo apresentados os dois principais procedimentos de estimativa inicial

dos pardmetros do controlador DMC-SISO sem restrigdes.

Procedimento Minimal Prototype Design

O procedimento descrito como Minimal Prototype Design, descrito em Seborg et
al (1988) e proposto por Maurath et al. (1988), caracteriza-se como um
procedimento sistematico para estimativa dos parametros do controlador DMC-SISO

sem restrigdes.

Neste procedimento, aplicam-se variagdes no horizonte de predigdo (NP), fixando
o valor do horizonte de controle no valor unitario (NC = 1) e o fator de supressdo

zerado (f= 0), ou seja, sem repressdo aos movimentos da variavel manipulada.

Nesta primeira etapa, baseando-se em dados quantitativos da Integral Relativa dos

Erros Quadraticos, IREQ, tem-se a estimativa inicial de NP.

No mesmo sentido, mas no intuito da estimativa inicial de f, atribui-se igualdade

entre os valores de NP ¢ NC (NP = NC), variando-se f.

Com relagfio ao horizonte de controle NC, este fica proposto inicialmente como

sendo 60% do valor de NP, inicialmente estimado.

Desta forma tem-se uma estimativa inicial sistematica dos pardmetros do
controlador DMC-SISO sem restrigdes, e que deve passar por uma etapa posterior de
ajuste fino, atraves de analises qualitativas apropriadas, como por exemplo analise

dos perfis das variaveis controla e manipulada.
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Procedimento Classico de Estimativa Inicial dos Parametros do
controlador DMC

Da literatura verifica-se um procedimento classico de estimativa inicial dos

controlador DMC-SISO sem restrigdes e também para versdes mais sofisticadas do

DMC, como por exemplo DMC-MIMO.

Ap6s definido o horizonte do modelo T, o qual ¢ feito segundo as condigdes
dindmicas do sistema € do tempo de amostragem, apresentado no item II1.4.1.1

(Projeto do controlador), calculam-se os pardmetros restantes, a seguir:
NP, Como sendo 60 a 80 % do valor de T:

NC, como sendo 50 a 60 % do valor de NP;

f ajustado conforme o comportamento do sistema, € que nio possui um valor

inicial.

Caracteristicas dos pardmetros DMC

Dos parametros apresentados acima, NP possui uma fun¢@o mais conservativa
com relagdo ao comportamento do processo em malha fechada, ou seja, quanto
maior estes valores, maior € a considera¢io das informages passadas efetuadas na

variavel manipulada, e maior é o comprometimento do modelo em malha aberta.

Com relacfo ao consumo de esfor¢os numéricos do computador, pode-se dizer que
o pardmetro NC exerce maior peso, uma vez que durante a montagem da matriz
ganho do controlador DMC, a matriz que deve ser invertida possui dimensdo NC x
NC. Entretanto tal dificuldade ndo € justificada para o controlador DMC-SISO pois

esta inversdo ¢é feita apenas uma vez e off-line.
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Com relagio ao pardmetro f, fator de supressio, este apresenta-se como um dos
principais pardmetros de ajuste do controlador, pois ele regula a intensidade de
variagdo a ser imposta na variavel manipulada. Este parametro ndo afeta o consumo

de tempo de processamento como os parametros, NP e NC, entretanto cabe ressaltar

a necessidade de ajusta-lo conforme a condigio operacional, principalmente em

casos de grande variabilidade.

1.5 - DESENVOLVIMENTO DO CONTROLADOR DMCGS-SISO

Neste item analisa-se a influéncia da consideragdo de um fator de supressio
variante em fungio do comportamento do processo em malha fechada, funcio
exclusivamente do desvio da varidvel controlada € o seu respectivo valor de

referéncia sef-point.

Esta forma de aplicagdo do controlador DMC-SISO pode ser considerada como
um controlador auto-ajustavel de ganho programado, o qual € descrito na literatura,
para outras configuragdes, por controle gain-schedulling e que para aplicagio neste

processo foi designado de controlador DMCGS-SISO.

A analise do controlador DMCGS-SISO foi implementada considerando valores
crescentes para o fator de supressdo em funcdo do desvio relativo na variavel

controlada e seu valor de referéncia, descrita pela equagéo I11.20.

Set-Point
[yts - yts J

Yts

Re!(ts): 11.20

onde Rel(t) € o desvio relativo entre a variavel controlada e seu respectivo Set-point

no instante de amostragem .
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Para efeitos de mudanga dindmica no valor do fator de supressdo, considerou-se
sempre a soma deste erro relativo durante um intervalo passado de trés tempos de

amostragem, como mostrado na equagdo I11.21 e designado de SOMA:

33

r w W WS we W e we W W e e e e e

SOMA = He!\t}'*' ReELt - Atamostfagem J +Rel(t - 2Atamostragem ) iI1.21

O Quadro II1.1 demostra a forma de variagio do ganho do controlador, fungo do

fator f, em fungdo do desvio médio da vanidvel SOMA.

Desta forma o controlador DMCGS-SISO monta as matrizes ganho do controlador

para cada valor de supressio f, f3, f3, f; € fs, € durante a opera¢do em malha fechada
testa-se a variavel SOMA e as agdes de controle sdo calculadas utilizando o ganho

referente a atual condi¢fo operacional.

Quadro I11.1 - Variag30o do ganho (fungao do fator f) como funcéo do desvio da variavel controlada,

varidvel SOMA

SOMA > 10 % ganho (5) /i
5.0 % < - SOMA <10% ganho (4) fs
2.5%< SOMA <5.0% .ganho 3) 1
1.0 % < SOMA <25% ganho (2) 1

SOMA <1.0% ganho (1) fs

Esta abordagem utilizada no controlador DMCGS-SISO pode ser muito util
quando se trabalha com processos de dindmica complexa, onde ndo se conhece

adequadamente o comportamento dinamico do sistema.

Geralmente atribui-se valores decrescentes de f, f{1)> f{(2)= f(3)= fi4)= f{5), pois
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quanto maior o valor do desvio entre a varidvel controlada e seu respectivo Set-
point, menor devera ser o valor do fator de supressdo f ¢ consequentemente tome

acOes mais rapidas.

Para teste do controlador DMC-SISO, foi considerado um processo fermentativo
para produgdo de etanol em escala industrial, descrito em detalhes no apéndice Al,

juntamente com as condi¢des operacionais estudadas.

Um estudo prévio da andlise do potencial dos controladores DMC, inclusive o
DMC-SISO foi considerado por Dechechi (1996). Neste trabalho s3o mostrados
todos os passos realizados para o desenvolvimento e implementagdo do controlador

DMC-SISO ao processo fermentativo.

Entretanto cabe apresentar alguns dos principais resultados obtidos pela aplica¢do
do controlador DMC-SISO a este processo, assim como realizar uma andlise de seu
desempenho frente ao controlador PID. Este estudo € importante para servir de base

para a implementag¢io do DMC-MIMO, considerado no capitulo IV.

Nas figuras 111.3 e 1I1.4 s3o apresentados os resultados da aplicac@o do controlador
DMC-SISO na malha de controle S(4) por manipulagio da vazdo de entrada de

mosto FO, para perturbagio degrau de + 10% no valor de SO, respectivamente.

Nos resultados que seguem sdio apresentados as condi¢des do processo em malha
fechada utilizando pardmetros otimizados para cada situagdo. Para o ajuste 6timo dos
pardmetros do controlador DMC-SISO utilizou-se do procedimento descrito como

Minimal Prototytpe Design, seguido de uma etapa de ajuste fino por tentativa ¢ erro.
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Figuras I11.3 - Comportamento da variavel controlada S(4) (Figura IT1.3a) e da varidvel manipulada

FO (Figura II1.3.b) para controle regulatorio de degrau de 10% em SO.
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Figuras [11.4 - Comportamento da varidvel controlada S(4) (Figura II1.4.2) e da variavel manipulada

FO (Figura I11.4.b) para Controle regulatorio de degrau de -10% em SO.

Do controle regulatorio verifica-se um comportamento adequado tanto para

variavel controlada, quanto para a variavel manipulada, mantendo o sistema préximo

das condi¢des dtimas de operagio, definidas pelos objetivos de controle.

Além do tipico teste regulatorio aplicado em estudos de controle para avaliagio da

eficiéncia do controlador, realizou-se também a andlise do desempenho do

controlador no modo supervisorio, ou seja, variagio do valor de Set-point.
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O controle supervisério ¢ uma condigdo muito freqliente em aplicagdes de
controle de processos industriais. As Figuras II1.5 apresentam o comportamento das

variaveis controlada e manipulada, frente a uma variag@o fixa no valor de Ser-point

 de S4).
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Figuras H1.5 - Comportamento da vaniavel controlada S(4) (Figura 111.5.a) e da varidvel manipulada

F0 (Figura IIL.5.b) para Controle supervisério de S(4)

Das Figuras I11.5 verifica-se que o controlador DMC-SISO ¢ capaz de acompanhar
eficientemente as variagdes de Set-point impostas ao sistema, demonstrando desta

forma uma perfeita flexibilidade deste controlador para uma ampla faixa operacional.

111.6.1 - COMPARACAO DE DESEMPENHO DMC-SISO x PID

O controle PID aplicado neste processo foi ajustado e testado por Andrieta (1994),
onde aplicou-se um extensivo estudo de estimativas dos pardmetros do controlador

PID para o controle regulatério da malha S(4) por manipulagio de FO para

perturbagdes do tipo degrau em S0.

O principal procedimento de ajuste destes parametros no trabalho citado acima, foi
o proposto por Ziegler-Nichols, obtendo-se um conjunto de pard@metros 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. Os resultados do
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controlador PID utilizando os parametros obtidos por Andrieta (1994) sdo
comparados neste trabalho com os obtidos pelo DMC-SISO sob as mesmas

condic¢des operacionais estudadas, Figura II1.6.

1025 [T NP NG 1
—— DNC [¥=10; NP= B; NC=1; £0.001]

1000 —— PIDe=17.85, 1=0.161,=0.20) 504 P
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oz04 [ e PID {Ko=17 85, 1=0.16,5,20.20]
$= oo 80
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Figuras 111.6 - Comparagéo de desempenhos dos controladores DMC-SISO x PID, para o controle
regulatorio da malha S(4), degrau de +10% em SO. Figura II1.6.a (vanavel controlada) ¢

Figura I11.6.b (variavel manipulada).

Da analise das Figuras II1.6, verifica-se que o controlador classico PID com os
paradmetros obtidos por Andrieta (1994) apresentou melthor desempenho que o obtido

utilizando o controle DMC-SISO com parametros 0timos.

Embora, em principio o controlador PID possa apresentar resultados equivalentes
aos obtidos pelo DMC-SISO, deve-se salientar que quando da aplicagdo do
controlador PID, o sistema torna-se mais sensivel a quaisquer perturbagdes nas
condigdes operacionais, 0 que pode colocar em risco a qualidade de suas atuagdes.
Também deve ser considerado o esforgo de ajuste dos pardmetros do controlador

PID para obten¢do da performance atingida nesta situagdo.

Com relagdo ao controlador DMC-SISO nfo se pode afirmar que este ndo falhe
para bruscas modificagdes nas condi¢bes operacionais, no entanto ¢ interessante
ressaltar que devido aos pardmetros do controlador DMC-SISO serem mais

significativos em termos de a¢fio na malha de controle, como ¢ o caso do fator de
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supressdo, € possivel obter um comportamento mais previsivel com a intervencao
deste pardmetro durante o processo, o que para o PID € extremamente dificil, se néo

inviavel.

aplicou-se um fator de supressdo varidvel, descrito no item III.4, denominado de

DMCGS-SISO.

1.7 - APLICAGAO DO CONTROLADOR DMCGS-SISO

Da mesma forma que para o controlador DMC-SISO, o controlador DMCGS-
SISO, foi desenvolvido para implementagdo no processo fermentativo descrito no
apéndice Al. Os principais resultados da aplicagdo do controlador DMCGS-SISO

desenvolvido sdo apresentados nas Figuras I11.7 a I11.8.

A Figura III.7 apresenta uma comparagdo da variavel controlada S(4), para os
controladores DMC-SISO e DMCGS-SISO, para o caso de controle regulatério de
degrau de 10% em S0.

1.08 -
1 [T:NP;NC; 4
1.04 - e {105 8; 4; 0.001 ] - parfmetros otimos
—e—[10; 8; 1; 0.005 ] - par@metros ndo-0timo
—— Set-Paint
1.00~ —o— Gtimo-GS, £0.003;0,002;0.001;0.0009;0.0008
0.96 1
- ]
)
0.82 4
0.881
0844 g1
0.80 i ¥ T T ¥ T ¥ T T T 1
G 5 10 15 20 25 30
terrpo [h]

Figura I11.7 - Comportamento da varidvel controlada S(4), caso regulatorio, com degrau de 10% em

S0, controle DMC-SISO e DMCGS-SISO.
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Na Figura I11.7 verifica-se que ambos os controladores, DMC-SISO e DMCGS-
SISO, foram semelhantemente eficazes para o caso regulatério estudado de 10 % em
S0. Deste resultado verifica-se entdo que a utilizagdo de fatores de supressio

varidveis em fungdo das condigOes operacionais estudadas ndo  apresentaram

substancial melhora;

Cabe ressaltar que o fato da verificagdo do controlador DMCGS-SISO apresentar
resultado semelhante a0 DMC-SISO indica, entre outros fatores, que os parimetros
otimos do controlador DMC-SISO s@io muito eficazes. Tal resultado ¢ demonstrado
na Figura II1.7 pela comparagio do efeito da utilizagio de um conjunto de

parametros ndo Otimos.

De forma a reafirmar a eficiéncia dos controladores desenvolvidos, a Figura I11.8
apresenta a comparagio dos perfis da varidvel controlada S(4) para os controladores

DMC-SISO e DMCGS-SISO juntamente com o comportamento em malha aberta.

12
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Figuras II1.8 - Comportamento da variavel controlada S(4), caso regulatério, com degrau de 10%

em S0, controle DMC-SISO, DMCGS-SISO e malha aberta.
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Da Figura II11.8 verifica-se que tanto o controlador DMC-SISO quanto DMCGS-

SISO apresentam um comportamento oOtimo comparado ao comportamento do

111.8 - CONCLUSOES

Baseado no processo fermentativo industrial considerado, descrito em detalhes no
Apéndice Al, nas condigbes operacionais estudadas € dos objetivos inicialmente
propostos para esta aplicag¢do, as principais conclusdes do capitulo s@o listadas

abaixo.

Quanto ao controlador DMC-SISO, sio apresentados claramente todas as etapas
necessarias para o desenvolvimento e implementagdo deste controlador a um

processo quimico de porte industrial.

Os resultados obtidos com o controlador DMC-SISO ao processo fermentativo
foram representativos e quando comparados os desempenhos do DMC-SISO com o
PID, sob condigbes idénticas de operagdo, o DMC-SISO apresentou resultados

equivalentes.

Entretanto para o caso SISO regulatorio, ndo se pode descartar as dificuldades do
controlador PID, como a de ajustar trés parimetros de alta interagdo e de dificil
ajuste, enquanto que o DMC possui parametros de maior representabilidade, o que
facilita o processo de estimagao destes parametros, conferindo um maior potencial de

utilizagdo.

Pode-se concluir que esta etapa de desenvolvimento e teste do controlador DMC-
SISO, sem imposicdo de restrigdes operacionais, foi de grande utilidade para

identificar a sensibilidade quanto ao efeito de cada pardmetro de projeto do

R PR

controlador DMC. www

H e et i S NN
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Com relagdo ao controlador DMCGS-SISO, os resultados apresentados pela
variagio do fator de supress@io n3o superaram os efetivos do DMC-SISO com
parametros Otimos para tal situagdo. Entretanto nfio se pode descartar tal ferramenta

para condigdes operacionais criticas, onde a necessidade de um controlador DMC

com ganho programado possa ser util.

Os resultados do controlador DMC-SISO comparados ao DMCGS-SISO

reafirmam todas as qualidades do controlador DMC-SISO desenvolvido.

Como conclusdo final, para um bom entendimento do controle avangado preditivo
DMC deve-se inicialmente partir do projeto de um controlador DMC-SISO, € entio
conhecer todas as suas particularidades de implementacio, dificuldades de ajuste de
seus parametros e analisar seu potencial de utilizagdo em face dessas particularidades

e diﬁculdades.



CAPITULO IV

CONTROLE DMC - MIMO

- Neste capitulo ¢ abordado em-detalhes o desenvolvimento e implementa¢ao do

controlador avangado preditivo DMC multivariavel, descrito por DMC-MIMO. O
controlador DMC-MIMO desenvolvido neste trabalho foi aplicado ao processo
fermentativo de porte industrial para produgio de etanol, j& considerado no capitulo

anterior.

Inicialmente apresenta-se todo o desenvolvimento do controlador DMC - MIMO,
detalhamento matematico, pardmetros fundamentais e roteiro de desenvolvimento, ¢
em seguida os resultados de aplicagio deste controlador ao processo fermentativo, ¢

por fim as principais conclusdes do capitulo.

IV.1 - CONTROLADOR DMC - MIMO

No capitulo IIl foram detalhadas todas as particularidades do DMC-SISO
(monovaﬁa’wel), onde uma variavel de saida “controlada” requer apenas uma entrada

manipulada.

Tal situag¢do, porém, ndo ¢é tipica de muitos processos quimicos, onde duas ou mais
variaveis de saida sfo controladas por duas ou mais varidveis de entrada. Além disso,
todas as varidveis de entrada podem exercer influéncia sobre todas as varidveis de
safda, resultando em processos com multiplas interagdes, o que requer estratégia de

controle avan¢ado multivaridvel para obten¢do dos melhores resultados possiveis.

O controle avangado preditivo DMC ¢ considerado o algoritmo de controle
multivariavel mais utilizado em aplica¢bes industriais de controle, sendo que a
passagem do DMC-SISO para o DMC-MIMO ¢ direta e envolve basicamente
modificagdes na matriz dindmica A, reforgando a importancia de uma etapa inicial

de desenvolvimento e implementacdo do controlador DMC-SISQ, descrito no



Capitulo 1V - Controle DMC - MIMO 4

Tt

capitulo III.

Uma das principais vertentes do DMC-MIMO, é de se usar uma modelagem

dindmica de convolucdo simples e discreta que relacionam as variaveis de saida com

diretamente do processo por variagbes degrau unitdrias nas variaveis de enfrada,
manipuladas e ou perturbagdes medidas. Com este modelo interno, modelo de
convolugdo MIMO, o DMC-MIMO torna-se capaz de considerar a influéncia direta
das interagcOes entre as variaveis envolvidas na malha multivariavel, ou seja, é
considerado o efeito da variagdo de uma determinada varidvel de entrada sobre todas

as variaveis de saida.

O fato da consideragido quanto ao modelo de convolu¢do de todas as interacdes
presentes no sistema multivariavel, ¢ considerado uma das principais vantagens do
controlador DMC-MIMO sobre os controladores SISO e principalmente os
controladores classicos PID, que sdo inerentemente monovariaveis. Desta formé 0s
controladores classicos para serem aplicados a processos multivariaveis devem

- necessariamente passar por procedimentos complexos de desacoplamento de malhas,

e que ndo garante eficiéncia para processos quimicos, em geral.
Iv.2 - MODELAGEM DE CONVOLUQAO - MIMO

Para sistemas multivanidveis, sistemas MIMO (multiplas entradas e miltiplas
saidas), o desenvolvimento da modelagem de convolugdo multivariavel para o
algoritmo DMC-MIMO ¢ similar ao desenvolvido para o controlador DMC-SISO,
com mudanca na dimens&o dos modelos ¢ na possibilidade de inclusdo de varidveis

de entrada ndo manipuldveis, o que sio chamados de sistemas multivaridveis

desbalanceados.

O sistema de equa¢des mostrado na equagdo IV.1, é um exemplo da extrapolacdo

da equa¢do 111.4, para um tipico sistema multivaridvel 2x2, ou seja, duas variaveis
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controladas por duas varidveis manipuladas.

51135111&11} +by o 14m) 1
bx 1,70 1+ +1>1,1,z NCAm NC +b1 2,i8my 1 +..4by 2 i NCAMY NC
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(IV.1)

Generalizando o conjunto de equagOes apresentadas pela equagdo IV.1, para um

sistema multivariavel de NVI varidveis de entrada, por NVO variaveis de saida, tem-

se a equagdo IV.2.
NVI T

Cloi= 2 2bpofiiv1-kAmp av.2)
Ii=1k=1

onde: fo representa o indice da variavel de saida, e Ji representa o indice da variavel

de entrada considerada no sistema multivariavel.

De forma analoga para sistemas SISO, equacdo III.11, com relagdo ao modelo de

convolugdo escrito na forma dos elementos da matriz dindmica A, tem-se a equagao

V.3,

NVI T
Cloi = 2 2000 LiikAmpk (IvV.3)

li=1k=1
Cabe ressaltar que para todo desenvolvimento da modelagem de convolugio para
um sistema multivariavel, NVI representa o numero de varidveis de entrada do
sistema considerado, e neste numero estdo contidos tanto as varidveis manipuladas

quanto as perturba¢des medidas, ou seja, NVI = NVM + NVIP,
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onde NVM - representa o nimero de variaveis manipuladas e NVIP - o numero de

variaveis de entrada medidas e ndo manipulaveis (perturbagdes medidas).

A incorporagao das varidveis de entrada, perturbagdes medidas, dentro do modelo

a rapncidnde antw‘ipaﬁv.ﬂ

“feedforward”, além da caracteristica “feedback” inerente, como € descrito por

Cutler (1982), que considera estes sistemas multivariaveis de “desbalanceados”.

Aplicando a mesma metodologia descrita para o modelo de convolugdo SISO,
incorpora-se o desvio dindmico entre as variaveis controladas previstas pelo modelo

de convolugao e os valores medidos a cada intervalo de amostragem.

A equacdo IV.4 representa as previsoes dos valores das variaveis controladas num
instante de amostragem, a partir da equagfo IV.2, andloga a equacdo 111.13, caso
SISO.

NVI =

ro0 = Zlgbb .y (IV.4)

As previsdes das variaveis de saida, equac@o IV.4, sdo devidas exclusivamente as
variagcdes ocorridas nas varidveis de entrada sobre os T intervalos passados,

horizonte do modelo.

Da mesma forma que para o caso SISO, incorpora-se na equacio IV.2, o desvio
entre os valores medidos das varidveis controladas e os previstos no instante de
amostragem pela equagfio IV .4, e rearranjando obtém-se a equagfo IV.5, similar a

equacao II1.15.

A‘T
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A equagdo IV.5 representa o modelo de convolugio para um sistema multivariavel

de dimensfo [ NVO x NVI ], para respostas em malha aberta a um instante futuro i
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qualquer. considerando apenas as T variag¢bes passadas nas variaveis de entrada.

Da mesma forma que para o caso SISO, obtém-se o modelo de convolugio para o

sisterna em malha fechada, sendo este descrito pela equagao IV.6.

NFT -

é;olz c]o i + Z Z [a]o Fiik :KAm]: k )m—’" V.6

fi=} k=1

Desta forma, obtém-se os modelos de convolugdo para um sistema MIMO, em
malha aberta e malha fechada, equacdes IV.5 e IV.6, respectivamente, e estas

equagdes sio as utilizadas no projeto do controlador DMC-MIMO.
IV.3 - ALGORITMO DMC - MIMO

A funcdo objetivo para o controlador DMC-MIMO ¢ a mesma definida para o
DMC-SISO ¢ descritas pelas equagdes II1.17 e II1.18, entretanto utilizando-se as

equacdes IV.5 e IV.6, como equagdes do modelo de convolugdo para malha aberta e

malha fechada, respectivamente.

A aplicag@o do método dos minimos quadrados do controlador DMC-MIMO
segue a mesma metodologia descrita em Luyben (1989) e a equagio resultante para o

calculo da matriz ganho do controlador DMC-MIMO ¢ descrita pela equagao IV.7.

L A+ f IT (cjf éot ) (IV.7)
Detalhes das equag¢des do algoritmo DMC-MIMO

Observando a equagdo IV.7 e a equaclo IIL.19, verifica-se que as duas sfo
idénticas, entretanto elas possuem diferencas marcantes quanto a implementacéo, e

que a literatura ndo mostra tdo claramente estes detalhes.

Com relag@o a matriz dindmica A utilizada na equagio I'V.7, esta possui dimensédo

de [NVO x NP , NVM x NC], onde NVO ¢ o nuimero de variaveis controladas e
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NVM é o numero de varidveis manipuladas, que é menor ou igual ao numero de

variaveis de entrada da malha multivariavel considerada.

Esclarecendo melhor, a matriz dindmica A possui numero de linhas igual ao

nroduto.do niimero.de vanaveis controladas-pela.dimensio.do.horizonte de pr
) o

enquanto que o0 numero de colunas ¢ o produto do niimero de varidveis manipuladas

pela dimens@o do horizonte de controle.

Cabe ressaltar que para a montagem da matriz ganho do controlador DMC-MIMO,
o efeito das variaveis de entrada medidas e ndo manipuladas (perturbacdes medidas)
ndo sdo consideradas, embora sejam incorporadas dentro do modelo de convolugao
para previsdes em malha aberta. Isto € demonstrado pelo fato da dimensgo da matriz

A, possuir dimens@o [ NVO x NP, NVM x NC ] e nao [ NVO x NP, NVIx NC ].

Outro detalhe importante, € com relagio a equacdo I'V.5, onde o vetor da variavel

controlada prevista pelo modelo de convolugiio em malha aberta, possui a dimensio

de um vetor, de numero de linhas igual ao produto do numero de variaveis
controladas pela dimensio do horizonte de predi¢do, ou melhor, dimensio [ 1 , NVQO
x NP ]. Ou seja, monta-se este vetor inicialmente com as NP previsdes da primeira
variavel controlada, as préximas NP linhas com as previsdes da segunda varidvel

controlada e assim sucessivamente.

Os parametros do controlador DMC-MIMO, T, NP, NC ¢ f seguem 0 mesmo
significado ja detalhado para o controlador DMC-SISO do capitulo III. Entretanto
deve-se ter o cuidado de escolher bem o pardmetro T, pois este deverd contemplar a
variavel de resposta mais lenta, e isto poderd causar alguns problemas de

identificagdo do melhor conjunto de pardmetros a ser utilizado.
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IV.3.1 - PROJETO E IMPLEMENTAGAO DO CONTROLADOR
DMC - MIMO

545508 descritos Tos  Tespectivos itens: projeto do controlador BVEMIMO &

implementagio do controlador DMC-MIMO, os quais sdo muito parecidos com os
apresentados para o controlador DMC-SISO, descrito no item I11.3.1, adicionando-se
o fato do aumento do numero de varidveis envolvidas na malha de controle

multivariavel.
Projeto do controlador DMC-MIMO

1) Obter os coeficientes do modelo de convolugdo de cada varidvel controlada
frente a uma perturbagdo degrau unitaria em cada variavel de entrada influente.
Isto significa perturbar na forma de degrau unitério cada variavel de entrada e
analisar ©0 comportamento dindmico de todas as varidveis de saida

influenciadas.

2) Identificar o tempo de resposta de cada varidvel controlada, e estabelecer um
valor comum a ser utilizado para a matha multivariavel de forma a obter o valor
do parametro T ‘horizonte do modelo’. O tempo de resposta devera
compreender o tempo necessario para que a variavel de saida mais lenta atinja
95 a 99% do novo valor de estado estacionario, o que nio ¢ uma condi¢do

necessaria de ser satisfeita, entretanto deve ser analisada.

3) Analise do tempo de amostragem das varidveis controladas, que sera o tempo
de inter%fenc;ﬁo do controlador, quando este ndo for imposto pelo tempo gasto
pelos instrumentos de medidas, e que para o caso MIMO devera ser um valor

comum para todas as variaveis de saida.

4)De posse do tempo de resposta do sistema e do intervalo de amostragem,
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calcular o peardmetro T “Horizonte do modelo”. o qual € o quociente entre o

tempo de ressposta e o intervalo de amostragem.

5)Montar o m.odelo de convolugdo das variaveis da malha multivaridvel, a partir

aus, 4 matiiz dinamica A e calcular a matriz ganho do

controlador DMC-MIMO, equagio IV-7.

Implementacdo do controlador DMC-MIMO

Apés feita tod as as etapas de projeto do controlador DMC-MIMO, deve-se entéo
seguir um proceciimento para a sua implementagdo em malha fechada e em tempo

real com o processso a ser controlado.

O itens descritos abaixo referem-se as etapas que devem ser seguidas para

implementagdo d o controlador DMC-MIMO, a cada intervalo de amostragem.

1) Calcular os NP valores de E?‘I .

0,1 da equacdo IV.5. Eles dependem apenas das

variagdes pass adas das variaveis de entrada e dos valores medidos das varidveis

controladas.

2) Calcular ass NC variacOes futuras de todas as variaveis manipuladas (Am,)™",

através da equaagdo IV.7;

3) Implementar no processo a primeira mudanga calculada, pelo item 2, para cada

variavel manipulada, (Am,)"".

4) No proxim o intervalo de amostragem, medir a variaveis controladas € repetir o

procedimento clesde a etapa 1.
Consideragdes importantes sobre o controlador DMC-MIMO

Com relacdo aas consideragdes importantes citadas ao controlador DMC-SISO,

item I11.3.1, estas s@o validas também para o controlador DMC-MIMO, adicionando-
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se a imposigdo de restrigdes as variaveis manipuladas.

A consideracdo de incorporagdo de restrighes as varidvels manipuladas sio

necessarias devido as caracteristicas dinamicas dos elementos finais de atuago, que

geralmente sdo valvulas. de_control

ultrapassados.

No DMC-MIMO desenvolvido as restrigdes ndo sdo incorporadas diretamente na
minimizagdo da funcio objetivo, elas sdo aplicadas as implementagdes dos
movimentos das variaveis manipuladas calculadas pelo controlador DMC-MIMO.
Realizam-se todos os célculos de movimentagdo das varidveis manipuladas da
mesma forma que para o controlador DMC-SISO e entdo tais variagdes sfo testadas
com relacdo aos limites maximos de varia¢do, bem como dos mdaximos valores
possiveis de varia¢io. Caso haja violagdo destes limites, a variavel manipulada sera o

valor correspondente ao limite superior ou inferior imposto.

No controlador DMC-SISO descrito no capitulo II, as restrigbes operacionais nio

foram consideradas diretamente, ficando a cargo da manipulagfo dos pardmetros

fundamentais do controlador assegurar o desempenho do sistema em malha fechada.

IV.4 - APLICAGCA O DO CONTROLADOR DMC-MIMO

O sistema de controle proposto e aplicado ao processo fermentativo, consiste
basicamente de um controlador DMC multivariavel, DMC-MIMO, capaz de s
aplicado a sistemas de varias variaveis de entrada, manipuldveis ou nio, com v&'
varidveis de saida, variavels controladas, o que sfo considerados sist

desbalanceados.

A incorporagdo de variaveis de entrada nfo manipulaveis a formu’
controlador multivariavel, que s3o perturbagbes medidas, possibilita a ¢

“feedforward” do conxtrolador DMC-MIMO.
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Além das caracteristicas multivariaveis do controlador DMC-MIMO, o
controlador desenvolvido e aplicado neste trabalho foi feito de forma a considerar a
dinamica lenta caracteristica destes sistemas fermentativos de grande porie, a fim de

se obter alto desempenho operacional mesmo na consideragdo de um elevado tempo

de atraso nas medidas das varidveis controladas. O atraso considerado nos
instrumentos de medida, representa o tempo necessario para que um cromatografo
operado em linha com o processo realize analises de agucares em uma unidade

industrial deste porte.

O software de controle multivaridvel desenvolvido permite também a
considera¢do diferenciada do valor do fator de supressio para cada variavel
manipulada. Isto permite uma maior flexibilidade ao software de se trabalhar com
variavels manipuladas de efeitos muito diferenciados, como sio o caso da vazdo de

alimentagdo (F0) e da Razdo de refluxo (RR).
IV.4.1 Variaveis Controladas

No sistema fermentativo estudado, o principal objetivo de controle é a manutengio
de alto nivel de rendimento e de produtividade sem perda de matéria prima, ART, na
saida do sistema. Desta forma controla-se o sistema estudado basicamente com dois

conjuntos distintos de malhas de controle:

1. Um conjunto de malhas SISO de controladores classicos proporcionais cuja
finalidade é manter constante a temperatura dos fermentadores através da

manipulagdo das vazdes de refrigerante para cada fermentador.

2. A malha principal, multivariavel, que controla as concentragdes de ART de saida
do 1° e do 4° fermentador, S(1) e S(4), respectivamente, medidas com atraso 12

minutos.

O controle das varidveis, S(1) e S(4), mesmo sendo semelhantes, possuem

objetivos diferenciados.
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O controle de S(1) busca antecipar as agdes de controle no sistema para evitar um
aumento da concentragio de ART na saida do 4° fermentador, enquanto que o

controle de S(4) tem como objetivo principal evitar a perda de matéria prima

de substrato pode ditar a viabilidade econémica do processo.
IV.4.2 Variaveis de Entrada

As variaveis de entrada consideradas no presente estudo do controlador DMC-
MIMOQO ao processo fermentativo estudado, podem ser divididas em variaveis

manipuladas e nio manipuladas (perturbacdes medidas).

Variaveis manipuladas: As variaveis manipuladas neste processo estudado foram a
vazio de entrada de mosto, F0, e a razdo de refluxo de células, RR. A estas variaveis
manipuladas foram aplicadas restricdes que buscaram atender as condigoes reais de
operagdo e de implementagfo. Estas restrigdes foram aplicadas de duas formas: sobre
a intensidade de variacio de cada variavel separadamente, ¢ sobre seus valores

limites fisicos inferiores e superiores.

As restrigdes impostas foram também necessarias, devido a grande influéncia que

a manipula¢8o da razdo de refluxo impde ao sistema em malha fechada.

Variaveis ndo manipuldveis (perturbacdes medidas): A consideragdo destas

varidveis procura respeitar as condi¢les de operagdo que ocorrem na pratica
industrial, especificamente as perturbagdes que efetivamente ocorrem em uma
Destilaria de Alcool, tais como varia¢Ses na concentracio de ART na alimentacio de
mosto, S0, oscilagdes da temperatura ambiente (Tje), a qual afeta diretamente a
temperatura da agua de refrigeracio e também a temperatura de alimentagdo do
mosto (T0). A estas variaveis de entrada foram impostas perturbacdes dindmicas
para testar o controlador DMC-MIMO com estas vanaveis sendo consideradas em

sua formulacio, ou seja, teste do controlador DMC-MIMO desbalanceado.
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Os perfis de variagdo das varidveis SO, Tw e Tje podem ser observadas na Figura
IV.1, os quais foram de igual formato e intensidade para todas as trés variaveis

perturbadas, sobre os valores de referéncia de cada uma especificamente.

8. | —e— Degrau %
! —x—— Referéncia; zero

degrau %
u Tje, 'ro’ m 7"
*Pi. *?‘

r'pc::

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50
tempo[h]
Figura IV.1 — Intensidade das variagdes relativas impostas as vanaveis SO, Tje e TO.

As varia¢des nas variaveis de entrada SO, Tw e Tje, podem ocorrer em periodos
diferenciados, tanto durante um dia, no caso da temperatura, bem como de forma
sazonal, como pode ser o caso tanto da temperatura, como da concentracdo de ART
no mosto, que varia conforme a qualidade da cana. Dai entdo a necessidade de testar

a eficiéncia do controlador DMC-MIMO para estas possiveis variagdes mnas

condi¢des operacionais.

IV.5 - RESULTADOS

O controlador DMC-MIMO foi implementado ao processo fermentativo descrito
em detalhes no apéndice Al, onde sio apresentados todas as condigdes operacionais

consideradas.

O controle regulatorio do controlador DMC-MIMO ao sistema fermentativo foi

implementado de duas formas diferenciadas:
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1. Considerando um sistema balanceado 2x2. ou seja, duas variaveis controladas por
duas variaveis manipuladas, sendo que o sistema foi perturbado de forma degrau
unitaria na concentra¢do de alimentagdo de mosto (SO), da mesma forma que

testado para o caso monovariavel.

2. Considerando um sistema desbalanceado., diferente do tipico 2x2 encontrado na
literatura, ou seja, além das duas varidveis controladas € das duas varidveis
manipuladas, considerou-se adicionalmente trés variaveis de entrada medidas ao
sistema. Neste sentido o sistema desbalanceado foi caracterizado por um software
DMC-MIMO de dimensio 5x2, ou seja, cinco variaveis de entrada ( 2

manipuladas € 3 perturbagdes medidas), controlando S(1) e S{4).
IV.5.1 — Controle DMC-MIMO 2x2

A etapa de teste do controlador multivaridvel DMC-MIMO foi inicializada pelo
teste do controlador DMC-MIMO 2x2, ou seja, considerando apenas as duas

variaveis controladas, S(1) e S(4), através da manipulagio de FO e RR.

Para tanto fez-se entdo uma etapa do projeto do controlador para esta situagio
especifica através de perturbagdo degrau unitiria na concentracdo de mosto na

alimentagio, SO.

A seguir sdo apresentados a etapa de projeto dos parametros do controlador para
esta situacdo e também os resultados obtidos pelo controlador DMC-MIMO 2x2

aplicado ao processo fermentativo industrial.

IV.5.1.1 - Parametros de Projeto do Controlador DMC-MIMO

Para teste do controlador DMC-MIMO, aplicado nos dois casos distintos, DMC-
MIMO 2x2, quanto DMC-MIMO 5x2, os parametros de projeto do controlador
DMC foram cuidadosamente escolhidos e os parametros 6timos foram determinados

apos extensivas simulagdes.
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A estimativa 1nicial dos parametros do controlador DMC foi baseada no
procedimento classico de estimativa inicial, descrita para o controlador DMC-SISO,

passando por um procedimento de refino baseado nas condigbes operacionais do

- sistema em malha fechada.

A seguir sdo descritas as etapas iniciais de ajuste dos parametros do controlador

DMC-MIMO.
T - Horizonte do modelo:

O intervalo de amostragem neste processo € definido através do tempo de atraso
imposto as varidveis controladas, no caso S(1) e S(4), sendo constantemente
analisadas por um cromatdgrafo em linha. O parametro T foi baseado apenas na
resposta dinamica do sistema frente a perturbagdo degrau unitaria nas varidveis de
entrada. Com 1sto veriﬁcowsé que 30 intervalos de amostragem, satisfez

adequadamente tal comportamento dindmico, caracterizando 6 horas de processo.
NP - Horizonte de Predicdo

Pelo procedimento adotado este poderia se estabelecer entre 50 a 60% do valor de
T, e para os estudos do controlador DMC-MIMO, NP foi estabelecido em 15

intervalos de amostragem.
NC - Horizonte de controle

Para NC, o valor sugerido ¢ de 30 a 60 % do valor de NP, € nos estudo realizados

NC foi estabelecido em 5 intervalos de amostragem.
[ - Fator de supressdo

De posse dos demais pardmetros de controle fez-se entdo o ajuste do parametro f,
sendo que tal ajuste fo1 realizado paralelamente ao estabelecimento das restrigdes

impostas as variagdes nas variaveis manipuladas. Especificamente para o controle
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DMC-MIMO 2x2 para controle regulatorio de perturbacio degrau 5% em S0, o valor

do fator de supressao foi analisado de forma separada para cada variavel manipulada.

Neste sentido o fator de supressdo utilizado a principio foi de 1.0 € 0.1 para cada

variavel manipulada separadamente.
Restrigdes as varidaveis manipuladas:

Com relagdo ao estabelecimento de restricdbes ao movimento das variaveis
manipuladas, buscou-se simular condigdes reais onde os elementos finais de atuagio,
no caso valvulas de controle possuem limites bem especificos, tanto na velocidade
de movimenta¢do quanto nos limites superiores ¢ inferiores de operagdo. Neste
sentido no quadro IV.1 s3o apresentados os limites aplicados as varidveis

manipuladas neste trabalho.
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Quadro IV.1 - Restrigdes aos movimentos das variaveis manipuladas, relativas aos

valores de referéncia

Variagfo Variagio Limite Limite

maXia [ MifAima ] maximo - | minimo
Vazio de alimentagéo FO 0.5% -0.5% 150 % 50 %
Razdo de Refluxo RR 0.05% -0.05 % 110 % 90 %

Valores de referéncia: FO=100m>® /h; RR=10.30

1V.5.1.2 - Resultados DMC-MIMO 2X2

As Figuras V1.2 a VL7, apresentam o comportamento do sistema fermentativo

estudado quando submetido a perturbacdo degrau unitaria de 5% sobre o valor de

referéncia da concentracdo de ART no mosto da alimentagio, tanto em matha aberta

quanto sob ag¢do do controlador DMC-MIMO 2x2.

Nestas figuras sdo apresentados os perfis das varidveis controladas ¢ manipuladas,

bem como das varidveis secundarias, produtividade e rendimento, controlados

através do DMC-MIMO 2x2 (balanceado), sendo S(1) e S(4) as variaveis controladas

e FO e RR as variaveis manipuladas.
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Figura V1.2 - Comportamento de S(1) para controle DMC-MIMO 2x2 (degrau 5% S0),
analise de f{1) = fiF0) e f2)=f(RR) e comparacio com o sistema em malha aberta.
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Figura V1.3 - Comportamento de S(4) para controle DMC-MIMO 2x2 (degrau 5% S0),
analise de f{1) = fiF0) e fi2) = f(RR) e comparagio com o sistema em malha aberta
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Figura V1.4 - Comportamento de FO para controle DMC-MIMO 2x2 (degrau 5% S0),
anilise de f{l1) = fiF0) e fl2) =f(RR})
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Figura V1.5 - Comportamento de RR para controle DMC- 2x2 (degrau 5% S0), andlise
de i1} = fi¥0) e fi2) =f(RR)
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Figura VL6 - Comportamento do Rendimento para o controle DMC-MIMO 2x2
(degrau 5% S0), andlise de f{1) = fAF0) e A2)=f(RR)
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Figura V1.7 - Comportamento da Produtividade para controle DMC-MIMO 2x2
(degrau 5% S0), analise de f{1) = fAFO) ¢ £2)=f(RR)



Canitulo IV - Controle DMC - MIMO 61

Os resultados apresentados nas Figuras V1.2 a V1.7, demostram além da boa
eficiéncia do controlador DMC-MIMO, que n3o houve diferenca significativa com a
utilizag@o de fatores de supressdo diferenciados para cada variavel manipulada, e que

o valor de AF0)=1.0 mantém o sistema bem controlado e ndo oscilatorio, enquanto

que fARR) entre 1.0 e 0.01 ndo apresentam diferencas significativas.

O fato do fator de supress@o da razdo de reciclo, f{lRR), nfo apresentar tanta
influéncia quanto da vaz&o de alimentag@o de mosto, f{F0), pode também ser devido
as proprias restri¢des impostas as variagdes da razdo de refluxo (RR) consideradas

neste trabalho.

Os resultados apresentados pelo comportamento dos valores médios de
rendimento € de produtividade, puderam imdicar que mesmo em malha aberta o
sistema apresenta uma alta produtividade, entretanto com menores rendimentos do

que em malha fechada.

Desta forma o que se verificou foi que o controlador DMC-MIMO conseguiu
satisfazer os principais objetivos de controle impostos ao sistema, que s3o
basicamente a manutengdo de baixos niveis de S(4), concentragdo de substrato na
saida do sistema, garantindo tanto uma alta concentragdo de etanol como a redu¢do
de perdas de substrato. Estes resultados s@o expressos pela obtencdo de maiores

rendimentos em malha fechada do que em malha aberta.

Pode-se verificar entdo que para uma perturbacfio degrau na concentragdo de ART
no mosto, o controle DMC-MIMO desenvolvido apresentou bons resultados, frente

ao comportamento em malha aberta, mesmo com atraso nas medidas de ART.

De posse dos resultados apresentados pelo controlador DMC-MIMO 2x2 e da
experiéncia adquirida, desenvolveu-se o controlador DMC-MIMO 5x2 para operar
sob condi¢cbes extremas de operacdo, considerando variagdes dinamicas e

significativas em variaveis de grande sensibilidade. Neste estudo considera-se ainda
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o efeito da inclusdo ou ndo destas variaveis de entrada (perturbagdes medidas) no

controlador DMC-—MIMO 5x2.

IV.5.2 - DMC-MIMO 5x2

Nos resultados apresentados a seguir sio mostrados o comportamento das
varidveis controladas S(1) e S(4), tanto em malha aberta (sem a¢io do controlador),

quanto em malha fechada, pelo controlador DMC-MIMO.

Os resultados apresentados para o controlador DMC-MIMO, foram comparados
de duas formas distintas, DMC-MIMO 5x2 ¢ DMC-MIMO 2x2, ou seja, quando o
algoritmo incorpora as medidas dos valores das variaveis de entrada, perturbagdes
. medidas, dentro da formulagio multivaridvel e quando n3o as considera,
respectivamente. Desta forma € possivel analisar o efeito da capacidade antecipativa

(feedforward) do DMC-MIMO.

Além dos resultados das varidveis controladas, sio mostrados os comportamentos
dindmicos do rendimento e da produtividade do sistema, varidveis secundarias que
sofrem agdo direta tanto do comportamento das varidveis controladas, como das
variaveis manipuladas. Estas varidveis demonstram o comportamento global do
sistema permitindo uma melhor visualizacio da eficiéncia do controlador ndo apenas
com relagdo as variaveis controladas, mas sim dos reais objetivos impostos ao

processo em malha fechada.

1v.5.2.1 - Parametros de Projeto do Controlador DMC-MIMO 5x2

O procedimento de estimativa inicial para teste do controlador DMC-MIMO 5x2
(desbalanceado), seguiu os mesmo procedimentos adotados para o controlador
DMC-MIMO, sendo inicialmente escolhidos e apés extensivas simulagbes foram

determinados os melhores conjuntos de pardmetros do controlador, quadro IV.2.
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Quadro V.2 - Parametros utilizados no controle DMC-MIMO (desbalanceado)

NC f

0.01

Restricées as variaveis manipuladas:

Com relacdo ao estabelecimento de restrigdes ao movimento das variaveis
manipuladas, buscou-se simular condig¢des reais onde os elementos finais de
controle, no caso valvulas de controle possuem limites bem especificos, tanto na
velocidade de movimentacdo quanto nos limites superiores e inferiores de operagio.
Neste sentido na tabela IV.1 s8o apresentados os limites aplicados as variaveis

manipuladas neste trabalho.

Tabela IV.1 - Restri¢des aos movimentos das variaveis manipuladas, relativos aos

valores de referéncia

Variagdo | Variagdo Limite Limite
maxima minima maximo minimo
Vazio de alimentacdo FO 2.5% -25% 130 % 70 %
Razdo de Refluxo RR 2.5% -25% 130 % 70 %
Valores de referéncia: FO=100m?/h; RR=0.30

iV.5.2.2 - Perturbagées Dinamicas em S0

As Figuras IV.8 e IV.9 representam o comportamento das varidveis controladas
S(1) e S(4), respectivamente, para condigdes do sistema operando em matha fechada
(DMC-MIMO) e malha aberta, com o sistema fermentativo sofrendo perturbacdes

dinamicas apenas na concentracido de ART na alimentacio de mosto, SO.
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Figura IV.8 - Comportamento de S(1) para controlador DMC-MIMO 5x2, DMC-MIMO 2x2 ¢

malha aberta. Perturbacdes dindmicas em S0.
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Figura IV.9 - Comportamento de S(4) para controlador DMC-MIMO 5x2, DMC-MIMO 2x2 ¢

matha aberta. Perturbagdes dindmicas em SO.
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Dos resultados apresentados pelas Figuras IV.8 e IV.9, pode-se verificar que a
variagio dindmica da concentragio de ART no mosto, SO, possui uma forte
influéncia nas varidveis controladas € que o controlador DMC-MIMO ¢ capaz de

manté-las préximas aos “set-point”.

Com relagdo a incorporagdo da variavel de entrada, SO, dentro da formulagdo do
DMC-MIMO, verificou-se uma melhora substancial no comportamento das variaveis
controladas, e que principalmente no inicio do processo foi bem antecipativa,
justificando desta forma a proposta de utilizagdo do controle DMC-MIMO

desbalanceado.

1V.5.2.3 - Perturba¢cées Dinamicas Independentes em Tw e Tje

As Figuras IV.10 ¢ IV.11 apresentam o comportamento das varigveis controladas
do sistema S(1) e S(4), respectivamente, sob operagdes em maltha fechada (DMC-
MIMO) e malha aberta, considerando o sistema como sendo perturbado

dinamicamente por Tw e Tje, separadamente.

Da mesma forma que para perturba¢des dindmicas na concentra¢do de ART no
mosto, SO, o controlador DMC-MIMO, mostrou-se muito eficiente frente a
perturbagdes em Tw ¢ Tie. Também pode ser dito que a incorporacdo das
perturbacdes dinamicas das varidveis temperaturas, Tje e Tw, dentro da formulagio
do controlador DMC-MIMO produziu melhores resultados, com sensivel diminui¢do

do desvio em relacdo aos “set-point”.
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Figura IV.10 - Comportamento de S(1) para controlador DMC-MIMO 5x2 e malha aberta.

Perturbagdes dinamicas em Tw e Tje separadamente.
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Figura 1V.11 - Comportamento de S(4) para controlador DMC-MIMO 5x2 e malha aberta.

Perturbacdes dindmicas em Tw e Tje separadamente.



Capitulo IV - Controle DMC - MIMO 67

Das Figuras IV.10 e IV.11, pode-se verificar que a influéncia da variagio
dindmica da temperatura ambiente, Tje, afeta substancialmente o comportamento das
varidveis controladas, mesmo em malha fechada, e de intensidade muito superior a

- variag@o da temperatura de entrada do mosto Tw.

Embora as Figuras IV.10 e IV.11, mostrem apenas o comportamento das variaveis
controladas, verificou-se o mesmo comportamento para a produtividade e

rendimento nestas condi¢des operacionais.

Os resultados apresentados nas Figuras IV.10 e IV.11 refletem bem a necessidade
da incorporacdo do conhecimento de variaveis de entrada medidas a formulago do

controlador DMC-MIMO, desde que sejam efetivamente medidas.

Neste sentido fez-se entdo uma variagdo conjunta das principais variaveis de
entrada que afetam o comportamento do processo fermentativo industrial

considerado, a saber, S0 e Tje.

IV.5.2.4 - Perturbacées Dindmicas Simultaneamente em S0 e Tje

As Figuras IV.12 e 1V.13 demonstram o desempenho do processo em malha
fechada (controle DMC-MIMO) e malha aberta, considerando o sistema como sendo
perturbado dinamicamente pela concentragio de ART no mosto, S0, e pela

temperatura ambiente Tje, simultaneamente, conforme a Figura V.1,
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Figura IV.12 - Comportamento de S(4) para controlador DMC-MIMO 5x2, DMC-MIMO 2x2 e

malha aberta. Perturbagdes dinamicas em S0 e Tje simultaneamente.
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Figura IV.13 - Comportamento de S(1) para controlador DMC-MIMO 5x2, DMC-MIMO 2x2 ¢

malha aberta. Perturbacdes dinamicas em SO e Tje simultaneamente.
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Dos resultados apresentados pelas Figuras IV.12 e IV.13, verifica-se que o
controlador DMC-MIMO 5x2 apresentou bons resultados, mantendo as duas

variaveis controladas proximas aos seus respectivos sef-points.

Na Figura IV.12 ob

variavel controlada S(4) proxima ao seu set-point melhor que em malha aberta, mas
pior que o DMC-MIMO 5x2. Entretanto a Figura IV.13 demonstra que o controlador
DMC-MIMO 2x2 apresenta elevados off-set quando comparados com o DMC-

MIMO 5x2, e em alguns casos maiores que em malha aberta.

Com relagdo a incorporagdo das variacdes dindmicas das variaveis de entrada nio
manipulaveis no algoritmo DMC-MIMO, SO e Tje, nota-se entdo uma melhora
efetiva no comportamento do sistema em malha fechada, proporcionando uma
diminuicéo efetiva dos altos picos nos valores das variaveis controladas, resultados

representativos da capacidade antecipativa desta metodologia multivariavel.

As Figuras IV.14 e I'V.15 apresentam o comportamento dindmico do rendimento ¢
da produtividade, respectivamente, como resultado do sistema em malha fechada

sofrendo perturbac¢des dindmicas em SO e Tje.
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Figura 1V.14 - Comportamento dindmico do Rendimento do processo para controlador DMC-

MIMO 5x2, DMC-MIMO 2x2 e malha aberta, para perturbagdes dinfmicas em SO ¢ Tje

simultaneamente.

8,1-
8,0
7.9
7,84
7.7
7.6
7,5+
7.4-

Produtividade

7,3
7,24
7,1+

—eo— Prod. - DMC - 5x2
—%— Prod. - DMC - 2x2
—o— Malha aberta

7,0

0

"5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

tempo[h]

Figura IV.15 - Comportamento dinamico da produtividade (g/lt h) do processo para controlador

DMC-MIMO 5x2, DMC-MIMO 2x2 e malha aberta, para perturbagdes dindmicas em SO e

Tje simultaneamente.
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Com relagdo aos resultados de rendimento e de produtividade, verificou-se que o
rendimento € afetado negativamente em malha aberta, enquanto que a produtividade

sofre uma pequena redugio. Entretanto, os resultados obtidos sdo coerentes com o

__objetivo inicial de controle, que é a redugio da perda de ART na saida do sistema, ou

seja, manter baixa a concentracio S(4).
IV.6 - CONCLUSOES

Baseado no sistema fermentativo considerado, nas condigdes operacionais
estudadas e nos objetivos iniciais propostos de aplicagdo do controlador DMC-

MIMO, as principais conclusdes sio:

¢ As condi¢des operacionais estudadas buscaram simular condigdes extremas de
trabalho de um sistema fermentativo para producfo industrial de etanol, as quais

levam a uma sensivel diminuigido do desempenho do processo em malha aberta.

e Mesmo sob condi¢gdes operacionais severas e com alto tempo de atraso nas
medidas das varidveis controladas, o controle DMC-MIMO manteve o sistema
proximo as condigdes de referéncia estabelecidas, assegurando alto desempenho

operacional do sistema;

e A 1incorporacao de variaveis de entrada ndo manipuladas, perturbagtes medidas,
no controlador DMC-MIMO, produziu substanciais melhoras nas agdes de

controle, proporcionadas pelas caracteristicas antecipativas criadas pelo

controlador DMC-MIMO 5x2;

e As incorporagdes feitas na metodologia do controlador DMC-MIMO,
possibilitam a implantacdo efetiva deste algoritmo de controle em uma instalagao
fermentativa industrial como a considerada no presente estudo, assim como em

outros processos de caracteristicas similares.



CAPITULO V

CONTROLE DMC - MIMO - ADAPTATIVO “D-AMPC”

Neste capitulo ¢ abordado em detalhes o desenvolvimento e implementagdo do
controlador avangado preditivo DMC multivaridvel aplicado sob condicdes
adaptativas, denominado de D-AMPC. O controlador D-AMPC * Dechechi -
Adaptive Multivariable Predictive Control ’ representa um nome para o controlador

DMC-MIMO adaptativo desenvolvido.

Inicialmente apresentam-se os detalhes do desenvolvimento da estratégia de
adaptacdo proposta para o controlador D-AMPC, tanto do modelo parametrico
utilizado para adaptag@o do modelo de convoluglo multivaniavel, quanto da

constante avalia¢do da matriz ganho do controlador DMC-MIMO.

Sdo apresentados os resultados de aplicagio do controlador D-AMPC a um
processo industrial, reator de Hidrogenagdo de Fenol a Ciclohexanol da RHODIA

Brasil Ltda., localizado na Usina Quimica de Paulinia, Paulinia SP.

A descricdo do reator, estrutura montada para aquisi¢do e controle, bem como as

condi¢des operacionais estudadas sdo descritas com alguns detalhes no apéndice AlL

Nos resultados sdo mostrados a forma utilizada para obten¢ao inicial do modelo de
convolugdo, que utilizando da mesma metodologia de adaptagio do modelo de

convolugdo ndo necessita de testes degrau na planta.

Desta forma, além do fato do controlador possuir capacidade adaptativa com
relacdo ao modelo interno e a matriz ganho do controlador, permite também a
obtencdo do modelo de convolugdo do controlador D-AMPC, dispensando a

necessidade de realizacdo de testes degrau na planta. A etapa de testes degrau para



Capitulo V - Controle DMC-MIMO - Adaptativo “D-AMPC” 73

uma unidade industrial apresenta-se muito onerosa e complicada, e em alguns

casos até inviavel,

O capitulo ¢ finalizado com a apresentag@o das principais conclusdes da aplicagéo

V.2 - FILOSOFIA DE CONTROLE ADAPTATIVO

O controle adaptativo em geral baseia-se na necessidade de atualizagdo em tempo
real, de um modelo dindmico representativo do processo considerado, de forma que

este modelo seja parte mtegrante da estrutura do controlador.

A adaptagdo € feita sobre o modelo considerado de forma que este segja
representativo do sistema mesmo com variagdes intrinsecas do processo devido as
condi¢des dperacionais do sistema ou alteragbes como atividade do catalisador,
incrustacdes e etc.. Com isto torna-se possivel a identificacio de varidveis de saida
do sistema, importantes para a utilizagdo de um algoritmo adequado de controle para
processos. Um diagrama simplificado de uma estrutura tipica de controle adaptativo

pode ser visualizado na Figura V.1.

O controle adaptativo inclui além da identificagdo do modelo do processo interno
ao controlador D-AMPC, o ajuste constante do ganho deste controlador de forma a

proporcionar atuagdes mais confidveis nas variaveis manipuladas.

Maiores detalhes sobre a metodologia de controle adaptativo, inclusive com uma

boa revisio da literatura, podem ser obtidos em Assis (1996).
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Ajuste dos . Estimativa de
parametros do Parametros
controlador do modelo
"Input”
}/’\ _ Controlador Processo >
></ iré[;ut
Controlador

Figura V.1 - Descrigfio esquematica de controle Adaptativo, com identificagdo do modelo do processo e

ajuste dos pardmetros do controlador.

V.3 - CONTROLE PREDITIVO ADAPTATIVO

Como descrito na revisdo bibliografica existem poucos trabalhos na literatura
sobre controle avancado preditivo/adaptativo, bem como de trabalhos tratando

especificamente do controlador DMC adaptativo.

Neste sentido, no presente capitulo séo apresentados detalhes do desenvolvimento
de um controlador DMC multivariavel adaptativo, denormnado de D-AMPC,
especialmenté desenvolvido para implementacdo em um reator industrial, reator de
Hidrogenagdo de Fenol / RHODIA. Obviamente o algoritmo desenvolvido, assim
como o software, podem ser facilmente transportados para qualquer outro tipo de

sistema.

A forma de adaptacfo proposta para o controlador D-AMPC, foi de identificacdo
em tempo real de um modelo paramétrico multivaridvel, e a partir deste modelo

identificado efetuar a adaptagdo do modelo de convolucdo do controlador D-AMPC.
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De posse de um modelo de convolugdo bem representativo dinamicamente, que
caracteriza-se como uma etapa primordial no projeto do controlador DMC, torna-se

mais confidvel a aplicagio do controlador D-AMPC para uma larga faixa operacional

das mais significativas limitagdes dos controladores baseados na filosofia DMC,

associado ao fato de ser um controlador linear.

Além da melhora efetiva na representatividade do modelo interno do controlador
D-AMPC, realizada pela constante adapta¢do do modelo de convolucio, tornando
mais efetiva a previsdo das varidveis controladas em malha aberta, implementou-se a

atualizagio da matriz ganho do controlador, a cada adaptagio do modelo interno.

Mesmo encontrando alguns trabalhos na literatura que tratam do controle DMC
adaptativo, verifica-se que estes trabalhos tratam da adaptacio do modelo interno, na
maioria dos casos monovariavel, € ndo apresentam claramente se a atualizacdo do

ganho do controlador DMC ¢ feita de forma automatica.

Neste sentido o controlador DMC multivariavel adaptativo, D-AMPC,
desenvolvido neste ftrabalho, utiliza do mesmo controlador DMC-MIMO
desenvolvido e implementado no capitulo IV, com identificacio de um modelo
paramétrico em linha com 0 processo e adaptagio constante tanto do modelo interno,

quanto do ganho do controlador, o que nio foi encontrado na literatura.

A seguir s@o apresentados detalhes do modelo paramétrico, da técnica de
identificag@o utilizada para obteng@o dos pardmetros deste modelo e os resultados

obtidos da implementagdo do controlador D-AMPC desenvolvido.

V.4 - MODELO PARAMETRICO ‘ENTRADA / SAIDA’

O modelo de identificago multivariavel, de variaveis de entradas e de saidas,
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utilizado no controlador D-AMPC, foi o modelo paramétrico de equagdes &
diferengas, denominado de modelo ARMAX, ou seja, modelo de medidas auto-

regressivas, equagio V.1.

0s quais citam para consultas mais especificas Goodwin & Sin (1984) e Ljung &

Soderstrom (1983).

A

' Alg™ ()= Blg™ Wle—k)+ Cla™ K1)+ ale) V.1

onde, f representa o instante de tempo, um valor inteiro ndo negativo, € k representa

o tempo de atraso relativo a variavel de entrada, sendo expresso em multiplos de ¢.

y(z‘) € l_l(l‘) representam os vetores das varidveis de saida e de entrada,

respectivamente, consideradas no processo de identificagdo pelo modelo paramétrico

considerado.

Cabe ressaltar que para que o processo de estimacéo seja eficiente, é necessario
uma adimensionalizago adequada das variaveis envolvidas de forma a nio ocorrer

tendéncias quanto ao processo de estimativa.

No procedimento adotado no presente trabalho, a adimensionalizagido foi feita
conforme as equagdes V.2 e V.3, para as varidveis de saida e de entrada,

respectivamente.

referéncia
~ [ EERY
y(f) - X( ) refg;éncia V.2
- Y

~ (1) —u referéncia
%(f) = .—( iref;éncia V.3
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Nas equagdes V.2 ¢ V.3 yreferénma e ureferencsa, referem-se ao valor

escolhido como referéncia para o processo de adimensionalizagdo, sendo que

geralmente este valor corresponde ao valor de estado estaciondrio, ou valor préximo

Na equagdo V.1 o operador diferengas (q') ¢ representado pela equagio V.4.

g ) =xt-1) V.4

onde os vetores A e C ¢ a matriz B, s3o definidas nas equagdes V.5, V.7 e V.6,

respectivamente.
1 - na(lo) ‘
Alo(q );14— Y apiq V.5
i=1
nb Io,li) ‘
Blo,fz‘(qwﬂ: : b]o,]i,iq_l V.6
_y meddo) y
Cfo(q ); 2 Clo,iq V.7

i=1

Nas equagdes V5, V.6 e V.7, os subscritos Jo ¢ Ii referem-se ao indice da variavel
de saida e de enftrada, respectivamente, enquanto que na(lo), nb(loli) e nc(lo)
referem-se a ordem do modelo polinomial referente a cada variavel Jo e I,

respectivamente.

Com isto, este modelo multivariavel utilizado, ARMAX, possui como pardmetros
de projeto os valores das ordens das varidveis envolvidas, e tais ordens devem ser

ajustadas para cada varidvel segundo as caracteristicas dindmicas de cada uma.
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V.4.1 - Identificacdo do modelo Paramétrico

O modelo de entrada e saida utilizado para identificacdo do controlador D-AMPC,
foi realizado segundo um procedimento de estimativas baseado no método dos

minimos quadrados recursivo com fator de esquecimento variavel, Seborg et al

(1986).

Tanto o modelo ARMAX quanto o software de identificagzo utilizado no presente
trabalho foram utilizados por Toledo (1998), o qual desenvolveu este algoritmo de
identifica¢do para aplicagdo no controle adaptativo GPC, e descrito no referido por
ST-GPC. No apéndice AIll € apresentado de forma sucinta o0 método dos minimos

quadrados recursivos utilizado neste trabalho.

V.5 - ADAPTACAO DO MODELO DE CONVOLUGAO MIMO

A identificacdo e montagem do modelo de convolugdo multivariavel do
controlador DMC adaptativo (D-AMPC) sio feitas através do modelo paramétrico

identificado constantemente com relagio as condigdes do processo.

De posse do modelo paramétrico multivariavel ARMAX, identificado para
representar dinamicamente o comportamento do processo em tempo real, realiza-se a
montagem do modelo de convolugdo do controlador D-AMPC. A montagem do
modelo é realizada através de perturbagdes do tipo degrau em cada variavel de
entrada considerada na malha de controle, utilizando o modelo paramétrico

identificado.

A adaptacdo dos elementos da matriz de convolu¢do do controlador D-AMPC ¢
feita a cada passo de amostragem, bem como a reavaliagdo da matriz ganho deste

controlador.
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V.6 - RESULTADOS

O algoritmo de controle DMC-MIMO desenvolvido (D-AMPC), foi testado
diretamente em um sistema reacional industnal, reator de hidrogenacdo de Fenol a

Ciclohexanol da RHODIA Brasil LTDA.; mais especificamente na Usina Quimica de

Paulinia, Paulinia SP.

Este reator além de ser um sistema distribuido, apresenta um comportamento
complexo, tanto no estado estacionadrio, quanto no dindmico, devido as ndo
linearidades, reacdes paralelas, ¢ as trocas de calor altamente retro-alimentadas
devido as caracteristicas de projeto do reator. Além destes pontos € importante
ressaltar que este reator possui uma forte desativagio do catalisador que afeta tanto o
rendimento, quanto a seletividade do processo, exigindo intervengdes constantes dos

operadores para manter o reator nos niveis de operagio desejados.

Os dados referentes as condig¢des fisicas ¢ operacionais do reator de hidrogenacéo
e dos objetivos de controle, sdo descritos em detalhes no apéndice All, onde sdo
apresentados toda a estrutura montada para a implementacio do controlador D-
AMPC neste sistema, tais como coleta de dados, malhas de controle e variaveis

envolvidas.
V.6.1 - Levantamento do Modelo Interno do Processo

Inicialmente fez-se exaustivos testes do identificador do modelo paramétrico com
dados de processo. Estes dados foram obtidos do reator de Hidrogenagdo durante
periodos operacionais aleatérios, através do software “In-Touch” e sem nenhum
tratamento especial. Ou seja, os dados alimentados ao identificador seriam os
mesmos obtidos durante a aplicagdo do controlador D-AMPC em linha com o

processo.

Os dados foram alimentados ao identificador do controlador D-AMPC amostrados

de 5 minutos, o qual foi operado em malha aberta. Os dados alimentados sofreram
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apenas uma filtragem por média deslizante, para remover ruidos das medidas, uma

vez que se tratavam, em sua maioria, de dados de temperatura.

Os dados utilizados para ilustra¢io da eficiéncia do identificador do controlador

D-AMPC sio referentes a dados de processo coletados durante as 3 horas anteriores

ao inicio do ensaio do controlador. Desta forma os dados de estimativa referem-se
aos inicializados para o teste do controlador D-AMPC em linha, ¢ descritos no item

V.6.4.

As variaveis de entrada do processo utilizadas para ilustragiio da identifica¢go do
modelo paramétrico, sdo apresentadas em varidveis desvio nas Figuras V.2 a V.5,

para um periodo total de 3 horas de processo amostradas de 5 minutos.

Na Figura V.2 slo apresentados os perfis adimensionais das trés variaveis de
entrada medidas e nio manipulaveis, ou seja, vazio de alimentacdo de Fenol, vazio
de alimentacdo de Hidrogénio e a pressio de alimentacfio do reator. Estas varidveis,
segundo os operadores do reator, sio de alta sensibilidade quanto ao comportamento
do processo. De fato, um estudo de sensibilidade utilizando-se um modelo
matematico deterministico deste reator (Relatorio interno Rhodia, 1996) confirmou

este comportamento.

As Figuras V.3 a V.5 representam os perfis adimensionais das variaveis de entrada

manipulaveis, ou seja, vazdes de refrigerante do tubo 1 ao tubo 6, respectivamente.

Cabe ressaltar que os valores das varidveis de entrada apresentadas nas Figuras
V.2 a V.5, bem como os valores das varidveis de saida (variaveis controladas),
temperaturas de fundo dos tubos 2, 3, 4, 5 e 6, foram utilizadas na identificagio

recursiva dos pardmetros do modelo paramétrico inicializado na malha fechada.

Com isto garantiu-se que a inicializagio da adaptagdo fosse representativa, pois
para um processo real como este ndo ha a possibilidade de realizar perturbagdes no

sistema para tal funcéo.
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Figura V.2 — Comportamento adimensional das 3 variaveis per’turbag:aes medidas, durante as 3
horas anteriores ao ensaio do controlador D-AMPC
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Figura V.3 - Comportamento adimensional das variaveis de entrada 1 e 2, durante as 3 horas
anteriores ao ensaio do controlador
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Figura V.4 — Comportamento adimensional das variaveis de entrada 3 e 4, durante as 3 horas
anteriores ao ensaio do controlador D-AMPC

-0,49 -

0514 /\ Variaveis dfa entradal
T \ Vazdo de refrigerante tubo 5
£ . —o— Vazdo de refrigerante tubo 6
G -0,52 -
£
E -

-0,53

\ \
0,54 - s VAN
-0.55 ¥ 1 T T T T T 7 Y T T T
0 5 10 15 20 25 30

Instante amostragem

Figura V.5 - Comportamento adimensional das variaveis de entrada 5 e 6, durante as 3 horas
anteriores a0 ensaio do controlador
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Das Figuras V.2 a V.5, pode-se verificar que todas as varidveis de entrada
alimentadas ao identificador do controlador D-AMPC apresentaram apreciavel
oscila¢iio, bem como diferentes ordens de grandeza, o que caracteriza o sistema

como sendo heterogéneo e de dificil identificagdo e controle. De fato os

mmrbons resuttados:

Nas Figuras V.6 a V.10 sfo apresentados os perfis adimensionais das 5 variaveis
de saida do sistema estudado, temperaturas de fundo do tubos 2, 3, 4, 5 ¢ 6,
respectivamente, sendo as varidveis controladas do sistema. Nestas Figuras s@o
apresentados trés conjuntos de dados diferentes, a saber, os dados de processo, as
previsdes pelo modelo paramétrico identificado e as previsdes pelo modelo de
convolugdo adaptado através do controlador D-AMPC operado em matha aberta. -
Como ja mencionado anteriormente o modelo de convolugdo foi constantemente

adaptado a partir do modelo paramétrico identificado.

0,00 - Temperatura de fundo do tubo 2
—i— Dados de processo
} w}— Modelo identificado
0,01 - Modelo de convolugdo

-0,02 -

Adimensional

1 T T T T ' T T T T

1
10 15 20 25 30
Instante amostragem

L
1

Figura V.6 - Comparagdo adimensional do ajuste da variavel de saida 1, durante 3 horas anteriores

ao ensaio do controlador D-AMPC: dados de processo, modelo paramétrico identificado e
modelo de convolucio
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Figura V.7 - Comparagio adimensional do ajuste da variavel de saida 2, durante 3 horas anteriores
ao ensaio do controlador D-AMPC: dados de processo, modelo paramétrico 1dentificado e
modelo de convolugio
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Figura V.8 - Comparaciio adimensional do ajuste da varidvel de saida 3, durante as 3 horas
anteriores ao ensaio do controlador D-AMPC: dados de processo, modelo paramétrico
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Figura V.9 - Comparagido adimensional do ajuste da variavel de saida 4, durante as 3 horas
anteriores ao ensalo do controlador D-AMPC: dados de processo, modelo paramétrico
identificado e modelo de convolugao
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Figura V.10 - Comparag¢do adimensional do ajuste da varidvel de saida 5, durante as 3 horas
anteriores ao ensaio do controlador D-AMPC: dados de processo, modelo paramétrico
identificado e modelo de convolucio
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Pode-se observar pelas Figuras V.6 a V.10 que o procedimento de identificagéo
do modelo paramétrico com dados de processo do reator é bem eficiente, bem como
as previsdes do modelo de convolugdo obtido a partir deste modelo identificado, ou

seja, a adaptagdo multivariavel foi realizada de forma adequada e eficiente.

Os resultados "(ébiidlds'jjé'lélajﬁs';te dos'm'('}déldlba'r'amémcoé ¢ de coaniucéo, aos
dados de processo, asseguram a qualidade do controlador D-AMPC na geragéo
automatica do modelo de convolugdo, o que possibilitou evitar os testes degraus, o
que para um processo real e complexo como este, caracteriza-se como uma etapa
muito onerosa € de alto custo, € mesmo em alguns casos impossivel, devido a néo

possibilidade de realiza¢@o de fais perturbagdes.
V.6.2 - Parametros do Modelo Paramétrico de Identificacdo

A obtenc¢do dos pardmetros do modelo parametrico de identificagdo, constituiu-se
numa etapa prévia, juntamente com os extensivos testes do identificador. O
procedimento utilizado para obteng¢dio do melhor conjunto de parametros foi o da
tentativa e erro, sendo que ndo encontrou-se na literatura um procedimento

estruturado para estimativa de tais parametros.

Os parametros utilizados no modelo paramétrico descrito no item V.4 pelas

equagdes V.3 a V.5, s30 os seguintes:
nvo (nimero de variaveis de saida) = 5; avi (numero de vanaveis de entrada) = 9
Ordem das varidveis de saida, equaciio V.3: na [1, 2, 3, 4, 5] =[10, 10, 10, 10, 10 ]
Ordem das varidveis de entrada, equagdo V.4:nb [ 1,2, ..,8,9]1=[6,6, ....6, 6, 6, 6]

sendo que a ordem “nb” fol a mesma para todas as 9 varidveis de entrada e a ordem

das variaveis de saida, equacdo V.5: nc[1,2,3,4,5]=12,2,2,2,2 ]

O conjunto de pardmetros descritos acima, constitul um conjunto adequado para o
presente trabalho nas condigbes opéracionais estudadas. Isto € comprovado pela

eficiéncia de ajuste demonstrada no item V.6.1.
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Deve ser notado, que no conjunto de equagdes formado pelo sistema
multivariavel a ser identificado, equagdes V.1 a V.7, o conjunto de pardmetros a
serem estimados recursivamente pode ser maior que 0 nimero de dados se analisado

globalmente, aparentando ser um sistema indeterminado. No entanto uma analise

numero de parAmetros, o numero de equagdes € os dados experimentais constituem
um problema determinado com solu¢do possivel pelo método dos minimos

quadrados recursivos (apéndice AlII)

Além dos parametros de projeto do modelo paramétrico, deve ser ressaltada a
considera¢@o de um valor representativo para o valor de referéncia das varidveis de

entrada e saida consideradas no procedimento de estimac3o.

No presente trabalho, o software considera como valor de referéncia o valor inicial
da variavel em questdo, no inicio do processo de estimativa e controle,

permanecendo fixo mesmo sobre mudangas nas condi¢des operacionais.
V.6.3 - Modelagem de Convolugéao

Em fungf@o da boa eficiéncia de ajuste do modelo paramétrico com relagio aos
dados de processo e também da boa concordincia das previsbes pelo modelo de
convolugdo gerado automaticamente, este item objetiva apresentar os perfis do
modelo de convolu¢do gerados para dois instantes distintos de processo.

Na Figura V.11 sfo apresentados os perfis de todos os elementos do modelo de
convolugdo gerados no inicio do teste do controlador, ou seja, sdo apresentados os
comportamentos dinamicos de todos os pares de variaveis de entrada e controladas.
Horizontalmente as cinco variaveis de saida (variaveis controladas) e verticalmente
as 9 vanaveis de entrada as quais sofreram perturbacio degrau unitaria. Destas 9
variaveis de entrada, as 6 primeiras correspondem as vazdes de refrigerante ¢ as trés
ultimas as varidveis de entrada medidas, vazio de alimentacio de Hidrogénio, vazio

de alimentagdo de Fenol e pressio de alimentagio do reator, respectivamente.
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Figura V.11 - Carta dos elementos do modelo de convolugio multivariavel obtida para o inicio do
ensaio: horizontalmente as 5 variaveis de saida ( varidveis controladas) e verticalmente as 9
variaveis de entrada ( 6 variaveis manipuladas e 3 varidveis perturbacdes medidas)
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Pode-se observar da Figura V.11, carta do modelo de convolugdo multivariavel
gerada pelo identificador do controlador D-AMPC, que o comportamento dinamico

do processo € por demais complexo e que o identificador consegue eficientemente

Com isto verifica-se que as ndo linearidades do sistema sio contempladas dentro
do modelo interno do controlador D-AMPC de forma representativa, o que garante
ainda mais a representatividade do controlador ao longo do tempo, mesmo que haja
variagbes operacionais e/ou intrinsecas do processo, tais como incrustacdes e

desativagio do catalisador.

Com o intuito de proporcionar melhor visualizacdo da montagem do modelo de
convolugio, sdo apresentados os perfis dos elementos do modelo de convolugio de
forma agrupada para cada variavel de entrada considerada, Figuras V.12 a V.20.
Nestas figuras sdo apresentadas as mesmas condi¢des consideradas para a montagem

da Figura V.11.

100 - Elementos do modelo de convolugéo
4 Perturbagao unitaria na vazao refrigerante tubo 1
80 - «
i modelo de convolugao
- S o Lo - - 2 w%mtubo 2
60 - .
| —3---tubo 3
40 - -~ —o—tubo 4
- > —um— tubo 5
20 - o —ea—tubo 6
0 ™, ) . .
. = Wi P,
-20 - ~
-40 - I e e T S T S o B [ SRR gy SRS S S A
-60 -
h F h ] ¥ 1 7 1
¢ 5 10 15 20
instante de amostragem

Figura V.12 — Perfis dos elementos do modelo de convolug@io frente a uma perturbagio degrau
unitaria na vazio de refrigerante do tubo 1, obtidas pelo identificador do controlador D-AMPC
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Elementos do modelo de convolugio odelo d lucs
15 =1 Perturbagdo unitaria na vazdio refrigerante tubo 2 | MOUEI0 d€ convolugdo
—»—tubo 2
—— fubo 3
—C-— tubo 4
10 i —m—tybo 5
g
54
..
b, 07 e 00— —0 B 00 00O
-5 -
-10 . . . , . " . .
0 5 10 15 20
instante de amostragem

Figura V.13 — Perfis dos elementos do modelo de convolugfio frente a uma perturbagio degrau
unitaria na vazido de refrigerante do tubo 2, obtidas pelo identificador do controlador D-AMPC

modelo de convolugdo .
25 36— o 2
Eiementos do modelo de convolugdo —e3—tubo 3
1 Perturbagao unitaria na vazéo refrigerante tubo 3| .o tubo 4
20 - —w— tubo 5
—e-—{ubo 6
15 2 W i W B e i WS i S
10 /
&
b, 5 -
0 -
-5 -
'1 0 L} i ] 1
0 5 i0 15 20
instante de amostragem

Figura V.14 — Perfis dos elementos do modelo de convolugdo frente a uma perturbacdo degrau
unitaria na vazéo de refrigerante do tubo 3, obtidas pelo identificador do controlador D-AMPC
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12
Elementos do modelo de convolugio
8 - Perturbag8o unitaria na vazao refrigerante tubo 4
0 -
b,
-4 - ' modelo de convolugdo
——tubo 2
—O—tubo 3
-8 - —o— tubo 4
—a— tubo 5
12 - —a—tubo 6
o T T ] T T
0 5 10 15 20
instante de amostragem

Figura V.15 — Perfis dos elementos do modelo de convolucio frente a uma perturbacdo degrau
unitaria na vazao de refrigerante do tubo 4, obtidas pelo identificador do controlador D-AMPC

60 Elementos do medelo de convolugao
Perturbacao unitéria na vazao refrigerante tubo 5
50 -
40 - modelo de convolugdo
4 —x—1iubo 2
30 - fubo 3
20 —o— tubo 4
] —m— tubo 5
10
b, 0 -
-10
-20
-30 -
. B e T e S
40 -
T i N ¥ 13
0 5 10 15 20
instante de amostragem

Figura V.16 — Perfis dos elementos do modelo de convoluciio frente a uma perturbagio degrau
~ unitaria na vazio de refrigerante do tubo 5, obtidas pelo identificador do controlador D-AMPC
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modelo de convolugio

1 e f4b0 2
70 - Eiementos do modelo de convolugdo o tubo 3

4 Perturbagao unitaria na vazéio refrigerante tubo 6 o— tubo 4
- : _ o . | Who5

—e—tubo b

instante de amostragem

Figura V.17 — Perfis dos elementos do modelo de convolugfo frente a uma perturbacio degrau
unitaria na vazio de refrigerante do tubo 6, obtidas pelo identificador do controlador D-AMPC

Elemenios do modelo de convolugdo
8 4 Perturbagao unitdria na vazao de alimentagdo de fenol
- o A OO e OO O — 10—
& - /
modelo de convolugio
—x— fiibo 2
4 - ~—O—tubo 3
—C—tubo 4
b, 5 —a—1tubo 5
—a— ubo B
0
j \
-2 \ \
L 5
] y 5O C—0 - OO OO OO O— O O—O
‘4 T T T 3 T H T ¥
0 5 10 15 20
instante de amostragem

Figura V.18 — Perfis dos elementos do modelo de convolugdo frente a uma perturbacio degrau
unitaria na vazio de alimentagio de Fenol, obtidas pelo identificador do controlador D-AMPC
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Elementos do modelo de convolugio
0,14 ' Perturbacdo unitaria na vazao de alimentagdo de Hidrogénio
0,12 + modelo de convolugio
’ —w— tubo 2
0.10 S .l —o-twbo3 L
o1 R """""" I i Y Y S
Ty ] (/ e — tubo 5
0,06 - —e—tubo 6
b, 0,04+ o - o ot
0,02 — = —N—0—N—0—R
0,00 -
-0,02 -
_0'04 1 H o 1 ¥ 1
g 5 10 15 20
instante de amostragem

Figura V.19 — Perfis dos elementos do modelo de convolugio frente a uma perturbagio degrau
unitaria na vazio de alimentag®o de Hidrogénio, obtidas pelo identificador do controlador D-

AMPC
1.0 4 Elementos do modelo de convolugéo
08 1 Perturbagao unitaria na Pressao de alimentagdo
0.6 -
04 -
02 __ modelo de convolugao
' ~-»— tubo 2
] —o—tubo 3
b, 00+ —O— fubo 4
-0,2 4
-0,4 4
*0,6 T T H T T
0 5 10 15 20
instante de amostragem

Figura V.20 — Perfis dos elementos do modelo de convolugio frente a uma perturbacgio degrau
unitaria na pressdo de alimentag@io do reator, obtidas pelo identificador do controlador D-
AMPC
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Das Figuras V.12 a V.20 pode-se entao verificar mais claramente a influéncia de
todas as variaveis de entrada sobre todas as varidveis de saida (variaveis controladas)
e verificar ainda o efeito da retroalimentagio do sistema com relagdo a parte térmica

das vazdes de refrigerante para cada tubo.

O fato de os elementos do modelo de convolugio apresentarem valores diferentes
de zero no inicio do acoplamento do controlador D-AMPC ao sistema, deve-se ao
valor de referéncia utilizado ser referente & 3 horas anteriores. Entretanto cabe
ressaltar que tal consideragdo ndo afeta o controlador, pois o valor de referéncia é

eliminado como pode ser observado pela equagio IV.5.

De forma a ilustrar mais claramente a variagdo que ocorre no comportamento
dindmico do sistema, realizou-se ainda uma comparacio entre os perfis dos

elementos do modelo de convolugio gerados para situagdes diferentes.

Tal comparagdo foi feita para montagem do modelo de convolugdo em dois
instantes diferenciados, um Instante (instante a) é o anterior ao inicio do teste do
controlador , o mesmo utilizado para montagem das Figuras V.11 a V.20, e o outro

instante (instante b) corresponde a uma hora antes do inicio do teste realizado.

Os resultados desta andlise sdo apresentados resumidamente nas Figuras V.21 e
V.22, sendo que os resultados destas duas figuras podem ser extrapolados para o

restante das variaveis envolvidas.

Na Figura V.21 s3o apresentados a comparagio dos perfis dos elementos do
modelo de convolugio da temperatura de fundo do tubo 3, para perturbagio degrau
unitaria na vazdo de refrigerante do tubo 3, obtidas pelo modelo paramétrico

constantemente identificado.

Na Figura V.22 sdo também apresentados a comparagio dos perfis dos elementos
do modelo de convolu¢ido da temperatura de fundo do tubo 3, para perturbagio
degrau unitaria na pressdo de alimentacdo do reator (variavel perturbacio medida),

obtidas pelo modelo paramétrico constantemente identificado.
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15 elementos do modelo de convolugao
i vazdo refrigerante tubo 3
10 —
5 -

modelo de convolugéo
b, - —»— tubo 3 - Instante a
——tubo 3 - instante b

T . r v
10 15 20
instante de amostragem

€
(&,

Figura V.21 - Comparagio dos perfis dos elementos do modelo de convolug@o da temperatura de
fundo do tubo 3 para perturbacio degrau unitiria na vazio de refrigerante do tubo 3, obtidas via
modelo paramétrico constantemente 1dentificado. Instante a (imediatamente anterior ao ensaio) €
instante b (duas horas anteriores ao ensaio).

elementos do modelo de convolugéo
0.8 - x ; =
Presséo de alimentagao
0,6 -
modelo de convolugdo
. —»— tubo 3 instante a
——tubo 3 instante b
4 -
b, .
0,2 — =N
0.0

E
g

instante de amostragem

Figura V.22 - Comparagdo dos perfis dos elementos do modelo de convolugdo da temperatura de
fundo do tubo 3 para perturbago degrau unitaria na pressio de alimentagfio do reator (varidvel
de entrada medida), obtidas via modelo paramétrico constantemente identificado. Instante a
(imediatamente anterior ao ensato) e instante b (duas horas anteriores ao ensaio).
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Das figuras V.21 e V.22, pode-se verificar claramente a variacdo dindmica do
sistema frente a variagdes que ocorrem durante o processo, € que apenas uma

metodologia adaptativa poderia contemplar. Tal comportamento apresentado pelas

Figuras V.21 ¢ V.22 acentuam ainda a mais o comportamento nfo linear apresentado

apresentar inversdo de sentido de tendéncia.

Para um sistema complexo como este reator de hidrogenag¢do de Fenol, as

varia¢des citadas acima podem ser devidas a varios fatores, tais como:

e variagdes operacionais tipicas de uma unidade industrial a qual sofre influéncia

de todas as etapas a montante e a jusante;
e variagdes na concentracio e atividade do catalisador;
e incrustagdes no reator, principalmente por se tratar de um reator trifasico;
e variacdes e oscilacdes na composicio da alimentacdo, entre outras.

Desta forma, pode-se entfo verificar que para um sistema complexo como este, a
formacdo adaptativa constante do modelo de convolugdo, incluindo variaveis de
entrada medidas promove um aumento significativo na representabilidade do sistema
- dinamicamente, aumentando assim o grau de confiabilidade do controlador D-

AMPC desenvolvido.

Apos verificada todas as particularidades da formulacfio adaptativa, assegurando
todos os procedimentos de seguranga para implementagio em tempo real, fez-se
entdo o teste do controlador D-AMPC em linha com o processo, 0 qual € descrito a

partir do item V.6.4.
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V.6.4 - Descrig¢édo do Teste do Controlador D-AMPC

De posse do conhecimento da eficiéncia do controlador D-AMPC quanto a
identifica¢do, adaptagdo e montagem do modelo de convolugfo, partiu-se para o

_projeto do controlador, ou seja, a escolha dos parmetros do controlador e defini¢ao

cuidadosa das restri¢des operacionais impostas ao controlador D-AMPC. Esta etapa

foi resultado de amplas discussdes com os operadores do reator.

Os parametros fundamentais do controlador D-AMPC foram escolhidos segundo
uma analise prévia do comportamento dindmico do sistema, obtidos através do

modelo de convolugdo montado a partir da identifica¢do de dados de processo.

O teste do controlador D-AMPC foi efetuado no reator-a cada 5 minutos, onde
realizava-se a aquisi¢do de dados do processo, adaptacio do modelo de convolugio,
reavaliagio da matriz ganho do controlador D-AMPC e calculo dos movimentos das

6 varidveis manipuladas,

O teste teve duragio de 2:15 horas, mantidos todos os procedimentos normais de
operagio do sistema, de forma a no mascarar os objetivos iniciais do teste, que foi 0
de efetuar um teste neste reator de hidrogenagao sob as condigdes reais e normais de

operacio.

As etapas de implementagio do controlador foram amplamente discutidas com o0s
operadores, de forma que eles tiveram ampla autonomia para interromper o teste,
caso o controlador enviasse modificagdes Incorretas para o reator, € que poderiam

colocar em risco a seguranga do processo.

A duragdo do teste ficou restrita a 2:15 horas de processo, pois verificou-se que 0s
objetivos haviam sido alcangados e também da necessidade de se efetuar manobras
operacionais na planta que poderiam colocar em risco a qualidade das informagdes
até o presente momento obtidas, como foi o caso da troca da carga de catalisador,

devido a desativagdo, que € uma operagdo de rotina para este sistema.
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V.6.4.1 - Parametros do controlador D-AMPC

Apos extensivos testes do controlador D-AMPC em malha aberta para teste do
processo de identificagdo, fez-se uma estimativa dos pardmetros do controlador

~ baseado no procedimento de estimativas classico descrito no capitulo_III._

A estimativa baseou-se em muito na determinagdo dos pardmetros do modelo

paramétrico identificados e descritos no item V.6.2.

Desta forma os pardmetros definidos para o teste do controlador D-AMPC foram

0s seguintes: T=10, NP=10, NC=6, f=10

Se for observado a risca o procedimento de estimativa inicial proposto, os valores
dos parametros nfo seriam os utilizados, entretanto através de testes “off-line”,
verificou-se que tais pardmetros teriam grande possibilidade de sucesso estando em
malha fechada. Entretanto cabe ressaltar que os pardmetros escolhidos nfo se
afastaram muito do que seria proposto como estimativa inicial destes parametros,

justificando desta forma a escolha de tal conjunto de pardmetros.

V.6.4.2 - Teste do Controlador D-AMPC em linha

Apés uma etapa prévia de extensivos testes do processo de identificagio e
montagem do controlador D-AMPC, colocou-se o controlador em linha com o reator
de hidrogenacio de fenol a Ciclohexanol, durante um periodo de 2:15 horas, com
atuagdo de 5 minutos sobre as varidveis manipuladas, configurando um total de 27

intervengdes do controlador D-AMPC.,

Durante o teste do controlador, ndo foi preciso que os operadores interviessem
para realizar corre¢des as atuagdes do controlador D-AMPC, pois este nfo violou

nem realizou modificagdes comprometedoras as variaveis manipuladas.

As Figuras V.23 a V.27 apresentam os perfis adimensionais das variaveis

controladas com seus respectivos valores de referéncia Sez-point para as condigdes
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do teste realizado. Nestas figuras s3o apresentados os perfis das variaveis de
processo antes € durante o ensaio do controlador D-AMPC, ou seja, as condigdes
operacionais de aproximadamente 8 horas antes do teste, de forma a deixar claro o

comportamento do sistema antes e durante o teste do controlador D-AMPC.

As setas nas Figuras V.23 a V.27 indicam a substituigdo das malhas de controle
em cascata atualmente operantes no reator, para o controlador D-AMPC, em linha

€Om O processo.

0,12 - - D-AMPC
0,10 -

0,08 -
0,06 —
0,04
0,02 -
0,00
-0,02

-0,04 - Temperatura fundo tubo 2
0.06 _' —c— et-point

adimensicnal

0,08 -
-0,10

0,12 ey . . . ,
0O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Instante amostragem

Figura V.23 - Perfil adimensional de temperaturas de fundo do tubo 2 (varidvel controlada), em
comparagao com set-point, antes e durante o ensaio do controlador D-AMPC
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R Temperatura fundo tubo 3 D-AMPC
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0044 . U /
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0.00 -]
0,02 ]
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'0'10'f'i'E’!'l'.f'l'I‘l'l'
0 10 20 30 40 50 60 70 80 80 100

Instante amostragem

adimensianal

Figura V.24 - Perfil adimensional da temperatura de fundo dos tubos 3 (variavel controlada), em
comparag¢ao com sef-point, antes e durante o ensaio do controlador D-AMPC
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Temperatura fundo tubo 4
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Figuras V.25 - Perfil adimensional da temperatura de fundo do tubo 4 (varidvel controlada), em
comparagio com respectivo ser-point, antes e durante o ensaio do controlador D-AMPC
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Figuras V.26 - Perfil adimensional da temperatura de fundo do tubo 5 (variavel controlada),
compara¢io com sef-point, antes e durante o ensaio do controlador D-AMPC
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Figura V.27 - Perfil adimensional da temperatura de fundo do tubo 6 (variavel controlada),
comparago com o set-point, antes e durante o ensaio do controlador D-AMPC
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Das Figuras V.23 a V.27 verifica-se da operagdo do reator sem o controlador
D-AMPC, que o desvio entre as varidveis controladas ¢ seus respectivos set-point
sio muito elevados, podendo comprometer em muito a eficiéncia do reator.

Entretanto tal comportamento € descrito como “praticamente™ normal, uma vez que

~considera ima operacao de forma ofifmizada € de alfo desempenho.

Quando da operacdo do reator em malha fechada com o controlador D-AMPC, a
maioria absoluta das variaveis controladas tenderam em diregdo ao valor de set-point
especificado, minimizando globalmente o desvio entre varidvel controlada e seus sez-

points.

Entretanto verifica-se da Figura V.24 um comportamento irregular com relagio ao
valor de set-point imposto ao controlador D-AMPC, apresentando uma tendéncia de

deslocamento acentuada a partir de um determinado instante,

As explicagdes para tal comportamento andomalo apresentado por esta varidvel em
relagdo o seu valor de set-point, pode ser devido a varios fatores concorrentes, como
imposi¢do de um valor de sef-point incoerente fisicamente com condi¢io de estado
estacionario operante. Outra possibilidade seria de variagdes nio mensuraveis em
variaveis de alta sensibilidade do processo, tais como concentragdo e atividade do

catalisador, entre outras.

Estes resultados asseguram que o controlador D-AMPC apresentou sucesso tanto
como teste em malha fechada, quando na substitui¢go da atual malha convencional

PID em cascata.

A eficacia do controlador D-AMPC, nio apenas comprova a eficiéncia do
controlador adaptativo desenvolvido, mas também da eliminacdo dos testes degraus

estritamente necessarios em projeto de controladores baseados em modelo.
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V.6.4.3 - Comportamento das Variaveis Manipuladas Durante o

Ensaio

Como a malha de controle multivariavel do controlador D-AMPC atuou em

- substituicdo as malhas de controle em cascata, sendo a atuacfio realizada sobre os

valores de set-point das malhas convencionais de vazio de refrigerante de cada tubo,
atuando sobre a abertura de valvulas de controle, faz-se necessario a analise do

comportamento real das vazdes de refrigerante para cada tubo de reagéo.

As Figuras V.28 e V.29 representam o comportamento de 2 das 6 variaveis
manipuladas pelo controlador D-AMPC durante os 135 minutos de ensaio,
comportamento que pode ser extrapolado para as outras varidveis manipuladas

envolvidas.

Nestas figuras sac mostrados os valores adimensionais das varidveis manipuladas
‘que foram calculados pelo controlador D-AMPC e que representam os valores de
set-point para as malhas de controle PID, bem como do valor realmente imposto as

variaveis manipuladas.

0,10
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005

0,00 —

[

-0,05

-0.10

Adimensional

~0,156

-G,20

P BTSN PO EETTUUN DU SN (N T S T

-0,25

-0,36

80 75  oc 405 120 135
minuios

[
=y
Lh
{2
ot
$
o

Figura V.28 ~ Comportamento adimensional da vazio de refrigerante do tubos 2.
Variavel manipulada pelo controlador D-AMPC (Set-Point da vazdo) e vazio de
refrigerante imposta ao reator {manipulada pelo controlador PID).



Capitulo V - Controle DMC-MIMO - Adaptativo “D-AMPC” 104

Adimensional

Vazdo de refrigerante tubo 4 (PID)
Set Point - calculado D-AMPC
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Figura V.29 — Comportamento adimensional da vazio de refrigerante do tubos 4. Variavel
manipulada pelo controlador D-AMPC (Ser-Point da vaz#o) e vazio de refrigerante imposta ao
reator (manipulada pelo controlador PID).
Verifica-se pelas Figuras V.28 e V.29 que o tempo de atuac¢io do controlador D-
AMPC de 5 minutos foi adequado pois a malhas de controle PID possuem uma

dindmica relativamente lenta, o que para intervalos de atuagbes mais rapidos

poderiam inviabilizar a estratégia de controle adotada.

V.6 - CONCLUSOES

Baseado no controlador DMC multivariavel adaptativo desenvolvido, D-AMPC,
no reator industrial de Ciclohexanol considerado, nas condigdes operacionais

estudadas e nos objetivos inicialmente propostos, as principais conclusdes sdo:

e O controlador multivariavel D-AMPC desenvolvido representa um trabatho
inédito na literatura, pois contempla um sistema de controle desbalanceado de alta
dimensdo [9x5], com adaptag@o constante tanto do modelo interno, quanto da
matriz ganho do controlador. Deve-se ressaltar que o controlador proposto foi

implementado em um sistema reacional industrial em operacdo por malhas PID
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em cascata, com constantes intervengdes humanas através dos operadores;

e O conjunto modelo paramétrico / identificador / adaptagio do modelo de

convoluc¢do, foi eficiente quando testado para dados reais de processo do reator

- esmdad(}; ......

¢ O projeto do controlador multivariavel D-AMPC permite projetar o controlador
multivaridvel sem a necessidade de efetuar testes degrau para obtencio do
modelo de convolugdo, 0 que caracteriza como uma etapa onerosa ¢ de alto custo,

com grandes dificuldades operacionais do processo.

o A adaptacdo do modelo de convolugdo do controlador D-AMPC permite que se
opere um sistema reacional para uma larga faixa operacional e com mudangas

constantes das condigbes operacionais, sem a necessidade de reprojetar o

controlador DMC.

o O teste do controlador D-AMPC mostrou-se muito eficaz no controle das
varigveis manipuladas do reator, demonstrado claramente pela tendéncia de

aproximacao destes com 0s set-point.

¢ Quanto ao acoplamento das variaveis controladas pelo D-AMPC as malhas de
controle de vazio de refrigerante por PID, estas foram muito eficientes, entretanto
cabe ressaltar a restrutura¢do da malha de controle multivariavel, n3o apenas

contemplando a estrutura existente no reator.



CAPITULO VI

CONCLUSOES

DMC aplicado a processos de porte industrial e de dindmicas muito diferentes,

simulagdo e aplicagdo industrial, e baseando-se nas condigdes operacionais
estudadas para cada caso, dos objetivos inicialmente propostos e das conclusdes
observadas em cada aplicacio, as conclusdes gerais deste trabalho, podem ser

colocadas como seguem:

e Foi desenvolvido e implementado com sucesso um controlador avangado
preditivo DMC desde o caso mais simples, SISO ao multivariavel e também

multivariavel adaptativo;

¢ O controlador DMC-MIMO aplicado ao processo fermentativo  fot
implementado em um sistema de dimensdo multivaridvel 2x2 e desbalanceado
5x2, onde o controlador foi eficiente mesmo sob duras condigdes operacionais
impostas ao sistema. Estas condi¢des buscaram simular possiveis variagdes nas
condig¢des operacionais do processo as quais podem afetar significativamente o

- desempenho do controlador.

e O desenvolvimento do controlador DMC multivariavel adaptativo, D-AMPC,
pode ser considerado inédito na literatura, pois trata da adaptagdo constante

tanto do modelo de convolugio quanto da matriz ganho do controlador.

e A aplicagdo do controlador D-AMPC se mostrou adequado pois, foi capaz de
ser implementado em um processo real sob condi¢des normais de operagao, €
efetuou a tarefa de controle de forma que os operadores ndo precisassem
efetuar manobras de emergéncia para a conter qualquer agfo inadequada do
controlador. Ou seja, pode-se testar o controlador sem a interferéncia humana,

para uma determinada condi¢do operacional.
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¢ O modelo paramétrico utilizado, bem como o processo de identificagio,
permitiram ndo apenas a viabilidade do controlador DMC adaptativo, D-
AMPC, mas também a ndo necessidade de realizagdo de testes degrau na planta

para obtengdo do modelo de convolugdo.

Finalizando, pode-se concluir que o trabalho desenvolvido contribui para futuros
desenvolvimentos e aplicages do controlador DMC, tanto academicamente quanto

tecnologicamente.



CAPITULO VI

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

De posse da experiéncia-adquinda.pela.presente-tese-de-doutorado-desenvolwi

propdem-se como sugestdes para trabalhos futuros os topicos a seguir:

e Desenvolvimento de uma forma de adaptacdo baseada em modelos na forma
‘State-Space’, o que permite uma melhor agilidade quanto & forma de
adaptagfo, a qual pode ser feita baseada nas teorias desenvolvidas para o Filtro

de Kalman.

e Da mesma forma que para adaptagio do modelo interno e da matriz ganho pela
adaptacio de uma modelo escrito na forma espago de estados, pode-se incluir
alguns parametros fundamentais de projeto do controlador DMC, desde que

utilizando o filtro de Kalman estendido.
e Uso de técnicas de planejamento fatorial para ajustar os parametros do DMC

s Uso do planejamento fatorial para gerar um modelo que possa substituir o

modelo de convolugdo

e Alterar o cédlculo dos termos da equacgdo I11.16 através de outros modelos , tais

como, Redes neurais artificiais, Modelagem Fuzzy, entre outros.
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APENDICE Al

PLANTA INDUSTRIAL DE PRODUGAO DE ETANOL

Neste apéndice descreve-se detalhadamente o processo fermentativo para
produg¢dio de etanol de porte industrial, com miltiplos estagios e reciclo de

microrganismos, a ser utilizado neste trabalho como um caso estudo.

Este item abrange desde uma introdugfo & aplicagdo de processos fermentativos
industriais, incentivos ao estudo do controle, descricio do sistema, modelagem

matematica, pardmetros cinéticos e equagdes diferenciais de balango.

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

variaveis deste sistema.

Al1-INTRODUGCAO

Os processos fermentativos alcodlicos no Brasil surgiram com a fabricacio do
aguardente de cana e mais tarde aplicados a fabricagfo de etanol a partir do melago

proveniente da fabricagio de agucar em usinas de agticar e alcool.

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 Pré-Alcool, ja era operado nas usinas

de Alcool de forma otimizada € no maximo grau de rendimento.

Nesta mesma década de 80 j& havia 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.
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O processo de fermentagdo continua iniciou-se pela modificagio dos processos
existentes, batelada alimentada e outros empiricos, porém resultados satisfatdrios

ndo foram alcangados e sua implantagio foi desestimulada.

Nos anos 90 surgiram frabalhos que estudaram rigorosamente a cinética de

fermentagdo alcodlica em regime continuo. Em um trabalho completo de modelagem
e simulacio, Andrieta (1994) mostrou ser necessario a utilizacdo de modelos
cinéticos mais rigorosos, adequados para se projetar um processo de fermentacio

alcodlica continuo de multiestdgios e reciclo de microrganismos.

Andrieta (1994) simulou, projetou, otimizou e aplicou técnicas de controle
convencionais a este processo fermentativo para producdo 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.

Al 2 - INCENTIVOS AO ESTUDO DO CONTROLE DE PROCESSOS
FERMENTATIVOS

Muitos trabalhos cientificos recentes mostram um direcionamento ao estudo e
aplicacdo de técnicas avangadas de controle aos processos fermentativos, uma vez
que técnicas convencionais podem falhar, pois o desempenho de tais processos esta
condicionado a manutengao destes nas condi¢des Otimas e necessarias para obtenc¢io

de rendimentos satisfatorios.

Para este tipo de sistema, complicagdes adicionais surgem devido a presenca de

microrganismos vivos que requerem um rigido controle das condigdes operacionais.

As condicdes Otimas e necessarias sdo restritas € pouco variantes, uma vez que a
principal for¢a motriz destes processos s3o seres vivos, MmICrorganismos que sao
muito sensiveils a quaisquer variagdes ambientais de seu meio, em que eles se

reproduzem adequadamente, tais como: pH, substrato e temperatura, dentre outras.
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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 e de.adaptagdo dos microrganismos no meio reacional, podendo desta

forma medificar as condigdes operacionais Otimas.

Devido a possibilidade de ocorréncia de tais fen6menos, muitos sdo os trabalhos
apresentados na literatura que aplicam ou que citam a necessidade de aplicagio de
técnicas de controle avangado a este tipo especial de processos: Henson & Seborg
(1992) aplicaram controladores baseados na exata linearizagdo em processo
fermentativo, Park & Ramirez (1990), Van Breusegem & Bastin (1990) e Shimizu et
al. (1991) utilizaram a técnica de controle 6timo a processos fermentativos, Sakato &
Tanaka (1992) utilizaram um controle ‘feedforward/feedback’ em cultivo de
Saccharomyces cerevisiae para obtengio de glutanione em um reator batelada
alimentada, enquanto Alfarara et al. (1993) utilizaram para 0 mesmo processo um
controle tipo “Fuzzy”, Rodrigues (1993) cita razbes para utilizagdo de controle
adaptativo em processos fermentativos, enquanto que Vigié et al. (1990), Smith et al.
(1990) e 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 ac¢des de controle ‘feedback’ sio
necessarias a processos fermentativos reais, devido a existéncia de variagbes na
qualidade do microrganismo, da matéria prima ¢ disturbancias que podem causar

variag¢des no desempenho de tais processos que nao podem ser antecipadas.

Frente aos dados obtidos na literatura, este trabalho objetiva aplicar uma técnica
de controle avang¢ada preditiva, DMC (Controle por matriz dindmica), a um processo
fermentativo real de escala industrial. Além da falta de aplica¢fo 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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Al.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 série €

a_entrada .do.sistema. juntamente.com.o -mosto.. 0O

desenho esquematico do processo € descrito pela Figura AlL1, e maiores detalhes

podem ser obtidos pelo trabalho de Andrieta (1994).

O processo de fermentagdo alcodlica continua pode ser divido em trés partes

fundamentais:
¢ fermentadores
s separagdio das células de levedura do vinho bruto (centrifuga¢ao)
° traiamcnto do creme (levedo)

O processo consiste da entrada de um caldo de cana de agucar previamente
tratado, consistindo de um xarope agucarado rico em sacarose denominado
industrialmente de mosto, o qual é convertido em alcool através da levedura
Saccharomyces cervisiae 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 4cido e de diluigo.

A saida do quarto reator, denominado vinho bruto (produto final do processo),
contendo de 9% a 12% de alcool passa por um processo de separaglo mecénica para
separacdo de células. Este processo consiste de um conjunto de centrifugas de prato

que trabalham a uma velocidade angular de aproximadamente 8000 rpm.

As centrifugas recebem o vinho bruto contendo 30 a 45g de células (base seca) por
litro de vinho e fornecem dois produtos: uma fase leve e outra pesada. A fase pesada
com concentracfo entre 160 e 200 g de c€lulas (base seca) por litro, ¢ 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
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dlcool e no maximo de 3 g/lt de células (base seca), ¢ enviado ao processo de
destilagio para ser separado da agua, o qual pode promover alcool hidratado ou

anidro, dependendo do processo de destilagio disponivel.

- Juntamente com o vinho delevedurado que segue para o processo de destilacdo

pode entrar uma corrente (ndo mostrada na Figura AL1l) de alcool bem diluida
proveniente da separagdo do dalcool que ¢é arrastado pelos gases, mais
especificamente CO,, do processo fermentativo. Esta corrente € obtida por uma

coluna de absorgao de dgua operando em contracorrente,

FO -Mosto
"ii_“—j
Fa ‘

] 2 l
‘ . 1T 3
Resfriador qJ _! 4 .

Resfriador
Resfriador
Aci R Vinho
Agua fo Resfriado Delevedurado
- A —
s A l Centrifugagso
Tanque de Sangria de
_ Células
Dilvicdc

Figura Al.l - Desenho esquematico do processo fermentativo para produgdo de etanol em

escala industrial
AL3.1 - MODELAGEM MATEMATICA

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

diferenciais ordinarias.
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Al3.2 - MODELO CINETICO

A transformag8o dos aglcares redutores (sacarose) em etanol € realizada pela

Saccharomyces cerevisiae envolvendo um grande numero de agbes enzimaticas.

podem apresentar uma complexidade muito grande, o que os tornam pouco
aplicaveis a utiliza¢do para o controle, pois o tempo computacional requerido pode

inviabilizar sua aplicagio em tempo real.

Para a simulagdc 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 simplifica¢do diminui o nimero de parimetros 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 pardmetros cinéticos com maior precisio através de ensaios simples. Pode
ser dito para justificar a escolha deste tipo de representagfio, que esta precisdo pode
compensar em parte as restricdes de informacdes sobre o processo devidas as

simplifica¢gdes impostas ao modelo.

O modelo cinético utilizado neste trabalho ¢ o sugerido por Lee et al. (1983) o
qual se mostrou adequado através de testes realizados em unidades industriais de

fermentacio alcodlica. Na sua forma algébrica pode ser escrito como:
p=u,, GGG, ALl

Sendo este um modelo derivado do modelo de ‘Monod’, sua aplicagdo também
fica restrita aos casos onde se assume crescimento balanceado sendo portanto
aplicavel a processos continuos de fermentacfo alcodlica no estado estacionario, ou
entdo com dindmica relativamente lenta, como é o caso dos processos fermentativos
em geral. Sobre o modelo de Moned, citado acima, para uma literatura basica indica-

se Bailey & Ollis (1986).
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Identificando 0s termos de limitacdo e inibigdo do modelo utilizado, tem-se as

defini¢des:
G, = 5 jK Termo de limitagdo pela concentragio do substrato; Al2
G, = (1 - “};{)w) Termo de inibi¢do pelo produto; AlL3

x\" o e
G, = (1 ~ X—-) Termo de inibi¢do pela concentragdo microbiana. Al.4

max

K - Velocidade especifica méxima do crescimento celular;

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 p com

relagdo ao valor de p_,,.
Com relagdo aos valores maximos de P, e de p,,,, as restrigdes sdo as seguintes:

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

correspondente a temperatura critica superior;

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

exponencialmente segundo a equagdo ALS.

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

e Com relacgio & velocidade especifica maxima ., , esta também € afetada pela

temperatura e segue a equa¢do de Arrhenius, ou seja:
[
RT

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

max = Ae AL6

etanol, tem-se, por defini¢io:
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1
_ L AL7
=%
—q{qu AlLS
dar o o

Substituindo a equagio ALS8 na equagio ALI, tem-se a equagdo AlL9, que

descreve a variacio de células com o tempo:

i m
s e £ e
dt S+ K, Prax X max

Por. definigo Yy, relaciona a variagdo da concentracdo de células com as de

substrato:

W

Yx/8= AL10
ds
/ir

A partir da defini¢do mostrada em IV.10, pode-se ter as equacdes de taxa para a

concentragio de substrato.

1
gﬁ:-——mg{ Al.ll.a
dt  Yys dt
ou
H {4
rsm—gﬁmﬂmax)(( S )(1— P J (1— X J AlLllb
dt Yxis \S+K; FPmnax X max
ou ainda,
1
rg = X Alll.c
Yx/s

Analogamente, Y, relaciona a variagdo do produto etanol com a de substrato:

W

Ypg = ' Al12
7AY
/di
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obtendo também uma expressio para a velocidade de formacio de etanol:

dP ds
——=¥Ypj¢— Al.13.a
dr P/§ dt

ou

..........

”r”;dp_—_”maxXYP’SL o J(l— il )“(u =t }MAIB.b
Pt Yy/s\S+Kj Prax X '

ou ainda,

rp = %% Al13.c

Como citado anteriormente o modelo apresentado neste capitulo ¢ do tipo nio
estruturado, ndo sendo adequado para descrever o comportamento dindmico do
processo segundo Dunn e Mor (1981), devido a alteragdes resultante de qualquer
mudanga dindmica no meio. Segundo O ’Neil e Liberatos (1990) a aplicagio de um

atraso linear na velocidade especifica de crescimento pode adequar este modelo

cinético para o estudo dindmico, o qual € descrito pela equagdc Al.14.

S de int teri
passo €m egracao anierior AII4

e
Satual

Esta correcdo ¢ feita a cada passo de integracio aplicado para resolugdo das

equagdes diferenciais.

Al3.3 - PARAMETROS CINETICOS

Os valores dos parametros cinéticos sao mostrados nos quadros AlL1, AL2 e AL3
para as equagdes ALLL, ALS e AL6 respectivamente, e foram extraidos do trabalho de
Andrieta (1994), onde também podem ser conseguidas informag¢des adicionais sobre
suas obtencdes. Pode-se salientar que estes parametros foram obtidos para este tipo
de processo fermentativo e relacionados através de ajustes com dados de plantas

industriais operadas em batelada alimentada.
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Quadro Al1 - Valores dos parAmetros cinéticos para Temperatura de 32.0 °C para a equagio Al L.

Parametro Valor
Hmax 0.41 g/l
Pmax 103 g/1 (p/ T£ 32 oC)
XmAX. ... _..100.g/1.
n 3,0
m 1,0
Ks 1,6
Y}}/s 0,445
Yys 0,033

Quadro Al.2 Valores das constantes da equagio ALS.

Constante Valor
Kc 895,6 g/l
a 0,0676 g/

Quadro Al3 Valores das constantes da equagio Al6.

Constante Valor
E 1,54 x 10° cal/mol
A 4,50 x 10"

Al.3.4 - EQUACOES DE BALANCO

As equacbes que descrevem o comportamento dindmico do sistema apresentado

na Figura Al.1 seguem os procedimentos de balango material e de energia para cada

estagio independentemente e s@o descritas pelas equagdes que seguem.

Os reatores foram considerados como sendo reatores “CSTR”, ou seja continuos e

perfeitamente agitados, o que segundo Rodrigues (1993) consiste numa boa

aproximacao atraves de analises de reatores de porte industrial.

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 ¢
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operados em escala industrial.

Para cada fermentador ha um trocador de calor acoplado externamente de modo a

manter a temperatura do fermentador nos niveis determinados como 6timos.

Runge-Kutta de quarta ordem, o qual ¢ descrito em detalhes em Franks (1972) e
Press et al. (1986).

Balango de Massa Global no Reator i

Assumindo a densidade do liquido reagente constante para cada reator:

dVi _Fi-1Pi-1 _
dt Pi

F; ALl5S

Balango de Massa do Substrato no Reator i
d(ViSi)
dt

=F;_18;_1 — ES; +rgV; Al.16.a

Substituindo a equagdo Al.11.c na equacio Al.16.a, obtem-se:

d(V:S; X
M - Fi—ISi—l m};;.SI_ - ViX;

dt Yy/8

Hi Al16.b

Balango de Massa do Etanol no Reator |

d(v; P
Mw((;t ). Fi1B_1~ R +rpl; All7.a

Substituindo a equacio Al.13.c em Al.17.a, obtém-se:

(v P Y,
Vik) _k p - Ep YRSy, AL17b
dt Yx/8

Balango de Massa das Células no Reator i

d(V; X;)

= FXiey = BX 4l AL18.a
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Substituindo a equagdo AL8 em Al 18.a, obtém-se:

d(V; X;)
dt

= B X1 - X +ViXiu; AL18.b

Seguindo o esquema da Figura Al 1, tem-se:

d(V;T;
Ep—dg—'—’—) = F;_15;.1pCp— F;T;pCp+ pCpFe;(Tc; — T;) +V;AHrg AL19.a
Rearranjando, e substituindo o termo rg pela equagdo Al.ll.c, tem-se:

d(iT) _
dt

V}'AI‘LYZ'
PCpYx s

F1T1 - BT + Fei(Te; - T;) + 4 AL19b

Balanco de Energia p/ Fluido Reagente no Trocador de Calor i

pCpd(Ve;T;)
dt

= pCpFc;(T; — Te; ) - U4 LMDT; ~ Al20a

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

d(Tc;)
di

F . .
_Feg, Tcz-)-( 4 ] LMDT; AL20b
Vei VeipCp

onde LMDT; ¢ a média logaritimica de temperaturas do trocador de calor i,

definida na equacgdo Al.21:

(5~ 73)~ (7%, - Tie)

NfED

(Tcl- —Ifje)

LMDT; = AlL21

Balanco de Energia p/ Fluido de Resfriamento no Trocador de Calor i

piCp jd\ViiTji
J ]dz( ! l)=ijijj(77€_ﬁi)+UAiLMD7; AlL22.a

Da mesma forma que Al.20.a considera-se Vj; constante, e rearranjando, tem-se:
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d(T;)
d

UA;
ViipCp;

- g(ﬁe— Tji)+ LMDT; AL22b
i

sendo LMD, definido pela equagdo 1V.21.

'Balango de Massa Aplicados ao Sistema

FO
Fo- _ AL23
"R
F. = F,, — FO AL24
FpX
Fpy = Ifx R AL25
!
F,=Fgp~F AL26
X - Xf
F,= AL27
v W X["Xv
Fj=F,—F, AL28
Fg = F —Fp AL29
S
Sp=_12f AL30
FR
FpSp + FS
Sy = —RRT 0 A131
FW
P
Pp=-t AL32
FR
p,=tRIR A133
Fy

Desta forma o sistema fermentativo estudado € constituido de 7 equages
diferenciais para cada estagio, do fermentador, perfazendo um total de 28 equagdes
diferenciais, as quais so resolvidas utilizando o método de Runge-Kutta de quarta

ordem, Franks (1972).
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Juntamente com as equagdes diferenciais, foram resolvidas as equagdes de
balango de massa aplicados ao arranjo fisico do sistema constituidas pelas equagdes

Al23 a AL33.

As condi¢des operacionais foram obtidas por Andrieta (1994) o qual simulou,
otimizou e aplicou técnicas de controle convencionais a este processo, sendo este
implementado em uma Usina de Agtcar e Alcool. Para definigio das condigdes
operacionais e de projeto dos equipamentos, o autor come¢a definindo algumas
variaveis de processo, define o numero de estagios otimos, a relagdo Otima dos
volumes dos reatores, € a temperatura de operagdo bem como o estado estacionario

correspondente.

Al 3.6 - VARIAVEIS DE PROCESSO

As variaveis definidas no presente trabalho refletem a representagio de uma
condi¢do real de um processo fermentativo de producio alcodlica operando em
regime continuo e em escala industrial, sendo capazes de levar o mesmo a valores de
produtividades aceitdveis sem comprometer a viabilidade econdmica e operacional

da planta.
As principais variavels a serem definidas so:

o Concentragido de ART no meio de alimentagdo (mosto);

e Concentragdo de células no reciclo;

¢ Concentracio de células no creme de levedura;

e (Concentracio de células no vinho delevedurado;

e Temperatura de operagdo dos reatores;

e Temperatura da dgua de resfriamento.

Na quadro Al4 s3oc mostrados os valores a serem empregados das variaveis

citadas acima independente das condi¢Ges operacionais impostas a unidade
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fermentativa.

Quadro Al.4 - Valores das vari4veis operacionais de processo

Varidveis Valores
Conc.de ART nomosto. . - 180,0 gfit..
T T e S BT
conc. de células no reciclo 90,0 g/t
conc. de células no vinho 3,0 g/lt
Temperatura do fluido refrigerante (agua) 28,0 °C

Além das variaveis diretamente observadas no processo fermentativo, faz-se
necessario a consideracdo de duas outras varidveis indiretas e que representam o
desempenho do sistema, que s3io o rendimento e a produtividade de etanol. As

expressdes para estas duas varidveis sdo demonstradas nas equagdes Al.34 e AL35.

F, P(4
Produtividade = _yW{/_E_) Al34
F. P(4
Rendimento = -~ ( ) 100 , AlL35
Fy Sg 0511

Cabe ressaltar que para o calculo das varidveis rendimento e produtividade
expressas pelas equagdes AL34 e AL3S5, estas quando apresentadas em seus perfis
dindmicos, representam valores médios referentes a uma hora de processo, ou seja,
sempre na ultima hora passada. Este artificio foi adotado para que estes valores

fossem o mais representativo possivel dinamicamente.

Al.3.7 - DETERMINAGCAO DA RAZAO DE REFLUXO

A razdo de refluxo ¢ a relagio entre a vazio de refluxo de células com relacdo ao
primeiro reator € a vazdo de mosto. Industrialmente em reatores batelada-alimentada
com reciclo de células a razdo de refluxo ¢ de aproximadamente 30%, onde o volume
de fermento fratado corresponde a aproximadamente 1/3 do volume total do

fermentador. Este € o valor adotado neste trabalho.
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Al.3.8 - DETERMINAGCAO DA TEMPERATURA DE OPERAGAO

A temperatura de operagdo de um processo fermentativo € de fundamental

importéncia e deve ser determinada criteriosamente € com cuidado, uma vez que sua

‘influéncia pode ser-grande na cinética do processo.

' W W W W W W W W W W W W " W W W T W e e T

Além do mais ao se trabalhar com seres vivos, deve-se notar que as condicdes de
temperatura afetam diretamente os microrganismos e desta forma influenciam
fortemente o rendimento e a produtividade. Um fator de ordem econbmica 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 inicial e posteriormente os custos com manutengao.

Para determinacdo desta temperatura operacional, Andrieta (1994), utilizou um
processo de otimizagdo baseado no procedimento Simplex, onde foi encontrado um
valor 6timo 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 foi uma temperatura de
33,5 C, sendo estipulada como a temperatura de operagio de cada reator, a qual
buscou-se manter atraves dos trocadores de calor (resfriadores) externos & cada

fermentador.

AL3.9 - DETERMINAGCAO DA DISTRIBUICAO DE VOLUMES DOS
REATORES

Primeiramente foi determinado qual o tipo de reator a ser empregado, tubular ou
tanques perfeitamente agitados em série, ambos com reciclo de microrganismos.
Mesmo o reator tubular apresentando um menor volume total para uma mesma
conversao, seu emprego foi descartado devido a liberagdo do gas carbonico (CO,)

durante o processo fermentativo apresentando assim problemas operacionais.

Para a determinacio do namero de reatores tanques agitados ligados em série com
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reciclo de células, usou-se de um critério baseado na minima variagdo do volume
total do sistema. Segundo este procedimento, a unidade de fermentagdo possui 4

unidades.

- Apds determinada a quantidade de reatores, obteve-se a distribuigdo dos volumes

OuF W W TEF W W W W s W W W T TR e e e T e me e

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 distribui¢do de volume
dos reatores em relagdo ao volume total dos reatores é 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.

AlL3.10 - 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 definic@io das vazdes de fluido refrigerante (4gua) e de reagente que
alimenta os trocadores de calor, uma vez que estas vazodes definem diretamente o
custo de investimento e de operacdo em equipamentos como bombas de recirculagdo

e da disponibilidade ou nfo de agua para refrigeracio.

Neste sentido, fez-se uma analise baseado na 4drea de troca térmica do trocador de
cada estagio em fung¢fo da vazdo 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 sio apresentados na

quadro ALS.
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Quadro ALS5 - Vazdes de fluido regente e de resfriamento para cada trocador de calor

T W W R W W W W W W T W TR T W e e o

Reator vazdo de fluido reagente vazdo de refrigerante
1 400 m’/h 400 m’/h
2 350 m’/h 350 m*/h
3 L 180mYh f  180m'h
4 60 m’/h 60 m’/h

Estipulou-se que as vazdes de fluido refrigerante e de fluido reagente seriam
iguais em cada estdgio como condigdo de projeto, baseando-se no fato de que o meio

reacional é bem diluido aproximando-se de uma solugdo aquosa.

AlL4 - DINAMICA DO SISTEMA EM MALHA ABERTA

Uma etapa muito importante no conhecimento de um processo para a defini¢io da
estratégia e projeto do sistema de controle € a analise do comportamento dindmico
do sisterna em malha aberta. Assim € possivel determinar quais variaveis devem ser
escolhidas para serem controladas e/ou manipuladas, para obter a manutengdo do

estado estaciondrio e/ou desejado.

Esta analise € feita sobre algumas variaveis importantes de saida do sistema e que
podem variar conforme modificagdes nas condigdes operacionais, ocasionadas por

mudangas nas variaveis de entrada.

Frente a isto, fez-se entdo variacdes degrau nas varidveis de entrada escolhidas ¢
analisou-se o comportamento das variaveis de saida, a fim de se determinar o efeito e

a sensibilidade destas variaveis frente as variagGes impostas.

Esta analise promove a identificagdo do comportamento critico de algumas
variaveis frente a varia¢des nas condicles de entrada, tais como apresentar um
comportamento de resposta inversa ou fortemente nio linear. Quando o sistema
apresenta tais comportamentos, certamente afetard o desempenho do controlador,
portanto com impacto na sofisticagio da estratégia de controle. De fato, se a variavel

escolhida para manipulagio implicar neste comportamento, o sistema de controle
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devera ser projetado com muito mais esforgo para evitar instabilidade. Obviamente
nesta situagdo, passa a ser questiondvel a escolha de varidveis manipuladas que

levem a um comportamento dindmico complexo.

- Para o presente sistema, as variaveis de entrada escolhidas para serem perturbadas

7w W wee T g W W T W T W e e T T

foram as que podem ser ﬁbdiﬁcédas durante o processo:
Variaveis possiveis de manipulag@o com perturbagio do tipo degrau de +10%:
e Vazio de meio de alimentagdo de mosto (F0);
e Concentracdo de ART no mosto (S0);
o Temperatura aﬁzbiente do ﬂuido refrigerante (Tje);
e Razdo de refluxo (RR);
e Temperatura de entrada de mosto (Tw).
Variaveis de saida analisadas:
e §(1),S(2), S(3) e S(4);
e P(1),P(2), P(3) e P(4);
o X(1),X(2), X(3)e X(4)

Deve ser mostrado que ndo se aplicou uma andlise da temperatura para estes casos
estudados, pois a configuragdo do modelo do processo inclui um controle do tipo
proporcional para as malhas de temperatura por manipulacio das vazdes de fluido
refrigerante em cada estagio, a fim de manté-las nas condi¢des operacionais

desejadas.
O comportamento das variaveis de saida frente s perturbagdes
independentes nas variaveis de entrada estipuladas pode ser visualizadas nas figuras:

o S(1),S(2),S(3) e S(4) - Figura AL2 3 figura AL.15;
e P(1),P(2),P(3) e P(4) - Figura AL.16 a Figura A1.23;
o  X(1),X(2), X(3)e X(4) - Figura Al.24 a Figura A1.29.
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Dos resultados observados da Figura AL2 a Figura Al.28, pode-se notar que o
comportamento dindmico do sistema pode ser complexo dependendo da variavel
perturbada, pois apresenta em alguns casos respostas altamente ndo lineares, como

por exemplo Figuras AL11 e Figura AL13, e em alguns casos resposta inversa,

Figura AL.19 ¢ Figura AL.Z8.
Das figuras citadas verifica-se também a grande influéncia das perturbagdes nas

variaveis de entrada, em ordem decrescente de intensidade: 10% p/ Tje , 10% p/ SO,

+ 10% p/ FO, -10% RR e 10% Tw.

A partir da analise da influéncia das perturbagdes citadas acima, feitas
individualmente, fez-se uma analise do comportamento das varidveis de respostas
frente a perturbagdes cruzadas da varidvel 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 perturbagdes

cruzadas das variaveis de entrada sdo mostrados nas Figuras A1.29 a IV.36.
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Figura Al.33 - Comportamento de S(1) € S(2)  Figura A1.34 - Comportamento de S(3) e S(4)

p/ perturbagdes degrau de £10% em Tje e RR p/ perturbagdes degrau de £10% em Tje e RR
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Figura A1.36 - Comportamento de S(3) e
S(4) para perturbag@o degrau em Tjee Tw

Figura AlL.35 - Comportamento de S(1) e 5(2)
para perturbacdo degrau em Tje e Tw

Da anélise das Figuras AL29 a AIl36, verifica-se que estas varidveis 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 condi¢do de alto rendimento, mesmo com a influéncia de outras

perturbacdes agindo juntamente.

Das variaveis 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 vazio de alimentéqéo de mosto (F0) e a razdo de refluxo
(RR).

Destas duas variaveis de entrada estudadas, verifica-se que influéncia de RR no
comportamento dindmico do sistema ¢ muito problemdtica, chegando a apresentar,
em alguns casos, comportamento com resposta inversa. Desta forma, esta varidvel ¢

praticamente excluida da possibilidade de utilizagdo como varidvel manipulada,
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quando comparada com F0.

O comportamento 1rregular apresentado pelo sistema, tal como resposta
praticamente assimétrica e resposta inversa justifica a analise de viabilidade da

-implementagdo de técnicas de controle avangado por computador, como € o caso do

estudo da aplicag@o do controlador ‘DMC’.

O desenvolvimento da estratégia, a implementagio e analise da performance do

controlador serdo considerados no préoximo capitulo.

AL5 - CONCLUSOES

O sistema ¢ considerado complexo, como mostrado pela modelagem matematica,
equagodes cinéticas e equagdes diferenciais de balanco, o que exigiu procedimentos
especificos para obtengde de informacgdes quanto a projeto do sistema

(dimensionamento), definigdo de operagdo e definicdo das condi¢des operacionais.

Com relag@o 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 variagdes degrau

impostas.

Dos dados obtidos pelas analises dindmicas do sistema, verificou-se basicamente
duas variaveis passiveis de manipulacio, devido suas influéncias nas varidveis de

saida. Sdo elas a Vazdo de Entrada de Mosto (F0) e a Razdo de Refluxo (RR).



APENDICE All

REATOR DE HIDROGENAGCAO DE FENOL A CICLOHEXANOL
DA RHODIA

) .N.este apéndice ALl objetiva-se Wépre.sé.ﬁta.r. alguns defaﬂﬁes mdo .II‘Iéator de
Hidrogenacio de Fenol a Ciclohexanol da RHODIA Brasil Ltda., Usina Quimica

de Paulinia, Paulinia SP.

O reator ¢ um reator trifasico tipo lama, no qual a rea¢do de Hidrogenagdo de
Fenol, altamente exotérmica, € processada e¢ a retirada de calor ocorre devido
tanto pela imersdo do reator no interior de uma caldeira, quanto pela circulagio
de refrigerante (condensado de vapor) no interior dos seis primeiros tubos

reacionais, Figura All. 1.

‘Além da retirada de calor reacional pela caldeira, os 6 primeiros tubos possuem
refrigeracio interna de refrigerante em co-corrente com o meio reacional para
manter controlada o perfil de temperatura ao longo do interior dos tubos do

reator.

Além de toda a complexidade estrutural e operacional que este reator
apresenta, outros fatores concorrem para aumento da complexidade operacional e
de desempenho, tais como a desativacgio do catalisador, incrustagdes ao longo do

reator (sistema trifdsico) entre outros.

Ao longo deste apéndice s@o apresentadas a equacdo cinética da reagio
principal, os subprodutos indesejaveis formados, caracteristicas fisicas do reator

e da caldeira, condi¢gbes operacionais e as principais malhas de controle,

Sio apresentados também o arranjo montado que permitiu a aquisi¢io de dados

e teste do controlador D-AMPC em linha com o processo.
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Finalizando, s3o apresentadas as justificativas de utiliza¢do de uma técnica de
controle sofisticado no reator, controlador D-AMPC, possiveis ganhos e as

principais conclusdes sobre a manutengio do processo eficientemente controlado.

_All.1-REACAO PRINCIPAL

A funcio basica do reator estudado ¢ de realizar a Hidrogenagdo de fenol para
Ciclohexanol sobre catalisador sélido a base de niquel, Niquel/Rhaney, segundo a

equac¢do AIL 1.
Fenol + 3 H, --Ni---> Ciclohexanol All.1l

As matérias primas basicas da reagdo, fenol € H, sio produzidas na prépria

UQP/RHODIA, exceto o catalisador.

O produto Ciclohexanol deste reator € matéria prima para inumeras substancias
de interesse comercial, como por exemplo NYLON, dai sua grande importancia

quanto produto de alto valor agregado.

A reagdo descrita pela equago All. 1, caracteriza-se como a reagéo principal e
preferencial se operado sob condigdes Otimas de alimentagio de

reagentes/catalisador, temperatura e presséo.

Entretanto .hé a formagdo de produtos indesejadveis mesmo sob condigdes
Otimas de operag¢do para a reagdo principal. Tais produtos indesejéveis como
Ciclohexano, Ciclohexanona e outros, além de contaminar o produto principal
Ciclohexanol comprometem o rendimento e a produtividade, afetando

negativamente o desempenho econdmico do processo.

O fato do catalisador apresentar constante desativagio conforme as condi¢des
operacionais, caracteriza-se como um fator de extrema complexidade, e que torna

o sistema suscetivel a grandes flutua¢des operacionais. Neste sentido, o
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desempenho do reator quanto a produtividade de Ciclohexanol e formacio de
subprodutos, ficam muito restrito a tais fatores que ocorrem de forma aleatdria e

continua.

Neste sentido a aplicacdo de técnicas de controle avancado. que considerem

tais fatores intrinsecos do processo € de dificil monitoragiio, torna-se muito
vantajosa quando se deseja alto desempenho operacional. Justifica-se desta forma
um estudo de desenvolvimento e implementacdo de um controlador altamente
promissor para aplicagdes industriais que leva em consideracido caracteristicas

adaptativas na sua formulagao.
All.2 - REATOR

Como a reacgdo descrita no item AIl.1 ocorre num meio trifasico: Catalisador
(solido), fenol (liquido) e H, (gés). com grande liberaciio de calor (reagio

altamente exotérmica), a disposi¢do fisica deste reator ¢ complexa.

Para efetivar a remogio de calor do meio reacional, o reator esta imerso dentro

de uma caldeira, a qual retira calor reacional pela geracdo continua de vapor.

Na figura AIl.1 apresenta-se o desenho esquematico do arranjo reacional de um
tubo de reagdo, com ¢ sem camisa interna de refrigeracdo, demonstrando a
entrada dos reagentes, refrigerante e a caldeira, juntamente é apresentado uma

visdo superior do reator através de um corte transversal “vista de topo”.
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Figura All.1 - Desenho esquemdtico do tubos do Reator de Hidrogenacao de

Fenol. (a) com refrigeracdo interna; (b) sem refrigeragio interna

Nos tubos onde had a passagem de fluido refrigerante, o fluxo entre o meio

reacional e o refrigerante se dd em co-corrente, e o meio reacional flui para o

tubo seguinte enquanto que o refrigerante ¢é despejado no interior da caldeira,
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A fungdo principal do refrigerante nos 6 primeiros tubos reacionais, fluindo em
co-corrente, € controlar a temperatura no interior dos reatores, de forma a evitar

possiveis desequilibrios térmicos reacionais, como ¢ o caso do disparo de

No “Runaway”, a temperatura em um determinado ponto pode aumentar muito
rapidamente, levando consigo a taxa reacional que aumenta em proporgdes
exponenciais. Tal condigdo ¢ mais freqiiente em reatores de leito fixo, com a
possibilidade de surgimento dos pontos quentes ‘hot-spot’, entretanto tal

condicio néo pode ser descartada neste reator de lama.

Além da possibilidade de disparo na temperatura, tal aumento provoca um
aumento na formacgdo de subprodutos, ou seja, diminui¢fio da seletividade da
reacdo. De fato fendmenos indesejados como evaporacio excessiva dos reagentes

pode ocorrer.

Com isto, torna-se claro a necessidade de operagio deste reator eficientemente,
justificando plenamente a utilizagdo de controle avangado multivaridvel DMC, na

forma adaptativa, D-AMPC.

All.3 - CONDIGOES OPERACIONAIS DO REATOR

A operaclo do reator é feita basicamente pela alimentag¢do da mistura reacional

fenol + H, + catalisador, como mostrado na Figura AIL2.

Na Figura-All.2 s8o mostrados todos os detalhes da alimentagdo dos reagentes
e do catalisador, desde a prepara¢io do catalisador, reciclo do catalisador,
aguecimento da alimenta¢do de fenol com a corrente de saida do sistema, e com

vapor, mistura do fenol com a corrente de H, e alimentagdo no reator descrito

resumidamente.
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Figura All.2 - Desenho esquematico da unidade de produgio de ciclohexanol

As vazdes de entrada dos reagentes sdo alimentados de forma balanceada,
conforme a marcha operacional imposta para uma produgido especifica de

Ciclohexanol.

A defini¢do das condigOes operacionais sdo descritas pelos guias de operagio e
pela experiéncia pessoal dos operadores envolvidos, ou seja, a operacgio do reator
esta condicionada a experiéncias anteriores. Entretanto recentemente foram feitos
esforcos na compreensdo das condigdes operacionais utilizando conceitos de

balancos materiais, energéticos e de momentum (Relatério interno Rhodia, 1996).
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As condi¢des impostas pela operagdo do reator sdo rigidas:

- Acompanhamento dos perfis de temperatura ao longo dos tubos reacionais,
para evitar elevagio bruscas acima do permitido, diminuindo assim a seletividade

_dareacfo, ou seia, formacio de subprodutos indesejaveis;

- Garantir a conversdo total de fenol no interior do reator, pois além de se tratar
de uma substancia altamente tOxica e poluente, promove alteragdes indesejaveis
na etapa de separagdo de Ciclohexanol. A converséo total de Fenol ¢ analisada e
garantida atualmente através do acompanhamento do perfil de temperaturas, bem

como por analises didrias de rotina em laboratorio.

Neste sentido, verifica-se que a operabilidade do reator esta condicionada &
manipulagdo eficiente da alimentagdo dos reagentes juntamente com o
catalisador, e da manutengfo de um perfil de temperaturas adequado ao longo do
reator. Este procedimento operacional garante que as duas condigbes basicas

citadas acima ndo sejam violadas.
All.4 - MALHAS DE CONTROLE DO REATOR

Como mostrado no item All.3 as condi¢cdes operacionais do reator que devem
ser mantidas sob supervisio, sfo basicamente as alimentagdes dos
reagentes/catalisador, ¢ os perfis de temperatura ao longo do reator por
manipulagio das vazdes de refrigerante para cada um dos 6 tubos dotados de

refrigeracdo interna.

Na Figura AIL2 verificam-se duas malhas de controle secundérias que visam
manter as condicdes de alimentac@o constante para uma determinada marcha
operacional, que s3o as malhas de controle da temperatura de entrada dos

reagentes ¢ da vazdo de H, alimentado.

Verificam-se ainda as malhas de controle de temperatura de fundo dos reatores
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2, 3, 4,5 e 6, por manipulagdo das vazdes de refrigerante para os 6 primeiros
tubos reacionais € que possuem refrigeragio interna. Além das malhas de controle
de temperatura, ha uma malha secunddria que controla o nivel de condensado na

caldeira por manipula¢do da vazéo de agua fria para reposi¢do, referente ao vapor

gerado na propria caldeira devido ao calor de reagao.

Mais especificamente, no controle das temperaturas de fundo dos tubos do
reator, a manipulagdo ¢ feita segundo um controlador em cascata que atua sobre

os “Set-Point” das vazdes de refrigerante para cada tubo.

A manipulagdo da vazdo de entrada de refrigerante em um determinado tubo de
reacdo ¢ feita através de controladores convencionais PID, e os controles em
cascata de temperatura atuam sobre os “Ser-Point” destas malhas de controle de

vazio.

Cabe ressaltar que atualmente o controle da temperatura de fundo de um tubo
do reator atua diretamente sobre o “Sef-Point” da malha de controle de vazio de

refrigerante do tubo imediatamente anterior.

As aquisigbes € atuagdes sobre o sistema sdo realizadas através de um sistema
- de controle digital, SDCD, o qual ¢ mantido em uma sala de controle da unidade,
Figura AIL3. O sistema SDCD, marca YOKOGAWA, possui ainda sistemas de

seguranca altamente confidveis e que trabalham 24 horas por dia durante 365 dias

por ano sem interrup¢ao.
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Figura All.3 — Diagrama esquematico entre processo — SDCD - Operagéo

Na sala de controle, onde se encontra o SDCD, a operagdo (operadores do
reator) tem todas as ferramentas para atuar sobre o processo automaticamente,
pois o tratamento de sinais pelo SDCD envolve aquisi¢cdo de dados, céalculo das
varias varidvels manipuladas para efetuar sobre o processo e influéncia remota

sobre os elementos finais de atuacfo, geralmente valvulas de controle.
All.5 — DIFICULDADES OPERACIONAIS

Atualmente o reator apresenta algumas dificuldades operacionais que sdo
caracteristicas de um sistema industrial e que prejudicam bastante a operagio do
reator. Além da complexidade do reator ¢ das condi¢des de reagdo, meio trifasico

e remogdo de calor complexa.
Os principais fatores que dificultam a operacéo do reator séo:
1) Dificuldades de manutengio constante da concentragdo do catalisador;

2) Manutencdo da atividade do catalisador;
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3) Estabilizagdo do fornecimento do reagente H,. Pressdo e Vazdo de

alimentacgio;

4) Falta de controle eficiente das temperaturas ao longo do reator;

sy Pattgd € sensores demedidas de concentracao ao longo do reator.

Os fatores citados acima concorrem prejudicialmente a uma operagdo adequada

do reator para obtengdo de alto desempenho.

Os itens 1 e 5 requerem investimentos de nivel fisico do sistema reacional,
enqﬁamo que os itens 2, 3 e 4 podem ser otimizados pela aplica¢fio de técnicas
avancadas de controle, uma vez que dispSem-se das medidas destas variaveis em
tempo real, através do SDCD e da instrumentacdo disponivel. Este é o caso

especifico do item 3, controle da temperatura ao longo dos tubos do reator.

O controle destas malhas ¢é realizado através de malhas de controle classicos
PID onde a temperatura de fundo do tubo 2 ¢ controlada em cascata por
manipulacdo da vazdo de refrigerante para o tubo anterior, tubo 1. O mesmo
ocorre para as temperaturas de fundo do tubos 3, 4, 5 e 6, por manipulagio em

cascata das vaz@es de refrigerante ao tubo anterior.

All.6 - VANTAGENS DA APLICAGCAO DO CONTROLADOR
AVANCADO PREDITIVO/ADAPTATIVO D-AMPC

Como apresentado no item AILS, existem fatores prejudiciais a qualidade de
operacdo do reator, que podem ser melhorados através de controle avancado,
entre eles a variabilidade da corrente de hidrogénio: vazio e pressio, ¢ a

disponibilizagdo das malhas de controle PID de temperatura ao longo do reator.

O controle D-AMPC, desenvolvido no presente trabalho, possui capacidade de

incorporagdo de um sistema multivaridvel que contemple toda as medidas de
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temperatura disponiveis para controle, total de 5, bem como todas as vazdes
disponiveis para manipulago, total de 6. Desta forma sdo contempladas todas as
interagdes entre as malhas de controle de temperatura do reator, o que ndo ¢é feito

- pelas malthas PID de controle em cascata.

Adicionando a considera¢dio de todas as temperaturas do reator e vazodes de
refrigerante, varidveis controladas e manipuladas, respectivamente, o controlador
D-AMPC incorpora o conhecimento dindmico das vazdes de alimentacio de fenol
e H,, e pressdo de alimentagdo do reator, que s@o caracterizadas como variaveis

de grande influéncia no meio reacional.

Desta forma o controlador multivaridvel adaptativo, D-AMPC, contempla as
malhas de controle atualmente operantes no reator, adicionando a incorporagio
das principais variaveis perturbagdes medidas que interferem significativamente

no controle do processo.

Com isto o controlador além de realizar controle das mesmas variaveis
atualmente controladas pelo sistema, incorpora trés varidveis de grande
influéncia no desempenho do reator, podendo entdo contemplar as variagdes
dindmicas das varidveis consideradas e também contemplar possiveis variagdes
em outras varidveis, como ¢ o caso da desativacdo do catalisador € também de

incrusta¢des no sistema.

AllL.6.1 — Implementagdo do Controlador D-AMPC “Coleta e Atuacdo”

Para implementa¢do e teste do controlador D-AMPC no reator de
Hidrogenacao de Fenol a Ciclohexanol da UQP/RHODIA, foi necessario a
montagem de um sistema para coleta e tratamento dos dados obtidos do SDCD do

reator de Hidrogenagdo para o controlador D-AMPC realizar os calculos.

A interface para coleta e armazenagem dos dados em tempo real obtidos pelo
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SDCD foram realizadas por um software comercial denominado de In-Touch.

O In-Touch, bem como o controlador D-AMPC sdo executados em um
microcomputador PC ligado na rede interna do SDCD, conforme mostra a Figura

AILS.
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Figura AIL.5 — Diagrama esquemdtico dos aparatos montados para realizagio do teste do
controlador D-AMPC.

Na Figura All.5 a conexdo do software /n-Touch com o controlador ndo foi
possivel diretamente por falta de otimizagio dos potenciais disponiveis no

software In-Touch.

Neste sentido fez-se uma planilha em Excel para tratar os dados de processo,
coletados pelo In-Touch, a cada instante de amostragem e gerar automaticamente

o arquivo de dados para o controlador D-AMPC.

As variacgOes das variaveis manipuladas calculadas pelo D-AMPC s3o enviadas
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ao SDCD e entdo a aglo sobre as varidveis manipuladas sdo implementadas no

processo.

All.7 - CONCLUSOES

condig¢des operacionais consideradas, as principais conclusdes sdo:

¢ O Reator de Hidrogena¢do de Fenol a Ciclohexanol ¢ um reator complexo,
tanto pelo meio reacional trifasico, quanto pela forma de remogio de calor
(caldeira e refrigerante), e pela disposi¢do das malhas de controle atualmente em

operagao;

e Fatores agravantes das condi¢des operacionais do reator, sdo as variaveis de

entrada de alimentacdo de H, e catalisador recirculados;

e Um controlador DMC multivaridvel ¢ de fundamental importancia para

manutengdo das condi¢des operacionais de producio estaveis.

¢ A capacidade adaptativa de um controlador multivariavel, D-AMPC, pode
trazer grandes beneficios, pois o sistema apresenta variacdes de operacdo, como:
atividade de catalisador, fatores de transferéncia de calor e variagdes de producéo

/ operagao.



APENDICE Il

ESTIMATIVA RECURSIVA DE PARAMETROS POR MINIMOS
QUADRADOS

Como citado no capitulo V sobre o controle avangado preditivo adaptativo D-
AMPC, a metodologia de ajuste dos pardmetros do modelo paramétrico de entrada e
saida considerado foi baseado no método dos minimos quadrados recursivos “ RLS “

com fator de esquecimento varidvel.

Neste apéndice 0 objetivo principal ¢ descrever resumidamente o processo de
estimativa dos pardmetros de um modelo entrada e saida, sendo que maiores detalhes
podem ser encontrados em Seborg et al (1986) , Toledo (1992) ¢ em Souza jr 1989, o
qual realizou um amplo estudo sobre diferentes métodos de estimagio da qual
conclui-se que a técnica de identificagdo “on-line” dos minimos quadrados
recursivos, “ RLS”, com fator de esquecimento variavel escalar, garante um bom

acompanhamento do processo, sem problemas para a matriz convarianga.

Definindo o vetor de parametros .g :

O(t-1)=la,,a,,....,a,,,b,, b, ..., b, AIIL1

e o vetor de dados:

X"(¢)= [—— We=1),-yt=2),....,— Wt - na),ult —1),u(t = 2),......;ult —nb— 1)]
AllL2

~

a téenica “ RLS “, encontra estimativas, &, dos parAmetros desconhecidos, &, de

modo a minimizar a fungdo objetivo, equagdo AIIL3.

1(0)- S0ty [s)-o00)] e
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com 0< go(t) <1

2} Al

onde ¢ ¢ o valor da saida do modelo ° pelas estimativas 6.

- Logoparaotempot.

#(0)= X7 (1) -1) A4

sendo que @(t) € um para@metro conhecido por fator de esquecimento, que permite

que dados mais recentes influenciem mais do que os dados antigos, para valores de
p(t)<1.

O algoritmo de estimagao ¢ dado por:

I

()= 3(0)- X7 ()0 1) AL
S()=X" ()Pt -1)X(0) AllLG
1= [1-50)- ()] AlL?
ol0)=3 | 1)+ (10 +as0)? | Al
K(t)= Pt ~1) X ()S@)+ o(e)]” ATIL9
0(1) = 6l ~ 1)+ K(0)e(0) AlLL10

?’(z‘) = g—o%}—) Kg— K()x" (t)) P(t - 1)} AlIL11

O parametro Vo esta relacionado com a velocidade de adaptagdo do estimador,

sendo que para valores pequenos de Vo, tem-se um estimador sensivel, com rapida
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adaptacdo, um valor maior, um estimador menos sensivel, com uma adaptagdo

mais lenta. O qual por sua vez ¢ escolhido pelo usuério.

Muitos controladores “ Self-tunning “ na literatura comeg¢am com a suposi¢io de

que o modelo da planta sob controle discreto no tempo ¢ sujeito a perturbagdes é

descrito pelo modelo Tocalmente Tinearizado, dado pela equacio AT 12,

Alg™ y(¢)= Blg™ (e -1)+ x(¢) ATIL12

A

Quando os parametros, e em conseqiiéncia ¢(t), tem polaridade ou “bias”, o
controlador ¢ incapaz de produzir erro nulo no estado estacionario. Isto acontece
porque a fonte de “ off-set” ndo foi modelada na equagio acima e ndo ¢
surpreendente que o resultado da lei de controle seja sensitiva a ruidos do processo

com meédia diferente de zero.

Uma suposi¢do adicional que até certo ponto supera o problema de “off-set” ¢

modelar a equacio acima como:

Alg ™ (e)=Blg™ plr 1)+ x(t) + d ATIL13

onde d € o vetor de constantes correspondentes & resposta do estado estacionario

para um vetor u nulo.

A estimativa da constante d, por sua vez, pode comprometer o desempenho do

controlador.

Alguns autores sugerem que d pode ser estimado pelo “ RLS “, aumentando

T
X vpara| - y(t-1), ..., u(t-1), ..., 1 ], mas também héa necessidade de certos artificios,

T
exceto aumentar de dimens3o X . Um deles, cuja simplicidade de implementacio e

eficiéncia constatada, € o de manter constante o elemento da diagonal da matriz de

covariancias correspondente ao pardmetro d.



Apéndice AIIl - Estimativa Recursiva de Pardmetros por Minimos Quadrados 168

Uma outra maneira de se contornar as dificuldades geradas pela necessidade
de se estimar a constante d € a simples eliminagio deste problema pelo uso de um

modelo incremental ao invés do modelo posicional dado pela equagdo AIIL13.

As condigdes de inicializagio do estimador foram:

P(0)=10°7 AlIL19

6(0)=[o, o, .. ., o] ATIL20

xT(0)=[o, o, . ., 0] AIIL21



