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1. Introducao

Neste capitulo, uma breve introducdo sobre o trabalho proposto é
apresentada, incluindo a motivacéo e os objetivos principais, de modo a
perfazer um panorama desta tese. Por fim, segue uma descricdo da
estrutura de organizagéo do texto.

1.1. Apresentacao

Frequentemente, os engenheiros de processos sdo chamados a realizar as
tarefas de projetar e colocar em prética estruturas de controle que sejam capazes de lidar
com as complexidades de plantas modernas e que representem alternativas tecnoldgicas
eficientes para manutencdo do desempenho. Com estas estruturas, é possivel garantir o
atendimento da qualidade dos produtos e da seguranca da producdo, bem como
assegurar a reducdo de perdas materiais e impactos ambientais. Consequentemente, 0s
produtos passam a ter maior valor agregado, o que pode garantir posicao estratégica no
mercado e aumento da lucratividade. Neste sentido, o foco deste trabalho de tese é o
estudo de esquemas de controle que permitam tratar alguns desafios inerentes da

operacdo de um processo quimico, com vistas ao melhoramento do desempenho global.

A érea de Controle de Processos é bastante vasta em aplicagdes e remonta a
Antiguidade, pois, por exemplo, 0s gregos ja demonstravam preocupacdo de determinar
precisamente o tempo em relogios d’agua. No entanto, foi com o advento da Revolugéo
Industrial, na Europa durante o século XVIII, que o Controle passou a receber maior
atencdo devido a necessidade de regular adequadamente o funcionamento de maquinas
industriais, como moinhos, refervedores e maquinas a vapor. Ao longo do tempo, isso
foi impulsionado com o desenvolvimento da Matematica, que fez com que o Controle

deixasse de ser uma arte para se tornar uma ciéncia. O estagio atual do Controle de



Processos deve-se bastante a evolugdo dos computadores, a partir da segunda metade do
século XX, ja que os mesmos permitem o tratamento de uma grande quantidade de
dados e a solucdo de diversos algoritmos em linha. Em todas estas fases, sempre se
buscou a determinacéo de politicas operacionais adequadas para manter os resultados de

um processo em um nivel satisfatorio.

Atualmente, a manutencdo da operabilidade dos processos quimicos (isto €, o
funcionamento dentro de requisitos operacionais pré-estabelecidos), em face dos
diversos cenarios de qualidade de produto, da possibilidade de falhas e de manutencéo
do 6timo, é um dos fatores que tém motivado pesquisas nesta area. Diversas alternativas
de projeto de estruturas de controle sdo desenvolvidas para lidar com este problema e a
configuracdo de controle selecionada geralmente é dependente da condi¢cdo nominal
considerada. Isto pode comprometer o desempenho global do processo, quando a
configuracdo ndo é adequada para operacdo com multiplos cenérios. A natureza
desafiadora deste problema tem chamado atencdo e investimento por parte do meio

académico.

Neste capitulo, sdo apresentadas a motivacdo da pesquisa e a definicdo do
objetivo desta tese, destacando como o trabalho contribui para a ciéncia.

Posteriormente, comenta-se a organizacao deste material escrito.

1.2. Motivacao

A competitividade do mercado, a necessidade de reducédo de custos operacionais
e restricbes ambientais mais fortes sdo fatores que aumentam a demanda por politicas
operacionais eficientes. Neste sentido, é preciso buscar uma melhor utilizacdo das
matérias-primas e da energia disponivel no processo. Nos processos modernos, isto
geralmente é alcancado por meio de recursos de integracdo, que podem implicar em
comportamento dinamico mais complexo. Dessa forma, hd a necessidade de que o
projeto de controle do processo seja feito de modo holistico, tendo em vista melhorar o

desempenho global da operacéo.

Na literatura, existem diferentes metodologias de projeto de estruturas de
controle, que, de forma geral, consideram uma decomposic¢ao do problema em diversas
camadas. Normalmente, projeta-se o controle das malhas mais rapidas (como o controle

de inventério) ligadas a estabilizacdo do processo e, posteriormente, o das malhas mais
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lentas (como o controle de qualidade), que se vinculam a aspectos econdmicos. A partir
da representacdo hierarquica, desenvolvem-se estratégias de controle que interconectem
as diferentes camadas. Em uma camada especifica, interessa o projeto do controlador e
sua sintonia, ao passo em gue o projeto de estruturas envolve decisdes estruturais entre
as camadas. O projeto do sistema de controle apresenta trés tarefas principais: (1)
projeto da estrutura de controle; (2) projeto do controlador; (3) e implementagdo na

planta.

Durante o projeto da estrutura de controle, tem-se 0 objetivo de encontrar a
combinacdo sistematica de variaveis medidas, controladas e manipuladas. Para tanto, as
diversas metodologias de projeto de controle global, cuja origem remonta aos anos 60,
combinam heuristicas de processos com técnicas teoricas de modelagem e otimizacao.
Essas metodologias permitem a exploracdo de uma série de diversas estruturas de
controle. No entanto, apenas uma é selecionada para implementacdo, em funcdo de um
determinado objetivo ou critério. Normalmente, isto € justificado pela reducdo da
complexidade do esquema de controle. Contudo, um problema importante pode surgir
para operacdo dindmica do processo em face dos diversos cenarios operacionais, ja que

a estrutura selecionada, tomada como fixa, pode ser dependente da condigéo de projeto.

Dessa forma, com uma estrutura permanente (isto é, a configuracdo do sistema
de controle), o desempenho de controle pode se deteriorar ao longo das condicdes
operacionais, quando se avalia a operacao do ponto de vista holistico. Isto significa que,
caso seja necessario levar a operacdo a outras condi¢cdes diferentes da nominal, uma
configuracdo fixa do sistema de controle pode limitar a realizagcdo do processo e levar a
um comportamento dindmico inadequado. Essa consideragdo pode comprometer
seriamente a manutencdo da operabilidade do processo, de tal modo que a operagéo
possa ficar fora das especificagdes ou, em um caso extremo, ser levada a uma condic¢ao

de inviabilidade.

E possivel que um sistema de controle multivariavel, como o controle preditivo
ndo linear, seja capaz de lidar com o problema da operabilidade. Mas, também se sabe
que, no dominio de controle global, existem restricdes importantes ao uso dessa
tecnologia, devido a dimensdo dos processos e ao custo de manter um modelo acurado e
da solucdo computacional em linha. Além disso, boa parte dos processos quimicos ja
instalados faz uso de controladores do tipo PI, de modo que é interessante buscar

solugdes para este tipo de sistema de controle.



Contudo, mesmo em face do forte impacto que se pode ter sobre a
operabilidade, pouca informacdo esta disponivel quando se pretende considerar o
emprego de um sistema com esquemas de reconfiguracdo da estrutura de controle. Na
verdade, as referéncias encontradas na literatura da Engenharia Quimica ainda nédo
tratam deste problema de modo mais especifico. Uma ideia geral é a determinacdo de
um banco de configuragdes de controle a serem empregadas de acordo com o0s
requerimentos da operacdo. Por exemplo, pode-se ter uma estrutura para um nivel de
conversdo baixa e outra para um nivel de conversdo alta de reatores. No geral, as
metodologias de projeto correntes permitem obter tais estruturas em cada condicdo
operacional, mas os trabalhos, que incluem esta tarefa, normalmente optam pela

alternativa mais simples e robusta.

1.3. Desafios na operabilidade

As industrias quimicas modernas sdo muito complexas e grandes em escala, de
tal modo que estdo sujeitas a variagdes significantes no ambiente em que se encontram
inseridas. Segundo SRINIVASAN e QIAN (2006), devido a alta competitividade do
mercado, estas plantas sdo obrigadas a operar em uma diversidade de estados
estacionarios (modos de operagdo) e frequentemente transitam entre os mesmos. Neste
contexto, destaca-se a operabilidade do processo, que consiste na manutencdo de seu
funcionamento dentro dos limites operacionais pré-estabelecidos, a despeito de

mudangas em seu ambiente.

Para TRAN et al. (2007), essas mudancas surgem de fatores, que em geral
podem ser resumidos em variagfes nos parametros e nos objetivos da producdo, para

acomodar diversos eventos como:

a.  mudancas nas especificagdes de produtos para aumentar sua disponibilidade,

flexibilidade e confiabilidade;
b.  variagcdes na materia-prima;
Cc.  producéo de diferentes produtos (grades);
d.  mudancas na taxa de producao;

e. falhas de sensores ou atuadores;



f.  mudancas de pardmetros caracteristicos do processo, como a atividade de um
catalisador.

As transi¢Ges nos processos quimicos também sdo observadas durante o inicio
(startup) e a parada (shutdown) de suas atividades. Um fato interessante € que uma ou
mais varidveis, denominadas como varidveis chave por SRINIVASAN et al. (2005),
mudam consideravelmente seus valores durante as transi¢cbes e podem ser usadas para
caracterizar a condicdo do processo. Embora as transicdes sejam essenciais, implicam
em elevados custos de producéo, ja que possivelmente sdo obtidas grandes quantidades

de produtos fora de especificacao.

Para reduzir este efeito, uma das ideias basicas € a minimizacdo do tempo de
duracdo das transicdes. Normalmente, os erros humanos sdo mais frequentes nessas
ocasifes, uma vez que o envolvimento do operador no controle da producédo € maior. Os
operadores devem, entdo, executar procedimentos operacionais predefinidos para iniciar
ou parar atividades do processo. Se ndo seguirem as operagOes padrdo, 0S erros
incorridos podem levar o processo a situagbes anormais e/ou provocar acidentes
(SUNDARRAMAN e SRINAVASAN, 2003).

Quanto a producdo de diferentes grades, a producdo industrial de polimeros se
apresenta como um exemplo interessante de multiplicidade de estados estacionarios.
Neste caso, € um ambiente no qual a producdo de diversos produtos com qualidades
diferentes é muito frequente (EMBIRUCU et al., 1996). Este tipo de indUstria obtém
desde produtos cujas especificacfes sdo0 muito restritas - uma vez que Sdo muito
valorizados no mercado - até uma lista de produtos diversos, que representam
commodities (isto €&, possuem cotacdo e negociabilidade globais com impacto
significativo na economia). Desta forma, uma planta de producdo de polimeros precisa
apresentar uma operacdo estavel e bastante flexivel entre os diferentes estados,

buscando diminuir a producéo fora de especificacdo e o tempo gasto para a transigéo.

Outro problema operacional se apresenta quando se deseja aumentar a taxa de
producdo de um processo e ocorre a saturacdo do elemento final que garante seu
controle. O aumento da producdo da planta corresponde a procura por uma operagdo
Otima que, em muitos casos, exige vazfes maximas (restrices ativas) atraves dos
gargalos do processo (ASKE et al., 2007). Dependendo da localizacdo da variavel
manipulada para a taxa de producdo (PRICE e GEORGAKIS, 1993), o sistema perde



um grau de liberdade e uma estrutura de controle fixa se torna inadequada para que se
alcance a producido desejada. Em relacdo a isto, ARAUJO (2007) destacou que as
restricdes ativas formam um conjunto de variaveis controladas, de modo que uma
mudanca no conjunto de restri¢bes ativas requer uma mudanca do conjunto de variaveis
controladas. Deste modo, se destaca uma avaliagdo mais rigorosa das condicOes
operacionais quando do projeto de controle do processo.

Somam-se a esses fatores as falhas em instrumentos e equipamentos causadas
por mau funcionamento, por raz@es fisicas/quimicas e por fatores externos ao processo.
Visto que um sistema controlado é totalmente interconectado, uma falha em uma de
suas partes afeta todas as outras partes por meio das malhas de controle. De um modo
geral, o desempenho da producdo normalmente diminui quando ocorrem no processo 0s
problemas citados, uma vez que as condi¢cdes operacionais se tornam muito diferentes
daquela consideradas nas etapas de projeto do processo e de seu controle
(BENOSMAN, 2010).

1.4. Objetivos

Em face do cenério dindmico em que 0s processos quimicos estdo inseridos, 0s
mesmos devem ser controlados e monitorados globalmente para responderem mais
rapidamente e se tornarem mais competitivos. Para evitar que o desempenho da
producdo seja diminuido, as estratégias de controle precisam considerar alternativas que
garantam a operabilidade também quando ocorrerem mudancas nas condigdes de
operacdo. Neste caso, 0s sistemas de controle que podem ter a configuragdo modificada
para permitir a operacdo do processo em uma gama maior de condig¢fes, de modo a
atender a diferentes especificaces ou responder a eventos anormais, tornam-se cada vez
mais necessarios. No entanto, ha uma caréncia de estudos em relacéo a determinacdo de
estratégias necessarias para a realizagdo da reconfiguracéo da estrutura de controle, bem

como do tratamento de problemas praticos que podem estar envolvidos.

Assumindo o problema de manutengéo da operabilidade de processos quimicos
como relevante, o objetivo especifico desta tese em particular é o estudo de esquemas
de reconfiguracdo para o sistema de controle, utilizando-se das metodologias da
literatura para o projeto de controle e propondo estratégias para a mudanga da

configuracdo de controle. Para tanto, sdo usados dois exemplo tipicos da Engenharia



Quimica, implementados em MATLAB versdo 7.10.0 (MATHWORKS, 2010) e com
motivagdes distintas para a reconfiguragéo de controle. Dessa forma, esta tese pretende
contribuir especificamente com aspectos praticos de controle de processos, nos quais o
desempenho de uma configuracdo de controle possa ser comprometido ao se considerar

mudangas operacionais importantes.

Além desses pontos, os objetivos secundarios desta tese sdo apresentar uma
breve revisdo das areas de controle global de processos e de reconfiguracdo de controle
e oferecer ideias e referéncias para pesquisas futuras, que Sa0 necessarias para

compreensdo do estagio atual deste trabalho.

Este trabalho foi realizado principalmente no Laboratério de Modelagem,
Simulacdo e Controle de Processos (LMSCP) do Programa de Engenharia Quimica da
COPPE/UFRJ e esta inserido nas linhas atuais de pesquisa do mesmo, juntamente com
outros trabalhos que tratam do monitoramento, gerenciamento de falhas e otimizacgdo de
processos quimicos (GOMES, 2007; FREITAS, 2009; PAGANO, 2009; PRATA, 2009;
QUINTO, 2010; FEITAL, 2011). Adicionalmente, por meio do doutorado sanduiche,
foi possivel um estagio, entre os anos de 2010 e 2011, com o professor Sigurd
Skogestad no grupo de Controle de Processos do Departamento de Engenharia Quimica
da Universidade Norueguesa de Ciéncia e Tecnologia (NTNU) na cidade de Trondheim.
Maiores informacBGes podem ser obtidas nas paginas da internet peg.coppe.ufrj.br e

ntnu.no/kjempros/prosess-systems.

As diversas contribuicbes de conhecimento tedrico e aplicagBes praticas desses
grupos foram importantes no suporte desta pesquisa, principalmente aquelas
relacionadas a determinacdo de politicas operacionais (ARAUJO, 2007; ANDRADE,
2008; HOVD, 2007; JACOBSEN, 2011; MAGALHAES, 2010; PANAHI, 2011;
RANGEL, 2010; SOUZA, 2010; YELCHURU, 2012). Além disso, os professores
oferecem vasta experiéncia na modelagem e simulacéo de sistemas reais da Engenharia
Quimica, a avaliacdo de processos quimicos em uma multiplicidade de condicGes, a
otimizagdo em tempo real para fins de controle, o uso de estimadores de estados e a

estimacdo de parametros.


http://peq.coppe.ufrj.br/
http://www.ntnu.no/kjempros/prosess-systems

1.5. Organizacao

Para alcancar os objetivos, um cendrio de investigacGes tedrico-computacionais
foi explorado, cuja estrutura principal pode ser apreendida da Figura 1.1. O Capitulo |
apresenta a introducdo da tese. Os Capitulos 11 e 111 apresentam revisfes bibliogréaficas
importantes para seu desenvolvimento, incluindo respectivamente as principais
vertentes de metodologias de projeto de controle global, seguidas de uma sinopse dos
esquemas de reconfiguracdo de controle. O Capitulo IV traz as diretrizes propostas
nesta tese, que incluem os esquemas de reconfiguracdo como uma extensdo das tarefas
de controle. Os Capitulos V e VI sdo dedicados ao projeto de controle de dois exemplos
de aplicacdo da Engenharia Quimica, o primeiro trata de uma coluna de destilacdo
binaria como exemplo de aplicacdo do procedimento proposto e o outro de um reator
continuo de polimerizacdo do propeno, desde sua modelagem matematica até o
problema de controle. O Capitulo VIl resume o0s resultados alcangados, discute
vantagens e limitaces da proposta, conclui o trabalho de tese e aponta tendéncias para

pesquisas futuras. Finalmente, o Capitulo VI1II traz as referéncias bibliogréaficas.

Capitulo |

Introducdo
Tttt T T T T T e s T T e l ________________________ |
1 1
1 1
| Capitulo 11 Capitulo 111 :
: Projeto de controle Reconfiguracdo de controle |
1 1
| |
1

Capitulo IV

Diretrizes Propostas Capitulo V

Coluna de destilacéo

Capitulo VI
Polimerizagao

Figura 1.1 — Organizacgéo dos principais capitulos da tese.



2. Projeto de

Estruturas de Controle

Este capitulo apresenta uma area importante da Engenharia de Processos
conhecida como controle global, por meio de uma breve revisdo das
principais vertentes da literatura para o projeto de estruturas de controle,

seguida de alguns comentarios finais.

2.1. Introducéo

Nos processos quimicos modernos, é bastante comum o emprego de fatores de
integracdo, como correntes de reciclo de material e integracdo energética, para obter
principalmente reducdo de custos. No entanto, esses fatores podem afetar a
controlabilidade e a operabilidade do processo. Isto modifica seu comportamento
global, de tal modo que é dificil predizé-lo, a partir do comportamento das unidades
individuais. Diante deste fato, tornou-se necessaria uma mudanca do modo tradicional
de projeto e andlise de um processo para uma abordagem mais holistica (DUNNL e EL-
HALWAGI, 2003). E preciso considerar a planta como um organismo complexo,
formado a partir da interacdo de diferentes operacfes unitarias e equipamentos, que ndo

explicam individualmente o comportamento global.

Em virtude dos problemas que podem ocorrer nesses processos, 0
desenvolvimento de técnicas para a analise de controlabilidade e para o projeto de
controle adequado representa uma tarefa importante. A area de pesquisa da Engenharia
de Processos que considera uma avaliacdo de toda a planta € denominada controle
global ou controle de plantas completas (plantwide control, em inglés), envolvendo
analises e estratégias sistematicas necessarias para o controle. Essas estratégias incluem
diversas metodologias, cujo principal objetivo € o melhoramento do desempenho global

da planta.



Neste contexto, o termo controle global ndo se refere apenas a sintonia e a
anélise do comportamento das malhas em um processo quimico, mas diz respeito a
filosofia de controle de todo o processo (LARSSON e SKOGESTAD, 2000). Esta
filosofia enfatiza as decisbes estruturais, que incluem a selecdo das varidveis
manipuladas e medidas, 0 pareamento entre elas e a sintonia das malhas obtidas, assim
como a decomposicédo de todo o problema em subproblemas menores. Deste modo, 0
objetivo do controle global é fornecer uma estrutura para o controle coordenado de
varidveis importantes de um processo, incluindo toda a producdo e o controle da

qualidade do produto.

Outra definicdo para esta filosofia, vistaem LUYBEN et al. (1998), coloca que
o controle global é uma atividade que envolve a determinacdo da logica, da
instrumentacao e das estratégias necessarias para a operacao segura, de modo a alcancar

0s objetivos de projeto de uma planta integrada e complexa.

STEPHANOPOULOS e NG (2000) indicaram que o controle global apresenta
caracteristicas proprias, que nao sao encontradas no projeto de processos formados por

unidades simples. Nos casos de processos integrados:

a.  asvariaveis a serem controladas por um sistema de controle global ndo séo tdo

claras ou facilmente definidas, como é feito para unidades simples;

b.  uma decisdo local de controle, feita dentro do contexto de unidades simples,

pode ter efeitos diversos em toda a planta devido a presenca de interconexdes;

c. 0 tamanho do problema de controle global é significativamente maior que

aquele de unidades simples, tornando sua solugdo mais complexa.

Além disso, conforme observado por LARSSON e SKOGESTAD (2000):
“Por que controlar inimeras temperaturas, pressdes ou composi¢des de uma planta,
quando ndo h& especificagbes para a maioria dessas varidveis? Ha alguma razéo

especial para isso ou é simplesmente porque essas variaveis podem ser medidas?”.

O interesse no projeto de estruturas de controle global de plantas remonta ao
trabalho pioneiro de BUCKLEY (1964), que introduziu o conceito de controle dindmico
de processos. Nessa ocasido, esse autor demonstrou objetivamente que a atividade de
controle de processos consiste na arte de combinar variaveis e como fazé-las trabalhar
em conjunto de modo a atingir objetivos especificos. Contudo, historicamente, o projeto
de controle sempre foi executado utilizando algumas regras heuristicas baseadas na
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experiéncia com o processo, adquirida ao longo dos anos. Isto ocorreu devido ao fato de
ndo terem sido desenvolvidas ferramentas tedricas para este fim e a dificuldade que
representa a modelagem da planta, que cada vez mais € projetada com recursos de

integracdo energetica e massica (ANDRADE, 2008).

Esta caréncia ja havia sido percebida por FOSS (1973), que afirmou, entre
outras coisas, que o principal problema a ser resolvido era o desenvolvimento de teorias
para determinacdo de estruturas de sistemas de controle. Apesar de algumas areas da
teoria de controle de processos terem apresentado avancos importantes até a década
de 70 (como é o caso da otimizacdo em tempo real, do controle preditivo e de
ferramentas de analise de controlabilidade), somente a partir de 1980 comegaram a ser
publicados trabalhos com desenvolvimentos teéricos sobre controle global, que
culminaram em um maior interesse, tanto da parte do meio académico como do
industrial, no assunto nos anos 90. Dessa época em diante, diversas linhas de pesquisa
passaram a considerar o0 projeto de estruturas de controle, devido as caracteristicas
desafiadoras do problema (LARSSON e SKOGESTAD, 2000).

2.2. Projeto de estruturas de controle

Uma estrutura de controle consiste na combinacdo sistematica de variaveis
medidas (y) com variaveis manipuladas (u), de forma a manter em linha as variaveis
controladas (c) em suas especificacfes (Cs). O projeto de uma determinada estrutura de
controle depende fortemente do grau de avanco da teoria de controle de processos, de
certo grau de criatividade e arte, bem como do grau de conhecimento do
comportamento do processo. A implementagdo préatica do esquema de controle depende
da disponibilidade de sensores e atuadores confiaveis e operadores treinados
(STEPHANOPOQULOS e NG, 2000).

De acordo com MORARI et al. (1980), a manutencédo de algumas variaveis em
torno de valores desejados visa ao atendimento dos objetivos da producdo, que podem

ser divididos em duas categorias:

1.  Objetivos operacionais: sdo 0s objetivos que estdo associados a viabilidade
operacional e envolvem as variaveis de processo, tendo em vista a qualidade de
produto, a seguranca, a satisfacdo de exigéncias operacionais e a preservagao

do meio ambiente.
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2. Objetivos econdmicos: sdo 0s objetivos que estdo associados aos aspectos
econémicos do processo (por exemplo, lucratividade ou custo de operacgdo, J)
e sdo apenas satisfeitos quando ja foram atendidos os objetivos anteriores e

ainda existirem graus de liberdade disponiveis.

No desenvolvimento de um sistema de controle, como ja colocado, costuma-se
decompor o problema em diversas camadas com base nas diferentes escalas de tempo
de atuacgéo dos controladores das malhas (SKOGESTAD, 2000). No entanto, a escala de
tempo dos niveis da hierarquia de controle é apenas ilustrativa e tem uma alta
dependéncia das dimensdes do processo e do grau de reciclo utilizado, uma vez que este
pode implicar em sistemas muito lentos. Em todo caso, esta representacdo (Figura 2.1)
inclui camadas cujo tempo para implementacdo da agéo de controle varia de segundos a
semanas. As mais importantes, em termos operacionais, sdo aquelas relacionadas mais

diretamente a dinamica da planta, ja que o tempo para a tomada de decisdo € menor.

ooy
/ &
\ Planejamento da produgio ‘ semana
i -
Programagéo da produgdo dias
L Otimizagdo Operacional ‘ hora
/ Controle Supervisorio snttos
(Inferencial, MPC) AT
Controle Regulatorio
| segundos

(Malhas de vazéo, pressdo e nivel)

Figura 2.1 — Representacéo da decomposicdo hierarquica da estrutura de controle de
uma planta quimica baseada em escala do tempo (adaptado de SKOGESTAD, 2000).

A camada de controle regulatério se relaciona ao controle do inventario do
processo, como 0s balancos de massa, de energia e de quantidade de movimento,
envolvendo vazdes das correntes, pressdo de gases, niveis de liquidos e temperaturas
das unidades. Dessa forma, lida com o controle do processo frente a perturbacfes de
alta frequéncia para manter a planta estvel. Por outro lado, a camada de controle
supervisorio se refere ao controle da taxa de producdo e da qualidade de produto. Na

camada de otimizacdo operacional, determinam-se os valores desejados para a camada
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de controle supervisorio, representando um ajuste fino ao processo. Acima dessas
camadas, encontra-se a otimizacdo do processo, na qual se consideram os objetivos

globais de controle, aspectos operacionais do processo e informacg6es do mercado.

Os objetivos econémicos sdo alcancados ao serem repassados do planejamento
da producéo para as camadas de controle. Todas as camadas s&o interconectas por meio
de decisOes estruturais (estrutura de controle), sendo que as camadas superiores indicam
normalmente os set-points e restricdes a serem seguidos pelas variaveis controladas das
camadas inferiores, ou usam diretamente alguns elementos finais de controle (como
valvulas de controle, bombas e dampers, por exemplo) se houver graus de liberdade
excedentes. A interacdo entre a camada de otimizacao e a camada de controle é feita por
meio da atualizacdo dos alvos ou pontos operacionais desejaveis, geralmente, uma vez a
cada hora, enquanto que a camada de controle opera continuamente. No entanto, quando
se considera apenas uma determinada camada, interessa o projeto do controlador e o
problema de sua sintonia. Dessa forma, enquanto o projeto de estruturas de controle
envolve decisdes estruturais, o projeto do controlador lida com decisdes paramétricas
(SKOGESTAD, 2004).

Boa parte das propostas de metodologias de projeto de controle séo aplicadas a
problemas de referéncia (benchmarks) na area para comprovar seu desempenho. O mais
popular destes problemas é a bem conhecida planta Tenneesse Eastman, sugerido por
DOWS e VOGEL (1993), cujas solucdes propostas variam desde estruturas de PID
descentralizado (MCAVOY e YE, 1994; MCAVOY, 1999; RICKER, 1996) até
controle preditivo (MPC, do inglés Model Predictive Control) (RICKER e LEE, 1995).
Por exemplo, destes trabalhos, viu-se que, quando o desempenho de uma estrutura
descentralizada de PID é comparavel a do MPC, da-se preferéncia a estruturas de PID.
As razdes desta escolha sdo a simplicidade da estrutura de controle e o fato de que a

mesma é de facil compreenséo pelos operadores (ROBINSON et al., 2001).

Além deste exemplo, podem-se destacar outros, como as plantas HDA
(MCKETTA, 1977), Shell (PRETT e MORARI, 1986), AMOCO (MCFARLANE et
al., 1993) e Johnson Wax (CHYLLA e HAASE, 1993).
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2.2.1. Questdes estruturais

O desenvolvimento que ocorreu na area de controle global, nas décadas de 80 e
90, deveu-se em grande parte as criticas feitas por FOSS (1973), quanto ao
distanciamento da academia das reais necessidades da industria, bem como a elucidacgéo
de questBes importantes para o projeto de controle. Estas questdes estdo diretamente
ligadas as decisdes estruturais que precisam ser definidas pelo engenheiro de processo
na etapa de projeto de controle: Quais variaveis devem ser controladas, quais variaveis
devem ser medidas, quais entradas devem ser manipuladas e quais conexdes devem ser

feitas entre as mesmas?

De certa forma, as metodologias propostas na literatura foram norteadas por
estas questBes (Tabela 2.1), além de considerar aspectos particulares de cada processo,
como a politica geral de gerenciamento da producdo e as condi¢cdes econémicas
presentes e futuras (STEPHANOPOULOQOS e NG, 2000).

Tabela 2.1: Questdes estruturais relacionadas projeto de estruturas de controle.

Questdes de FOSS (1973) Observacdes

1. Quais variaveis devem ser | Selecdo das varidveis que apresentam valores desejados, isto
controladas? éC=Cs.

2. Quais variaveis devem ser | Selecdo das varaveis medidas y para propostas de controle e
medidas? estabilizacdo do processo.

3. Quais entradas devem ser | Selecdo dos graus de liberdade u necessarios para permitir
manipuladas? um controle adequado.

Selecdo da configuracdo de controle, isto é, a estrutura do
4. Quais pareamentos devem | controlador que interconecta suas entradas (variaveis medidas
ser feitos entre as variaveis | € controladas) com as variaveis manipuladas.

do processo? Selecdo do tipo, ordem e estrutura de controlador necessario
para se alcancar o desempenho desejado.

As respostas obtidas em cada uma das questdes estruturais representam as
etapas do projeto da estrutura de controle e permitem determinar as possiveis
alternativas de controle para uma determinada planta. Inicialmente, as decisfes se
relacionam com objetivos de controle do processo. Posteriormente, deve-se selecionar a
configuracdo de controle, que define a forma de conexdo e a hierarquia entre as

varidveis controladas e manipuladas, atendendo a determinadas caracteristicas
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dindmicas, como rejeicdo a perturbacdes, baixa interacdo e robustez. Por fim,
dependendo de aspectos como 0s objetivos de controle e restricbes de implementacéo, é
feita a escolha da lei de controle (VAN DER WAL e JAGER, 2001).

VAN DER WAL e JAGER (2001) apresentaram uma revisdo de diversos
métodos de selecdo de pares de entrada/saida, usando propriedades desejaveis do
sistema de controle, controlabilidade e desempenho alcancavel como critério. No
entanto, os critérios apresentados nao consideram objetivos mais globais, como o

resultado econémico ou custo operacional envolvido.

De modo geral, a primeira classe de objetivos de controle (objetivos
operacionais) determina as variaveis que precisam ser medidas. A forma de se alcangar
a segunda classe de objetivos pode ser obtida ao se considerar, por exemplo, uma
estratégia de controle feedback. Em relacdo ao conjunto de variaveis manipuladas, esta
selecdo influencia a capacidade do sistema em rejeitar perturbacdes externas e em
manter os objetivos de controle no nivel desejado. Um nimero grande de varidveis
manipuladas (graus de liberdade) é melhor para fins de controle. Contudo, a
determinacdo destas varidveis deve ser orientada por aspectos estruturais, considerando
os limites de saturacdo e a relagdo de ganho com as varidveis controladas
(SKOGESTAD, 2000).

Geralmente, um bom entendimento do processo permite determinar o que deve
ser controlado. Contudo, como ja havia sido destacado por MORARI et al., (1980), os
varios conjuntos de variaveis controladas, medidas e manipuladas, e suas estruturas de
interconexdo, ndo podem ser escolhidos de forma independente, mas de forma
simultadnea. Deste modo, a consideracdo de aspectos econémicos, de seguranga, das
restricbes operacionais e da confiabilidade de sensores também deve ser levada em

conta nesta selecéo da estrutura e controle.

Na literatura, as diferentes sistematicas para obter a decisfGes estruturais
definem as propostas de projeto de estruturas, que, a principio, mostram-se comportar,
pelo menos em algum aspecto, melhor que as outras. Tradicionalmente, as estruturas de
controle sdo obtidas para determinadas condigdes operacionais e tecnologicas
(instrumentos e equipamentos) e arranjo das unidades (isto &, o projeto de controle € a
ultima etapa) (DOWNS e SKOGESTAD, 2011). Realiza-se uma busca intensa por

apenas uma configuracdo de controle e a alternativa selecionada deve permitir o
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atendimento dos requerimentos de controlabilidade e de desempenho dindmico. Apesar
de diferencas fundamentais, as metodologias buscam satisfazer os objetivos do processo
e podem ser normalmente divididas em dois grandes grupos, em funcdo dos
procedimentos aplicados (ANTELO et al., 2007):

a.  Técnicas baseadas no bom senso e no conhecimento do processo. O uso destas
técnicas visa a decomposicao hierdrquica do problema de controle global em

problemas de dimensdo menor por meio de heuristicas.

b.  Técnicas baseadas na modelagem e na teoria de controle. Especificamente, as
bases destas técnicas se encontram no desenvolvimento teérico de modelagem
matematica, de técnicas de controle robusto e de otimizacdo. Tratam da
solucdo de um problema de programacdo matematica ndo linear de grande
escala, que deve ser capaz de determinar simultaneamente a dimensdo das

subunidades, suas interconexdes e a estrutura de controle 6tima.

As alternativas, que utilizam ferramentas desenvolvidas por esses dois grupos,

sdo, portanto, classificadas aqui como técnicas hibridas (Figura 2.2).

Heuristicas e Modelagem Metodologias

Decomposicao do Processo Matematica e Otimizacao Hibridas

Figura 2.2 — Vertentes de metodologias de projeto de estruturas de controle.

Tanto LARSSON e SKOGESTAD (2000) como STEPHANOPOULOS e NG
(2000) apresentaram boas revisdes da literatura sobre projeto de estruturas de controle
global. Estes trabalhos revisaram os desafios encontrados e as caracteristicas peculiares
do problema de controle global, registraram os avangos nas pesquisas publicadas por

outros grupos e apontaram desenvolvimentos futuros necessarios para a area.

Recentemente, DOWNS e SKOGESTAD (2011) apresentam um artigo de
revisdo contemplando simultaneamente as visdes académica e industrial sobre o
controle global. Estes autores destacaram a necessidade de uma abordagem formalizada
que possa considerar os diversos desafios que surgem no projeto de controle de plantas
modernas. A preocupacao central € a operacdo no 6timo econdémico do processo. No

entanto, isso é dificultado pela segregacdo das tarefas de projeto do processo e do
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controle. Isso ainda € bastante comum devido principalmente a dificuldade de mudanca
de uma abordagem histdrica, em que o sistema de controle é projetado apds 0 processo.

Embora existam diversas metodologias de projeto de estruturas de controle na
literatura, normalmente se consideram duas abordagens gerais para o problema de
controle global, chamadas de descendente e ascendente, que podem ser combinadas
iterativamente (ASTRC')M e WITTENMARK, 1997):

a.  Abordagem descendente (top-down): este tipo de analise se inicia com a
definicdo do problema de controle global, envolvendo a selecdo dos objetivos
de controle e das varidveis controladas, variaveis medidas e variaveis
manipuladas. O problema ¢ dividido sistematicamente em subproblemas de
dimensdo menor, considerando um refinamento sucessivo. Em torno destes
subproblemas, sdo agrupadas variaveis controladas e manipuladas, sendo
desejavel que apresentem acoplamento fraco e reposta dindmica comportada. O
procedimento termina quando 0s subsistemas correspondam a problemas bem

conhecidos.

a.  Abordagem ascendente (bottom-up): este procedimento se inicia dos
subproblemas para uma analise mais geral, envolvendo as questdes estruturais
primeiramente. Para as especificacdes desejadas, sdo encontrados diferentes
controladores (baseados em arranjos feedback, predicdo/estimacéo, otimizacao
ou adaptacdo), de modo que se obtenham os subsistemas em malha fechada.
Posteriormente, os subsistemas sdo combinados sucessivamente, até que se

alcancem os objetivos do problema de controle global.

De modo geral, é necessario avaliar com cuidado a metodologia que se
pretende utilizar para o projeto da estrutura de controle. As inlmeras propostas que se
encontram na literatura, algumas das quais sé@o brevemente comentadas aqui, resultam
em estruturas razoaveis para uma determinada condicdo de operacdo. No entanto, na
medida em que se busca um dominio maior de aplicacdo, cresce o grau de dificuldade
conceitual, a necessidade por ferramentas tedricas mais complexas e,
consequentemente, diminuem as possibilidades de uma implementacdo préatica

facilitada.

Vale a pena ressaltar que o projeto de um sistema de controle é apenas uma

parte de um sistema geral e mais complexo, que supervisiona a operacdo. Neste caso,
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por exemplo, questdes adicionais relacionadas a seguranca da produgdo, ao
monitoramento do processo e a detec¢do de falhas podem ser consideradas durante o

projeto de estruturas de controle.

2.2.2. Projeto de controle baseado em heuristicas

As propostas baseadas no conhecimento do processo visam a decomposi¢do do
problema de controle em problemas de dimensdo menor por meio de heuristicas. Por
exemplo, uma regra simples é a recomendacdo de se localizar a varidvel manipulada
para o controle da taxa de producdo em uma posi¢do proxima ao centro da trajetoria
principal do processo e a partir deste ponto se projetam os demais controladores (PRICE
e GEORGAKIS, 1993).

Diversas ideias foram exploradas para o desenvolvimento de procedimentos
hierarquicos para aplicacdo sistematica ao projeto de estruturas de controle. Entre elas,

podem-se destacar:

a.  Decomposicdo do processo em unidades de operacdo individuais, para as quais
se projetam diferentes controles que, posteriormente, devem ser coordenados
(UMEDA et al., 1978);

b.  Separacdo dos objetivos de controle, como o controle de inventéario de material,
do balanco de energia, da taxa de producdo e da qualidade do produto
(BUCKLEY, 1964; PRICE et al., 1994);

c. Projeto de controle baseando-se na dindmica das malhas (isto é, nas suas
escalas de tempo de atuacdo), iniciando pelas mais rapidas (vazdes) e indo as
mais lentas (qualidade de produto) (MCAVOY e YE, 1994).

d. A divisdo do problema em camadas de controles regulador e supervisorio
(SKOGESTAD e POSTLETHWAITE, 2005);

e. O agrupamento de partes do processo em funcdo do horizonte de tempo (NG e
STEPHNOPOULOS, 1998);

f. O estabelecimento de areas de controle, como gerenciamento de energia, taxa
de producéo, sistemas de reciclo e balangos de materiais (LUYBEN et al.,
1998).
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A decomposicdo baseada nas unidades de operacdo individuais tem sido
historicamente usada nas industrias. Entre as estruturas resultantes, normalmente
ocorrem conflitos, que sdo resolvidos por ajustes matuos. Contudo, com 0 aumento de
linhas de reciclo, integracdo energética e a necessidade de reducdo de inventarios, esta

abordagem pode resultar em muitos conflitos e se tornar impraticavel.

2.2.3. Projeto de controle baseado em teoria

As propostas mais teoricas na literatura consideram a solugédo de problemas de
controle robusto ou de programacdo matematica complexa, como a programacgdo nao
linear inteira mista (MINLP), que devem ser capazes de determinar todas as
interconexdes da estrutura (NARRAWAY e PERKINS, 1993, 1994; ZHENG et al.,
1999; KOOKOS e PERKINS, 2002). No entanto, como estes problemas sao de natureza
combinatorial, consomem muito tempo computacional e, geralmente, o 6timo global
nédo pode ser garantido. A solucéo ideal, conforme recomendacdo de ASTEASUAIN et
al. (2006), é que sejam feitos simultaneamente os projetos do processo e da estrutura de
controle. No entanto, a maior parte dos trabalhos trata do projeto de controle de
processos ja em funcionamento, por exemplo, para atender a mudancas de rotas de
producdo ou implementar melhorias econémicas (NARRAWAY e PERKINS, 1994).

Especificamente, em contraste a minimizacdo do erro de rastreamento na teoria
de controle classico, o projeto de controle 6timo considera a solu¢do de um problema de
otimizacdo mais abrangente. Assim, busca-se o0 melhor conjunto de varidveis a partir da
minimizacdo de uma funcdo custo, frequentemente dada em termos econémicos, ou da
selecdo do conjunto de varidveis que atendam a certos critérios de controlabilidade,
como a maximizagdo do menor valor singular (SKOGESTAD e POSTLETHWAITE,
2005). No caso de considerar a economia do processo, além da estrutura de controle
Otima, a camada de otimizacdo operacional define os valores desejados 6timos para o

controle supervisorio.

A selecdo das variaveis controladas é importante no projeto de controle para
operar 0 processo no 6timo. A camada de otimizacdo operacional é uma tarefa local que
pode ser feita por otimizacdo em tempo real (RTO) (FORBES e MARLIN, 1996;
DARBY et al., 2011), por um controlador otimizante (KASSIDAS et al., 2000;

ENGELL, 2007), ou entdo pelo rastreamento de condi¢Bes necessarias de otimalidade
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(SRINIVASAN et al., 2003; KADAM et al., 2007). Quando uma perturbacdo (d) afeta
0 processo, a camada de controle busca manter as varidveis em seus set-points. A
perturbacao deve ser estimada pela otimizacgéo local a partir das medidas do processo e
entdo devem se definidos os novos valores 6timos para controle, tomando como base o
modelo do processo. O rastreamento dos set-points normalmente é feito por malhas
feedback.

Podem ser encontrados dois focos principais para abordar a definicdo dos set-
points 6timos, o primeiro lida com o problema de como resolver um algoritmo de
otimizacdo e o outro de como implementar a solugdo 6tima (NARASIMHAN e
SKOGESTAD, 2007). Normalmente, os trabalhos de controle se interessam pelo
segundo foco e a solucdo ideal € a otimizacdo em linha, em que as medidas sdo usadas
para atualizar o modelo e a condi¢cdo do processo. Com a chegada de novas medidas, 0
problema é resolvido para as entradas, a cada instante de amostragem. A consideragdo
de RTO para calcular entradas 6timas do processo é a solugdo mais completa. Mas, no
contexto de controle global, isso pode ser inviavel devido ao custo elevado de
manutencdo de um modelo acurado de toda a planta e ao esfor¢o computacional
demasiado para solucdo do problema (FORBES e MARLIN, 1996).

Na verdade, entre os praticos da area de controle, parece haver uma preferéncia
por sistemas de controle que sejam de compreensdo pouco complexa, de sintonia
facilitada, de baixa suscetibilidade a falhas e insensiveis a erros de modelagem. De
modo geral, as propostas de controle devem ser mantidas em um nivel mais simples
possivel e fazer uso de diferentes camadas hierarquicas. No lugar de depender de um
unico controlador multivariavel, isto faz com que haja a decomposicao dos objetivos de
controle, facilitando a etapa de projeto. Com este intuito, podem ser encontradas na
literatura duas abordagens: (1) o projeto de controle auto-otimizante (SKOGESTAD,
2000) e (2) o desenvolvimento de estratégias baseadas na quimica do processo (WARD
et al., 2004). Ambas as abordagens baseiam-se na implementacdo de sistemas de
controle simples, robustos e confidveis, que buscam prover a manutencdo da operagéo
Otima, fazendo uso apenas da natureza das variaveis do processo. Neste caso, 0 uso de
um otimizador faz apenas pequenos ajustes no processo, que ja esta proximo ao 6timo
(DOWNS e SKOGESTAD, 2011).

Especificamente, SKOGESTAD (2000) retomou as ideias de MORARI et al.
(1980). A sugestdo era encontrar funcbes de varidveis do processo, que, ao serem
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mantidas constantes, levassem automaticamente as variaveis manipuladas as condi¢Ges
Otimas de operacdo. A partir deste conceito, foi proposta uma metodologia para o
projeto de estruturas de controle, cujo sucesso se deve a simplicidade e a sistematica de
projeto. A abordagem de controle auto-otimizante, consiste em fixar algumas variaveis
em set-points constantes, de modo que se possa operar indiretamente em condic¢oes
proximas ao ponto 6timo: “Controle auto-otimizante é quando se pode alcancar uma
perda aceitavel, considerando uma politica de set-points constantes para as variaveis
controladas sem a necessidade de otimiza-los novamente quando ocorrem

’

perturbagoes...”.

No procedimento concluido em SKOGESTAD (2004), inicialmente é preciso
controlar as chamadas variaveis priméarias de controle, que estdo diretamente
relacionadas com a garantia de uma operacdo economicamente 6tima. Deste modo, as
restricOes ativas e as variaveis auto-otimizantes, que, com set-points constantes, mantém
0 processo perto de seu estado 6timo, mesmo sob perturbacdes e/ou erros de
implementacdo, devem ser controladas. Em segundo lugar é preciso controlar as
variaveis que proporcionam um controle regulatério satisfatorio, que sdo as chamadas

variaveis de controle secundarias. Isso significa:
1. Controlar niveis de liquidos instaveis.
2.  Estabilizar outros modos instaveis.
3. Controlar variaveis que sdo sensiveis a grandes perturbacdes.

Para a determinacao de variaveis auto-otimizantes, deve-se resolver o problema
de busca do ponto operacional 6timo econémico formulado como uma otimizagdo néo

linear em estado estacionério, conforme a Equacéo 2.1.

min J(X,u,d)
sujeito a
2.1
g,(x,u,d)=0
g,(x,u,d)<0

Nesta representacdo, J € uma funcdo custo escalar a ser maximizada (por

exemplo, lucro ou rendimento) ou minimizada (no caso de representar custos de

producdo), xeR™, u, e R™ e deR™ sdo respectivamente as variaveis de estados, 0s
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graus de liberdade (GL) em estado estacionario e as perturbagdes. Os GL em estado
estacionério séo diferentes dos GL disponiveis no processo, ja que alguns destes estdo
associados a varidveis que ndo tém efeito sobre a operacao estacionaria, como o nivel

nos tanques. A restri¢do de igualdade g, representa o modelo estacionario do processo,
que expressa a relacdo de x com as variaveis independentes (u,,d). A restricdo de
desigualdade g, indica os limites que devem ser satisfeitos durante a operagéo, tais

como limites de qualidade de produto, de seguranca e de saturacdo de atuadores, bem
como a capacidade de equipamentos.

Quando o modelo estacionario é resolvido para expressar x= f(u,,d) e as

restricOes ativas da Equagdo 2.1 sdo consideradas, isto resulta em um problema de

otimizacdo de espaco reduzido, segundo a Equacéo 2.2.
min J(u,d) 2.2

Neste caso, u sdo os GL ndo restritos. Para manter a operacdo no 6timo, o

novo problema de otimizacdo deve ser resolvido, de modo a obter u=u_, (d) para

opt

qualquer perturbagdo, cujo custo 6timo é J,, = J(u,,(d),d). No entanto, em vez de se

opt
atualizar a entrada u em tempo real, estas variaveis devem ser usadas para o controle
das variaveis auto-otimizantes. Neste caso, a selecdo destas variaveis deve buscar um

conjunto individual ou uma combinagao das medidas (¢ =Hy ) que levem a uma perda

econbmica aceitavel. Esta perda, dada pela Equacdo 2.3, é a diferenca entre o valor da
funcdo objetivo com as varidveis auto-otimizantes e o valor quando o processo €
reotimizado para a mesma perturbacdo. A matriz H representa a selecédo individual ou a

combinagao de variaveis medidas.

L=J(u,d)-J (U, (d),d) 2.3

A selecdo deste conjunto pode ser feita por uma busca exaustiva ao se
determinar diferentes alternativas de controle, calcular o valor das perdas diretamente
para diversas perturbacdes (tratadas como aleatorias) e selecionar a alternativa que
fornece o menor valor de perda para o pior caso ou a menor perda média. Como essa
abordagem pode ser muito custosa computacionalmente, outros métodos foram
propostos na literatura, como (1) o controle do gradiente analitico do problema de
otimizacdo em torno de zero (CAO, 2003), e (2) os métodos locais, que sdo baseados na
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andlise local com modelo estacionario linearizado em um ponto operacional
(HALVORSEN et al., 2003).

Os métodos locais podem ser usados para selecionar as varidveis controladas
como um subconjunto ou combinacdes lineares das medidas disponiveis, sendo que este
ualtimo leva a perdas menores (ALSTAD et al., 2009; HU et al., 2012). Neste caso,
podem-se empregar alguns critérios, como a regra do valor singular minimo
(SKOGESTAD e POSTLETHWAITE, 2005), a minimizacdo da perda no pior caso
(HALVORSEN et al., 2003), da perda média (KARIWALA et al., 2008) e o método do
espaco nulo (ALSTAD e SKOGESTAD, 2007).

O trabalho de HALVORSEN et al. (2003) apresentou 0 método exato local,
que fornece a perda para o pior caso, para cada conjunto de variaveis controladas. Este
nome € devido ao fato de se usar normas para o calculo das perdas econdmicas. O
conjunto que apresentar a perda minima deve ser selecionado para a estrutura de
controle, compondo juntamente com as restricGes ativas 0 conjunto das variaveis
controladas encontradas anteriormente. Segundo este método, a perda para o pior caso €

dada pelas Equacdes 2.4.

1_
Lworst = EO-Z(M)

= J2HG)HHIFW, W.]) 24

F=G'JJ, -G}

uu™ud

Nesta representacdo, & € o valor singular maximo da matriz M induzido pela
norma-2; H é a matriz de selecdo das variaveis controladas a partir das variaveis
medidas, tal que c=Hy; W, e W, sdo matrizes diagonais contendo respectivamente a
magnitude esperada de perturbacdo e a magnitude do ruido de cada medida; GY é
matriz de ganho das medidas selecionadas com as entradas, J,q € a hessiana da fungéo

objetivo com respeito aos graus de liberdade nédo restritos e as perturbacbes. F € a
matriz de sensibilidade 6tima das medidas em relagdo as perturbacbes e € dependente

das matrizes do modelo (G’ e G/, que é a matriz de ganho das perturbagBes para as

variaveis medidas) e das hessianas da funcao objetivo (Jy, € Jug).
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Segundo PANAHI (2011), para evitar problemas numéricos na obtencdo da
matriz de sensibilidade 6tima, é recomendado encontrar a mesma por meio da
reotimizacdo do processo na presenca de diferentes perturbacbes, conforme a
Equacdo 2.5. Além disso, é importante selecionar, segundo o senso da engenharia do
processo, magnitudes suficientemente pequenas para as perturbagdes, de modo que

AY i/ Ad seja independente de Ad . Dessa forma, um dado elemento de F representa a

inclinacdo da sensibilidade 6tima de uma medida em relagdo a uma determinada

perturbacao.

Ay
F: opt ,
&S 25

Alternativamente, como o pior caso tem probabilidade baixa de ocorréncia,

KARIWALA et al. (2008) propuseram empregar a perda media, L, . Isto é feito ao se

substituir o valor singular (M) pela métrica de Frobenius (Equacdes 2.6). Para evitar

0 numero excessivo de célculos, CAO e KARIWALA (2008) e KARIWALA e CAO
(2009, 2010) apresentaram algoritmos de otimizacdo Branch and Bound bidirecional
para encontrar as diversas soluces 6timas de H, cujas rotinas em MATLAB estdo
disponiveis gratuitamente na internet (ntu.edu.sg/home/vinay).

1
avg :E”M”i

Ml =2, M.,°

Além da selecdo numérica sistematica, SKOGESTAD (2000) também

2.6

apresentou alguns requerimentos qualitativos para variaveis controladas otimizantes,
que podem ser vistos sob 0 senso de métodos locais. Esses requerimentos precisam ser
atendidos para garantir uma boa selecdo de variavel controlada otimizante, alem de

reduzirem o espaco de busca da otimizagé&o.

Requerimento 1- O valor 6timo da variavel controlada (n&o a prépria variavel) deve ser

insensivel a perturbacdes (Ac,,, pequeno), o que implica em elementos pequenos em F.

opt

Requerimento 2 - A variavel controlada tem que ser de medida fécil e controle acurado,

0 que significa que o erro de implementacdo W, é pequeno.
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Requerimento 3 - A variavel controlada tem que ser sensivel a variacfes nas variaveis

manipuladas. O valor do ganho da entrada para a variavel controlada é grande, de modo

que leva a um valor pequeno na inversdo de G” .

Requerimento 4 - Para os casos com duas ou mais variaveis controladas, as variaveis

selecionadas ndo podem ser correlacionadas, para que a matriz G’ ndo esteja proxima

da singularidade.

Vale ressaltar que o controle auto-otimizante ndo deve ser visto com uma
alternativa para a RTO ou outras metodologias de controle 6timo, mas como um
complemento. Ao se selecionar varidveis controladas mais apropriadas, pode-se reduzir
ou eliminar a necessidade de reotimizacdo ou de atualizacdo dos set-points. Além disso,
como o valor 6timo das variaveis auto-otimizantes € pouco sensivel a perturbacdes,
também se reduz a necessidade de estimagéo em linha dessas perturbacées (ARAUJO et
al., 2007).

2.3. Comentarios finais

Até recentemente, a preocupacdo dos engenheiros era a manutencdo de toda a
planta em torno de um ponto operacional. No entanto, 0 aumento da demanda por
produtos de propriedades cada vez mais especificas, a necessidade de reducédo de custos
operacionais e o atendimento as legislaces ambientais tornaram a operacdo cada vez
mais integrada. Foram propostas diversas contribuicGes nesta area, com diferentes
niveis de conteldo tedrico e heuristico, mostrando que o projeto da estrutura de controle
global de uma planta representa um problema tecnoldgico atual e de grande relevancia

para o seu bom desempenho.

Apesar de terem surgido inumeras alternativas de projeto de controle, ndo se
pode afirmar que tenham alcancado grande repercussao no meio industrial, em termos
de implementacéo real. Na prética, o projeto de controle tem sido realizado de forma
quase independente para cada unidade, sendo que pouca atencdo foi dada ao controle
global (DOWNS e SKOGESTAD, 2011; ZHENG et al., 1999). E possivel que este
resultado seja consequéncia ndao s6 da grande dificuldade que a dimensdo e a
complexidade das plantas quimicas reais introduzem ao problema, mas também da falta
de uma metodologia sistematica que seja, a0 mesmo tempo, eficiente e de facil

entendimento e de implementac&o viavel.
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Além disso, este trabalho destaca a falta de tratamento do problema da
manutencdo da operacdo em uma diversidade de condi¢Ges operacionais. De uma
maneira geral, na ocorréncia de mudancas nas condi¢cdes do processo, 0s requerimentos
de controle e de desempenho podem ser diferentes, de modo que uma configuracéo fixa
para a estrutura de controle pode limitar sua operacdo. Naturalmente, para atender ao
requerimento basico de politicas operacionais eficientes, deve haver andlise mais
profunda do problema, por exemplo, de modo a obter uma colecdo de possiveis
cenarios, que, por sua vez, permitiriam o projeto de estruturas de controle mais
adequadas (KORDON et al., 1999).

Uma solugdo seria incorporar 0 desenvolvimento de esquemas de
reconfiguracdo de controle as tarefas de projeto de controle, para aplicar em linha cada
uma das estratégias selecionadas. As caracteristicas de reconfiguracdo podem conferir
uma alternativa para acomodar as mudancas durante a operagéo. Desse modo, 0 escopo
do projeto de controle no contexto de controle global passaria a considerar também o
estudo da manutencdo e/ou da mudanca da configuracdo de uma estrutura de controle
para atender determinados requerimentos, por meio da Otica da reconfiguracdo de

controle.
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3. Esquemas de

Reconfiguracao de Controle

Este capitulo tem por objetivo apresentar alguns dos esquemas de controle
encontrados na literatura de controle de processos, que consideram algum
conceito de reconfiguracdo em sua metodologia, como o uso de multiplos
controladores, o recélculo de set-points para o controle preditivo e o

controle tolerante a falhas.

3.1. Introducéo

Normalmente, as plantas industriais de grande porte operam continuamente por
longos periodos de tempo em torno de uma condicdo operacional. Neste sentido, 0s
estudos dos diferentes ramos de processos assistidos por computador tendem a
considerar a manutencdo da operacdo em regides proximas a um determinado estado

estacionario como motivacéo principal (LONG et al., 2000).

Dessa forma, o controle do processo, 0 gerenciamento de alarmes, o
diagndstico de falhas e outros sistemas de automacdo sdo usualmente configurados
admitindo-se apenas a ocorréncia de um estado de operacdo. Quando ha a mudanca de
estado, estas aplicacGes podem gerar instabilidade nas acbes de controle ou sinalizar
alarmes indesajados, mesmo quando ocorre uma mudanca desejada. Neste ponto, o
desenvolvimento de trabalhos para o monitoramento de transicbes bem como a
operabilidade em diversos cenarios operacionais se destacam significativamente
(SUNDARRAMAN e SRINAVASAN, 2003).

Os processos quimicos sdo inerentemente ndo lineares em sua natureza e a
teoria de controle linear convencional nem sempre permite controle satisfatério quando

grandes mudancas de set-points ou perturbacGes ocorrem. Nestas situagdes, 0 sistema
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tende a apresentar desempenho pobre, quando se tem o intuito de manter uma margem
de estabilidade adequada (OGUNNAIKE, 1996; SEBORG et al., 2011).

Historicamente, os sistemas de controle distribuido ndo incluem o projeto de
uma habilidade interna para o controle de uma planta durante a ocorréncia de transi¢oes
e as aplicacbes de niveis avancados ndo apresentam desempenho efetivo durante as
transicbes. Segundo SRINIVASAN et al. (2005), todos os estados de uma planta,
incluindo as transi¢fes, devem ser avaliados com o0 mesmo grau de rigor e cuidado, com
0 intuito de tornar possivel a operabilidade do processo em todos os modos. Separando
estados em modos e transicdo, tem-se que 0S primeiros representam uma operagéo
quase continua da unidade em uma configuragdo fixa em estado quase estacionario; e o
segundo se refere a uma operacdo com a ocorréncia de descontinuidades (por exemplo,

mudancas de set-points, de configuracdo de equipamentos ou abertura de valvulas).

A adequacdo da operacdo do processo a frequentes alteracfes de seu entorno,
para manter sua operabilidade, despertou inimeras pesquisas no campo de controle de
processos. As diversas alternativas desenvolvidas incluem ferramentas para
monitoramento do processo, projeto de estruturas de controle descentralizado, controle
adaptativo, controle preditivo, controle robusto, deteccdo de falhas, reconfiguracéo do
sistema, modelagem do problema como autdbmatos hibridos, implementacGes de
algoritmos de otimizacdo global e analise de estabilidade de sistemas (LUYBEN et al.,
1998; KONSTANTOPOULOS e ANTSAKLIS, 1999; ZHENG et al., 1999;
LAKSHMINARAYANAN et al.,, 2001; TAN et al.,, 2004; TRAN et al., 2007;
BENOSMAN, 2010).

A Tabela 3.1 apresenta brevemente algumas destas estratégias encontradas na
literatura, sendo que o que se refere ao controle preditivo, supervisorio (decomposi¢do
da operagdo) e tolerante a falhas é comentado em uma secdo especifica neste capitulo.
De modo geral, embora se diferenciem em suas ideias motivadoras, essas diversas
abordagens seguem uma premissa fundamental que é dotar o sistema de controle com
alguma estrutura de inteligéncia, permitindo que o controlador opere de modo
autbnomo (KOUMBOULLIS et al., 2007).

Entre essas abordagens, a técnica de ganhos ajustaveis (gain scheduling), no
controle adaptativo, é a metodologia mais simples e intuitiva deste tipo de controle. Este

método emprega uma familia de controladores lineares, cada um dos quais prové um
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controle satisfatorio para um diferente ponto de operacdo do sistema. Uma ou mais
variaveis, chamadas de varidveis de planejamento (scheduling variables), sdo usadas
para determinar a regido operacional que esta ativa e permitir o uso do controlador mais
apropriado. Desse modo, o sistema de controle torna-se mais robusto, ao compensar
variacbes ndo lineares nos parametros do controlador como fungdo das condigdes
operacionais (LAGERBERG e BREITHOLTZ, 1997; OLIVEIRA et al., 1997;
GARDUNO-RAMIREZ e LEE, 2007).

Tabela 3.1 - Estratégias de controle para manutencdo da operabilidade.

Estratégia Descricéo

A estrutura de controle é tomada como fixa. Contudo, 0s
parametros dos controladores sdo adaptados continuamente a
cada ciclo de controle do processo (ASTROM e
WITTENMARK, 1997).
A estrutura de controle é multivariavel e sua configuracdo pode
Controle preditivo ser atualizada por meio do modelo do processo e das restrigdes
operacionais (RAWLINGS e MAYNE, 2009).
A estrutura de controle e os parametros sao fixos e empregados
Controle robusto para diferentes situacdes, com as quais o desempenho global esta
associado (MORARI e ZAFIRIOU, 1989).
Envolve a manutencdo do processo por meio da abordagem de
Controle supervisorio  modos de operacdo (decomposicdo), para 0s quais sao projetadas
solucgdes de controle (RODRIGUEZ et al., 2003).
E feito explicitamente diagndstico de falhas com o uso de
sensores virtuais como filtro de Kalman e observadores
dedicados (ZHANG e JIANG, 2008).

Controle adaptativo

Controle tolerante a
falhas

Em outro extremo, tem-se o controle preditivo, que é capaz de lidar
explicitamente com as diversas alteracbes que afetam o processo, uma vez que
incorpora seu modelo matematico, suas interconexdes e restri¢oes fisicas e econdmicas.
Obviamente, no caso da operacdo em diferentes pontos, 0 modelo do processo deve ser
capaz de lidar com as diferentes regides de operacdo. As aplicacdes industriais em
tempo real se apresentam em numero crescente e exibem resultados muito satisfatorios.
Apesar de o esforco computacional para a busca da solugdo ser uma questdo dominada,

a implementacdo desse tipo de controle demanda uma modelagem extensiva do

29



processo, 0 que reduz seu potencial para aplicacbes em larga escala (FORBES e
MARLIN, 1996).

Dentre as possiveis abordagens a manutencéo da operabilidade, mesmo quando
ocorrem os desafios apresentados anteriormente, destacam-se também as estratégias que
representam uma alternativa para a adaptagdo de um sistema para uma configuracao
mais adequada em dadas circunstancias. Essa adaptacdo envolve aspectos de
cooperacdo, de coordenacdo e, de modo geral, mudancas estruturais internas do sistema,
como a comunicacdo de seus sinais, seu comportamento dindmico e sua resposta
esperada (BENITEZ-PEREZ et al., 2007). Dessa forma, diversas linhas de pesquisa da
engenharia de controle tém se dedicado a pesquisa de técnicas com esquemas de

reconfiguracdo, que compreendem normalmente as tarefas de:
a.  deteccdo de mudancas internas ou externas ao sistema;
b.  tomada de decisbes em relagéo ao evento ocorrido; e
c.  adaptagdo as novas condicdes.

De modo geral, a questdo chave, e talvez o que representa o maior desafio para
este tipo de abordagem, é decidir qual deve ser a nova configuracdo de controle. De
qualquer modo, a reconfiguracdo de controle pode envolver mudancas estruturais e/ou
paramétricas do sistema, como a comunicacdo de seus sinais e a sintonia dos

controladores, para permitir a transicao entre as regides do espaco operacional.

Na literatura de controle global, ha uma grande quantidade de trabalhos sobre
projetos de controle. No entanto, consideram que a estrutura de controle é tomada como
imutavel e independente das condigdes operacionais do processo. Isto faz com que esta
atividade reduza-se simplesmente ao projeto do controlador. Esta consideracdo néo
permite a solucdo dos problemas inerentes da operagédo de processo em uma variedade
de cenarios, o que pode reduzir o desempenho do sistema de controle. Assumindo que
este problema possa ser contornado em parte pela reconfiguracdo das estruturas de
controle, este capitulo apresenta algumas vertentes da literatura que sdo a base

necessaria para o entendimento do problema de reconfiguragéo.
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3.2. Reconfiguracéo de controle

Esta tarefa de controle tem bases fortes na robdtica e na aerondutica. Para o
controle de voo de avides, realiza-se o projeto de controladores adequados para cada
momento: a preparacdo para a decolagem, a decolagem em si, a estabilizacdo do voo, a
aterrissagem e a finalizacdo para o desembarque (SIGURD, 2003). No entanto, esta
abordagem pode ser considerada também em processos da Engenharia Quimica, ja que,
por exemplo, a operacdo dinamica em multiplas regibes pode apresentar desafios
importantes. Na verdade, além do gerenciamento da condicdo do processo (FEITAL,
2011), as motivagOes para reconfiguracdo na operacdo de processos quimicos podem
incluir a compensacdo da mudanca da dindmica do processo, a manutencdo da
viabilidade operacional e a manutencdo do processo nas proximidades do 6timo
econémico (ASKE et al., 2009).

O desenvolvimento desta area remonta os anos 80, devido a necessidade de
conferir aspectos de autorreparacdo a sistemas de controle de voo para restaurar sua
funcionalidade quando da ocorréncia de falhas (ETERNO et al., 1985). Desde entdo,
este tipo de abordagem representa uma alternativa para a manutencdo da operabilidade
em outras areas da engenharia, uma vez que o controle pode ser adaptado para uma
configuracdo mais adequada (ZHANG e JIANG, 2008). Normalmente, a execucdo da
reconfiguracdo de controle emprega algoritmos l6gicos, que podem ser divididos em
(BENITEZ-PEREZ et al., 2007):

a.  Reconfiguragdo baseada no modelo do processo, onde se utiliza um indice de
desempenho, como uma funcgéo dos erros de predicao, para se definir o modelo

mais adequado e 0s novos parametros do controlador.

b.  Reconfiguragéo baseada na busca de um conjunto de controladores, que sdo
testados individualmente para determinadas condi¢cdes operacionais do
processo e, em funcdo de um indice de desempenho ou da regido do espaco

operacional, 0s mesmos podem ser alternados para aplicacdo em linha.

Ambas as classes consideram que ndo ha a possibilidade de adaptacdes no
projeto do processo e tampouco substituicbes de suas partes. Na verdade, apenas
adaptacOes estruturais e/ou paramétricas relativas ao controle podem estar envolvidas.
Segundo STEFFEN (2005), o sistema de controle reconfigurado pode fazer uso de um

atuador diferente, que foi desconsiderado pela estrutura nominal, ou depender da leitura
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de outros sensores ainda ndo empregados. CORRADINI e ORLANDO (2002)
consideraram que este tipo de controle € emergente e que o maior fator limitante do
emprego de reconfiguracdo/chaveamento eram os longos periodos de transicdo, que

podem implicar em perdas importantes ou em instabilidade das malhas.

Para melhor compreensdao do termo reconfiguragdo de controle, SIGURD
(2003) mostrou uma inspiracdo interessante na quimica organica. Neste caso, na
quimica molecular, o termo configuracdo € utilizado para distinguir substancias que
apresentam formulas moleculares idénticas — isomeria. Por exemplo, essas substancias
podem se diferenciar somente na posicdo relativa de alguns atomos (isomeria espacial).
No contexto de controle, também se podem apontar as configuracGes de um sistema de
controle em relacdo ao arranjo das malhas (estrutura de controle) ou aos parametros. Do
mesmo modo que a diversidade de disposicdes geométricas confere, em nivel
macroscopico, diferentes propriedades a substancia, a reconfiguracdo do sistema de
controle pode fornecer caracteristicas desejadas para a operagdo do processo.

Uma definicdo mais geral para a reconfiguracdo de controle considera o
problema de encontrar uma nova configuracdo e novos parametros do sistema de
controle para mudancas programadas na operacdo do processo ou devidas a ocorréncia
de eventos anormais. Neste caso, entende-se como configuragdo uma estrutura qualquer
que seja adequada para um dado objetivo e que possa ser implementada no sistema; o
termo reconfiguracdo € visto como a adaptacdo ou a troca entre quaisquer destas
estruturas. Dessa forma, a reconfiguracdo de controle implica no desenvolvimento de
um esquema dotado de diferentes estratégias para manutencdo do sistema de controle,
que pode ter sua configuracdo alterada, quando os requerimentos da operagdo do
processo ndo forem atendidos ou a operagéo estiver comprometida (SRINIVASAN et
al., 2005; TRAN et al., 2007).

Tal como a operagdo do processo, 0s objetivos de reconfiguracdo de controle
sdo diversos e sdo determinados pelos requerimentos operacionais e econémicos de
controle. Dessa maneira, € dificil definir apenas um objetivo para descrever
suficientemente todos os problemas de reconfiguragdo. No entanto, sabendo que a
configuragdo nominal do sistema satisfaz a requisitos de estabilidade e controlabilidade,
0 sistema reconfigurado também deve atender de certo modo a esses aspectos, como a
restauracdo da estabilidade das malhas de controle (STEFFEN, 2005). Esses objetivos
podem ser alcangados ao longo de trés tarefas holisticas interdependentes, como (1) o
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controle dindmico do sistema, (2) a supervisdo do desempenho do sistema e (3) a
realizacio da reconfiguracéo da estrutura de controle (BENITEZ-PEREZ et al., 2007).

Para conferir confiabilidade, estas tarefas exigem que o programa (software),
que controla e supervisiona o0 processo, considere algoritmos simples para uma
reconfiguracdo facil e de custo adequado. Adicionalmente, as solucdes de
instrumentacdo (hardware) a serem empregadas devem ser consideradas quando do
projeto do sistema de controle com a funcionalidade de reconfiguracdo (LONG et al.,
2000). Quanto a isso, em um processo quimico existem diversos sistemas mecatrénicos
na forma de controladores e computadores industriais. Deste modo, 0 processo pode ser
analisado a partir de dois pontos de vista: de um lado, tém-se o processo e os elementos
fisicos; e de outro, os componentes e as aplicacBes de controle (BRENNAN et al.,
2008). Com isto, ambas as analises tém que prover condicdes tecnoldgicas suficientes
para que a reconfiguracdo seja de realizagdo préatica possivel. Este trabalho considera
em seu escopo apenas a analise do processo quimico e o desenvolvimento de aplicacdes

de controle.

3.3. Esquemas da literatura

Quando da consideracdo da tarefa de reconfiguracdo de controle, o primeiro
passo no desenvolvimento de qualquer esquema € a determinacdo das limitacGes de uma
estrutura de controle. Deste modo, a tarefa é entdo iniciada a partir do projeto de um
controlador de configuragdo adequada para garantir estabilidade e desempenho
satisfatorio, pelo menos na condi¢do em que 0 processo tem maior probabilidade de ser
operado (EICK, 2003). Posteriormente, dadas as limitacbes do controle proposto, as
estratégias para reconfiguracdo séo desenvolvidas, sendo solucGes ad hoc em sua maior

parte, isto &, especificas para cada caso.

As propostas encontradas na literatura consideram que, durante a
reconfiguracao de controle, os controladores podem ser reestruturados, envolver a busca
por novos parametros em resposta a uma deficiéncia de controle, bem como
modificados por meio do projeto de uma nova lei de controle. Por exemplo, no caso de
falhas em instrumentos, o sistema de controle reconfigurado deve propiciar uma

condicdo em que o comportamento dindmico do processo seja equivalente a operagédo
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nominal (STEFFEN, 2005). Alem disso, o sistema reconfigurado em malha fechada

deve ser estavel.

As proximas secdes tém o objetivo de apresentar um breve panorama da
diversidade de solucdes de controle, que, em algum aspecto de seu desenvolvimento,
empregam esquemas de reconfiguracdo. O principal foco das aplicagdes tem envolvido
topicos importantes como (1) o gerenciamento de transi¢cGes, que demanda uma
abordagem de reconfiguracdo dindmica para permitir mudancas em linha, sem a
necessidade de paradas do processo; (2) a obtencdo de esquemas de controle
autoadaptativos, que implicam em uma abordagem de reconfiguracdo inteligente e
automatica, usando a filosofia de controle adaptativo ou preditivo; (3) a recuperacdo da
operabilidade do processo apds a ocorréncia de eventos anormais, em que sdo desejadas
solucdes de controle tolerantes a falhas para propiciar controle satisfatorio; e (4) a
manutencdo constante da operacdo proxima ao Otimo econdmico em todo espaco

operacional.

3.3.1. Decomposicdo em regimes operacionais

Este tipo de abordagem assume que qualquer modelo ou controlador pode
exibir desempenho satisfatorio apenas em uma regido reduzida do espago operacional.
Por exemplo, algumas solucdes de controle podem deixar de garantir a estabilidade do
processo devido a inviabilidade de medicdo de algumas perturbacdes e/ou a mudancas
de set-points que fazem com que o ponto operacional seja diferente. Na verdade, nos
processos quimicos, os fatores que determinam essa limitacdo sdo diversos e, entre eles,
estdo o limite de validade da linearizagdo do modelo e as hipdteses de modelagem
(RODRIGUEZ et al., 2003). Outro problema pode surgir ao se desejar implementar as
solucBes Gtimas encontradas fora de linha, j& que o conjunto de varidveis do processo
disponivel para otimizacdo pode ndo ser constante (JACOBSEN e SKOGESTAD,
2011). Deste modo, no intuito de obter um modelo/controlador global, pode ser
interessante particionar a operagdo do processo em regides (ou regimes) operacionais,
dentro das quais um Unico controlador local seja aplicado (SUNDARRAMAN e
SRINAVASAN, 2003).

Conforme o exemplo da Figura 3.1, o0 espago operacional, formado pelas

variaveis x; € X, de um processo, é particionado em quatro regides distintas, que
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poderiam representar, por exemplo, a operagdo em termos do instante de start-up, dos
niveis baixo, médio ou alto de conversao e da parada da producdo (RODRIGUEZ et al.,
2003). Do mesmo modo, as regiGes podem ser representativas da saturacao de algumas
varidveis manipuladas (LERSBAMRUNGSUK et al., 2008) ou da mudanca do
conjunto de variaveis controladas devida a ativacdo de diferentes restricbes operacionais
(JAGTAP et al., 2011). Neste caso, as variaveis X; e x, seriam dadas por parametros ou

perturbacdes importantes.

X2

Regido 2

Regido 1

Figura 3.1 - Decomposicdo do espaco operacional em regides locais
(adaptado de RODRIGUEZ et al., 2003).

De modo geral, nos processos quimicos, é possivel identificar um conjunto de
fendmenos relevantes, que podem ser usados para caracterizar as regides operacionais,
de modo a simplificar o problema a analise de efeitos locais. A ideia central é que o
desenvolvimento de modelos locais, além de ser mais simples, pode ser suficiente,
mesmo quando o0 processo apresenta ndo linearidades importantes globalmente. O
resultado direto é a determinacdo de como o processo pode ser particionado em
multiplas regides e a sistematizacdo da analise e projeto do sistema de controle para
cada regido (FOSS et al., 1995; SRINIVASAN et al. 2005).

Embora o problema tenha sido tratado puramente fora de linha (offline),
LAKSHMINARAYANAN et al. (2001) estudaram a reconfiguragdo de uma malha de
controle de pressdo de gas combustivel por motivos econdmicos. A pressdo era
inicialmente controlada por meio da corrente de butano. Contudo, para reduzir os custos

de producdo, j& que o butano era adquirido de uma fonte externa, foi necessario
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modificar o controle para a corrente de etano. Para tanto, apresentaram uma abordagem
sistematica para a identificagdo de modelos, a partir de dados experimentais das malhas

fechadas, e obtiveram um modelo empirico com o qual se projetou o controlador.

SRINIVASAN et al. (2005) apresentaram uma metodologia, que permite a
utilizacdo do sistema de controle e monitoramento em diferentes modos de operacdo do
processo. Nesta proposta, cada um dos estados de operacdo (modo ou transi¢do) é
identificado e caracterizado, a partir dos dados histéricos do processo. Essa
caracterizacdo se baseia nos intervalos de variacdo das varidveis e as transicoes, em
funcgdo de variaveis significantes e suas tendéncias. Este conhecimento é usado por uma
hierarquia supervisoria para identificar o estado do processo em tempo real. A
informacdo gerada na etapa anterior é utilizada para reconfigurar o controle

automaticamente, quando a planta € submetida a uma mudanca de estado.

BENITEZ-PEREZ et al. (2007) apresentaram um estratégia de reconfiguragio
de controle baseada no conhecimento do atraso de sensores de um sistema de esteiras
industriais. Para tanto, considerando um sistema de controle distribuido, onde os efeitos
das falhas sdo locais, a metodologia consolida técnicas de controle, que garantem a
estabilidade global, e técnicas de planejamento de estratégias, que sdo empregadas em
fungdo de uma determinada falha e da duragéo dos atrasos relacionados. Esses autores
também mostraram que a reconfiguracdo de controle é viadvel, desde que se faca uso de
uma técnica de chaveamento que predetermine quando uma estratégia de controle é

mais adequada que outra em uma dada circunstancia.

GARDUNO-RAMIREZ e LEE (2007) desenvolveram uma estratégia de
controle de uma planta de geragéo de energia ao longo de suas regides operacionais. A
particdo das regibes foi realizada a partir da analise dos valores caracteristicos da matriz
de ganhos estaticos da planta, em cada ponto operacional de interesse. Neste caso, a
variavel cujo valor caracteristico apresenta maior variacdo em relacdo ao nominal €
usada para determinar a particdo e indicar o chaveamento para controle mais
apropriado. Cada controlador local esta associado a uma parti¢do da regido operacional
por meio de uma regra de inferéncia de sistemas Fuzzy (TAKAGI e SUGENO, 1985),
fazendo com que o conjunto de controladores da planta se reduza a um controlador de
ganho planejado multimodal. Contudo, uma desvantagem é a necessidade de um
modelo da planta valido para todas as regiGes operacionais para o calculo de

compensadores, 0 que nem sempre é viavel para as plantas industriais.

36



KOUMBOULIS et al. (2007) apresentaram uma técnica para controle de
sistemas SISO, considerando chaveamento logico entre controladores. Considera-se que
esses sistemas sdo descritos por modelos lineares identificados a partir de um conjunto
de dados, de modo que a validade € restrita a regiGes proximas aos pontos operacionais.
Dada uma mudanga, o chaveamento é realizado apenas no momento em que o sistema
alcanca um ponto operacional, que deve pertencer a uma regido de tolerancia adjacente
a anterior. Esta técnica foi aplicada a um CSTR isotérmico simples com uma reacao de
12 ordem. Os resultados obtidos foram satisfatorios e melhores que aqueles provindos da
abordagem de ganhos ajustaveis e do chaveamento em malha aberta. Contudo, os
requerimentos impostos na sele¢do dos controladores e na estratégia de chaveamento

sdo muito restritivos.

PANAHI (2011) estudou o problema de controle de uma planta de recuperacgéo
de 90% do CO,, usando o processo MEA. Quando se aumentou a carga de
processamento em +25%, a manutencdo da temperatura (variavel otimizante) da secdo
de stripper ndo foi possivel, devido a saturacdo da carga do referverdor (variavel
manipulada). Para evitar instabilidade, o controle da quantidade recuperada de CO; foi
descontinuado para possibilitar 0 uso da vazdo de reciclo de amina no controle da
temperatura. Embora a composi¢do de CO, nédo tenha sido controlada diretamente, a
reconfiguracdo fora de linha permitiu o atendimento do requerimento de recuperacao

minima de 80% e 0 aumento da carga processada em cerca de +40 %.

Quanto a particdo do espaco operacional, um método de busca de regides
operacionais de restricdes ativas, em fungdo das perturbacbes, foi recentemente
publicado por JACOBSEN e SKOGESTAD (2011). Neste caso, tém-se 0s conceitos de
curva de restricdo e regido para uma determinada restricdo, que se referem
respectivamente a linha que separa a regido, onde é 6timo manter a restricdo em estudo
como ativa, das outras regifes; e a uma parte especifica do espagco de perturbacdes,
limitada pelas curvas de restrigdes e descrita pelas restricdes que estdo ativas. Quando
h& N restricdes, as quais podem estar ou ativas ou inativas, 0 nimero de conjuntos de
restricbes ativas, isto é, de regides, é da ordem de 2". No entanto, em aplicacdes
praticas, este numero é menor ja que algumas combinacdes de restri¢cdes sdo fisicamente
inviaveis.

Dessa forma, antes de se iniciar a determinagdo das regides, algum

conhecimento do processo pode ser considerado, juntamente com o procedimento de
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otimizac&o. Isto e feito com o intuito de evitar a avaliagdo de um grande nimero de

pontos dentro do espaco de perturbagdes. Neste caso, pode-se:

a.  verificar se algumas das restricGes sdo continuamente ativas (ou inativas) para
todos os valores das perturbacdes, ja que isso reduz o numero de regides

possiveis por um fator de 2 para cada restricdo nesta condicao.

b.  predizer se algumas das fronteiras das regides (parte das curvas de restri¢do)
independem de perturbacGes. No caso de um espaco de perturbacdes

bidimensional, estas fronteiras sdo linhas verticais ou horizontais.

c. localizar as fronteiras das regifes que sdo apenas verticais ou horizontais,
considerando o valor da perturbacdo no qual a restricio muda entre ativa e

inativa.

O problema deve ser refinado até o ponto em que a descricdo das regides seja
suficientemente representativa, ndo havendo necessidade de considerar mais pontos.
Contudo, para uma descricdo mais acurada das regides, o procedimento de JACOBSEN
e SKOGESTAD (2011) busca mais pontos por meio de um algoritmo de interpolacéo.
A ideia é encontrar o valor da perturbacdo (daive) para o qual a restricdo muda de
natureza. Para qualquer restricdo c;, faz-se uso do fato de que o préprio valor da
restricdo e/ou do respectivo multiplicador de Lagrange /; € nulo e que a soma dos dois
termos € mondtona, pelo menos em uma regido proxima de dqgvo. Neste ponto, tem-se
que ¢ + 4 = 0. Desse modo, pode-se resolver iterativamente a Equacdo 3.1 para
encontrar daivo para cada restricdo. Para este fim, define-se um intervalo de busca

inicial, no qual o sinal de c; + 4; deve ser diferente.

res,(d)=c,(d)+A(d) 3.1

De acordo com esses trabalhos citados, a decomposi¢édo do espago operacional
permite chegar entdo a um conjunto de controladores denominados locais, que
apresentam desempenho satisfatorio apenas em cada regido especifica. Quando estes
controladores sdo coordenados, segundo um esquema de reconfiguracdo (chamado de
chaveamento, ou de switching, em alguns trabalhos), permitem obter um controlador
global teoricamente capaz de manter o desempenho em todas as regides (Figura 3.2).
Para realizar esta tarefa é preciso determinar um esquema para a combinacdo das

solucdes locais, de modo a formar um sistema global (RODRIGUEZ et al., 2003). Neste
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caso, uma camada de coordenacdo deve ser capaz de encontrar dinamicamente, a cada
instante de amostragem, um controlador Kj, onde i = 1... n, que seja mais adequado na
manutencdo da variavel de saida y em torno do valor de referéncia r, reduzindo a

magnitude do erro de controle e.

—

—0
T e - 7 G y
. —o

Y

Ap—

KJ‘J

Figura 3.2 — Sistema de controle baseado em chaveamento.

Para este fim existem diversas abordagens, que, por exemplo, podem ser
baseadas em hipoteses deterministicas ou estocasticas ou apresentar partigdes rigidas ou
flexiveis. Nos casos mais simples para lidar com mudancas nas restricdes ativas na
entrada, empregam-se controladores Pl em arranjo de split range. Este arranjo permite
que a atuacdo sobre o processo seja conduzida por meio de duas ou mais variaveis
manipuladas, coordenadas por um Unico controlador (normalmente, chamado de
seletor), para o controle de apenas uma variavel medida. A varidvel manipulada usada
para manutencdo do processo em suas condi¢es operacionais nominais é denominada
priméaria, enquanto que as demais sdo as secundarias. Contudo, a escolha final do
arranjo pode ser baseada em outras consideracgdes, o que revela certa flexibilidade a ser
explorada no projeto da estrutura de controle (SEBORG et al., 2011).

Por exemplo, ao aumentar a vazdo de alimentagédo (F) de uma coluna de
destilacdo, com vistas ao aumento da taxa de produgdo, em algum instante, a vazéo de
vapor do refervedor (Vg) pode atingir seu limite de saturacdo (quando F > F*). Se o
controle da composicao de fundo (xg) € feito usando Vg como variavel priméria, entdo a
estabilidade desta malha é comprometida. A solucdo de controle split range permite
utilizar uma segunda varidvel manipulada, como a vaz&o de refluxo (Ly) para a situacéo
em que Vg ndo estd mais disponivel (Figura 3.3). Neste caso, € esperado que 0
desempenho do controle de xg seja reestabelecido por meio da capacidade de

reconfiguracdo conferida a malha de controle.
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Figura 3.3 — Exemplo de controle em arranjo split range.

No contexto de controle 6timo, a proposta fundamental do emprego do
chaveamento entre as configuracGes de controle é possibilitar a implementacdo de uma
politica de operagdo 6tima, observando as mudancas no conjunto de restricdes ativas. E
possivel operar nas diferentes regifes quando se monitoram as mudancas nas restricbes
ativas. Quando uma nova regido € determinada, a politica 6tima correspondente a nova
regido que deve ser implementada (NARASIMHAN e SKOGESTAD, 2007).

Neste cenario, LERSBAMRUNGSUK et al. (2008) estudaram o controle de
redes de trocadores de calor quanto a implementacdo do ponto 6timo econdmico
encontrado fora de linha. O problema foi formulado como uma programacéo linear
inteira mista (MILP, do inglés mixed-integer linear programming), que resultou em um
conjunto de solugbes 6timas normalmente encontradas em uma restri¢do (vértice). No
caso das entradas, isto implica na ocorréncia de saturacdo. Dessa forma, depois de os
graus de liberdade ndo restritos serem usados para controle das restricdes de igualdade,
é 6timo manter algumas variaveis manipuladas em suas restri¢es. Para uma dada janela
de operacéo, o vértice 6timo pode mudar segundo as condi¢Oes operacionais. A solugdo
ideal seria empregar RTO, no entanto, para atender a requisitos de simplicidade, foi
proposto alternativamente o emprego de chaveamento de controle para lidar com as
restricdes ativas. Como resultado, o problema MILP possibilitou obter uma estrutura
Otima para os controladores em arranjo split range ao longo de cinco regides

operacionais.

Por outro lado, as solugbes mais avangadas consideram que a tarefa de
reconfiguracdo de controle local é realizada por meio de um supervisor para manter as

saidas do processo em valores de referéncia. Esta metodologia difere da solugdo de
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controle split range, por exemplo, pelo fato de a sele¢édo do controlador apropriado ser
feita em linha. Para tanto, em adicdo a tarefa de decomposicdo do espa¢o operacional do
processo em regides operacionais, o desenvolvimento de um sistema de controle hibrido
dentro desta Otica pode apresentar as seguintes etapas: (1) selecdo do
modelo/controlador local em cada regido e (2) parametrizagdo de cada regido por meio
de variaveis do processo (RODRIGUEZ et al., 2003).

No caso de se basear no modelo do processo, a reconfiguracédo é realizada por
meio de um mecanismo de observacdo dos erros de estimacdo da saida atual do
processo, gerados por um conjunto de modelos candidatos a representar a regido
operacional atual. Alternativamente, observa-se o valor de funcgdes de desempenho de
controle, que podem ser dadas em termos econémicos ou de controlabilidade. Dentro
desta Otica, considera-se que o modelo que atenda aos critérios de selecdo seja
representativo do comportamento atual do processo e permita a implementacdo em linha
do controlador associado (KULKARNI e RAMADGE, 1996). Dessa maneira, pode-se
considerar que a reconfiguracdo do par modelo/controlador representa intrinsecamente
uma extensdo dos sistemas de controle adaptativo em varios sentidos, como o fato de

oferecer uma alternativa para a sintonia dos parametros.

Contudo, a reconfiguracdo também pode trazer efeitos indesejaveis para o
sistema de controle, como a ocorréncia de descontinuidade de sinal e/ou a presenca de
transientes, frequentemente chamados de bumps (LIBERZON e MORSE, 1999). Isto
ocorre sempre que a saida de um controlador em linha difere da saida do novo
controlador a ser implementado no instante de chaveamento (CHEONG e SAFONOV,
2008). Por exemplo, no caso de chaveamento do controlador K; para K; no tempo ts, a
saida do controlador global é definida como mostrado na Equacdo 3.2. Quando a agao

do controlador y; € substituida por y;j, a saida do controlador u pode produzir efeitos

indesejados.
Y¢, Ppara t<t
B Y, para t>t, 32

Para atenuar este efeito, foram propostos métodos de transferéncia baseados no
conhecimento explicito do estado verdadeiro do processo ou na dindmica interna de
cada controlador (ZACCARIAN e TEEL, 2004). Neste Gltimo caso, por exemplo, pode-

se requerer que as saidas do par de controladores envolvidos no chaveamento sejam
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equivalentes no instante do chaveamento. Segundo RODRIGUEZ et al. (2003), é feito
um mapeamento da saida atual sobre os controladores latentes, de modo que 0s mesmos
estejam conectados em paralelo e possam ser guiados também pelo sinal de controle

final (0 que permite a informacéo continua da ultima acdo de controle).

A literatura de controle que considera o uso de mdaltiplos modelos ou
controladores € bastante vasta. De certo modo, a origem das propostas tem base no
conceito de controle adaptativo (ASTROM e WITTENMARK, 1997), uma vez que
apenas o0 modelo do processo é empregado para a busca do controlador de acordo com
os fendmenos observados (e a estrutura de controle permanece inalterada). No caso da
operacdo 6tima, uma questdo que ainda esta em aberto é como modificar a estrutura de
controle para levar em conta ndo apenas varia¢cdes no conjunto de restricdes ativas, mas
também quando as solugdes de variaveis auto-otimizantes podem ser diferentes em cada

regido operacional.

3.3.2. Controle preditivo - MPC

O controle preditivo é uma das alternativas de controle avancado mais
estudadas e com maior aplicacdo na industria, visto que é capaz de considerar todas as
restricdes do processo. A principal proposta é encontrar uma sequéncia de agdes de
controle baseadas em um modelo explicito a partir de um problema de otimizacao,
levando em conta o rastreamento dos set-points, os esforcos de controle e as restricbes
operacionais. Para tanto, sdo empregados normalmente modelos lineares multivariaveis
e par@metros de sintonia (matrizes de penalizagdo do esforco e do erro de controle e 0s
horizontes de controle e predigdo), cujas definicdes podem tomar um tempo
consideravel. Na literatura, ha artigos de revisdo bastante extensos sobre a histéria do
MPC, seus desenvolvimentos, que foram inspirados principalmente em questdes
praticas da industria, como RAWLINGS (2000), MACIEJOWSKI (2002), QIN e
BADGWELL (2003) e RAWLINGS e MAYNE (2009).

O problema linear se refere & minimizacdo de uma funcéo objetivo quadratica,

sujeita ao modelo e as restri¢des (Equacdes 3.3).

3.3a

2
S

_ P , M-l N
nltn J(k) = ZHka ~Yiu Q + Z”Aulm ”R + zuuk+i —U
i1 i—0 i—0
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sujeito a

x(k +1) = ®@-x(k) + - u(k)
y(k) =C-x(k)
min < y(k) < ymax

U, Suk) <u,,,

3.2b

Nesta representacdo, a Equacdo 3.3a corresponde a funcdo objetivo do
problema a ser minimizada a cada iteracdo e a Equacdes 3.2b sdo 0 modelo do processo
e 0 conjunto de restricdes. x é o vetor de estados; u é o vetor de varidveis de entrada;
y € o vetor de varidveis de saida, ®, I' e C sdo matrizes de dimensdo adequada do

set

modelo linear; y**' e u™ séo respectivamente os set-points para as variaveis de saida e

de entrada; k € o instante de amostragem; P € o horizonte de predi¢cdo; M é horizonte de
controle no qual se buscam as agdes de controle Au; Q é matriz de ponderacdo de
rastreamento das varidveis controladas; R e S sdo respectivamente as matrizes de

penalizacdo da variacdo e de rastreamento do alvo das variaveis manipuladas.

Este tipo de controle é empregado normalmente a manutencdo de variaveis
relacionadas a definicdo do ponto 6timo de operagdo (como a taxa de producéo e da
qualidade de produto na camada de controle supervisério). Contudo, ao se desejar
operar com custo minimo, quando for desejavel variar a quantidade de produto ou para
atenuar perturbac6es, podem surgir problemas importantes. Por exemplo, (1) a garantia
do desempenho do controle dindmico pode ser prejudicada devido a mudangas no
conjunto de restricbes ativas (SKOGESTAD, 2004); (2) as restricdes operacionais
consideradas tornam-se inviaveis, de modo que ndo exista solugdo de controle possivel
(ROSSITER, 2004); ou (3) a estabilidade das malhas pode ser afetada quando a
dindmica das perturbagdes ¢ comparavel a dindmica do processo (TATJEWSKI et al.,
2006).

Nos casos em que as restricdes ativas ao longo da campanha podem ser
diferentes, possivelmente deve haver mudancas também no conjunto das variaveis
controladas, o que pode demandar reconfiguracdo de malhas da camada de controle
regulatorio. Este tipo de alteracéo € indesejavel, uma vez que a estabilidade do processo

pode ser comprometida. Na verdade, a camada regulatoria deve ser independente dos
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objetivos econdmicos (ASKE et al., 2009). De qualquer modo, o controle supervisorio
deve incluir estratégias para realizar a reconfiguracdo de controle. Para tanto, a
otimizacdo realizada em linha, juntamente com o MPC, pode incorporar fatores bastante
importantes para permitir a consideracdo de (1) mudanca de objetivos de controle, (2)
mudanga de dindmica do processo, (3) entrada de perturbacbes ou (4) ocorréncia de
condicdo de falha. E por isso que o MPC talvez seja reconhecido como a Gnica técnica
de controle que considera intrinsecamente as mudancas ocorridas na operacdo e seja
capaz de reconfigurar o controle do processo, a cada instante de amostragem
(RAWLINGS e MAYNE, 2009).

Na préatica, isso é possivel devido a natureza multivaridvel do MPC, a
atualizacdo do modelo do processo e a definicdo dos set-points 6timos para as variaveis
controladas e dos valores de referéncia para as variaveis manipuladas. Geralmente, estes
novos valores de controle sdo definidos por RTO, que é realizada com um modelo ndo
linear estacionario e uma funcdo objetivo baseada em dados econémicos (DARBY et
al., 2011). No entanto, a reconfiguracdo automatica do MPC, de modo a refletir a
verdadeira condicdo do processo, pode torna-lo mal condicionado e trazer problemas a
controlabilidade (ASKE et al., 2009). De qualquer forma, o esquema de controle com
MPC ¢ preferivel quando as restricdes ativas mudam, de modo a evitar ldgicas de
reconfiguracdo complicadas (SKOGESTAD, 2004).

No entanto, o custo computacional implicado pela RTO pode inibir sua
aplicagdo em alguns processos, principalmente quando vistos no contexto de controle
global. Para evitar a necessidade da solugéo a cada ciclo, foi proposto na literatura o
MPC explicito, em que as entradas sdo calculadas usando um controlador feedback
explicito, a partir dos valores medidos ou estimados do estado atual (PISTIKOPOULQOS
et al., 2000; GRANCHAROVA et al., 2004). A ideia ¢ dividir o espaco de estado em
regides, de modo a formular uma lei de controle baseada nos estados para cada regiao.
Cada particao do espaco operacional corresponde a um conjunto de restri¢6es ativas. Do
mesmo modo, MANUM et al. (2008) propuseram o uso de solucBGes Otimas pré-
computadas baseadas em otimizagéo fora de linha, em que as medidas séo usadas para

indiretamente atualizar as entradas por meio de esquema de controle feedback.

Contudo, estes esquemas podem se tornar de realizacdo pratica complicada
devido ao aumento do namero de regides com as dimensdes do processo. Além disso,

algumas das restrigdes do processo podem ser apenas futuras restri¢cdes ativas, portanto,
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néo existindo relacdo direta com a restricdo ativa atual, mas apenas com as medidas (ou
estimativas) dos estados atuais do processo e do controlador (NARASIMHAN e
SKOGESTAD, 2008).

Nos problemas em que a estabilidade das malhas é prejudicada pela dindmica
das perturbacdes, apenas a aplicacdo da RTO pode néo ser eficiente. A principal razéo
para isso € que as perturbacdes podem mudar a posicdo do 6timo estacionario mais
frequentemente que a RTO é realizada. Como o ponto 6timo é diferente, o uso do MPC
com set-points desatualizados pode levar a perdas econdmicas significantes ou tornar a
operacdo inviavel (TATJEWSKI et al., 2006). Um esquema comum de reconfiguracao,
que surgiu a partir de aplicagcBes industriais, € a introducdo de uma camada de
otimizacdo chamada de recalculo de set-points (target calculation — TC), localizada
entre a RTO e o MPC para implementacdo continua do 6timo viavel (DARBY e
NIKOLAOU, 2012).

A principal ideia do TC é realizar uma atualizacdo dos valores 6timos a cada
instante de amostragem, antes de o algoritmo do MPC ser ativado. Neste sentido, o TC
¢ a traducdo dos objetivos operacionais supridos pelas camadas de otimizagdo
superiores em objetivos de controle que sejam viaveis em face das perturbagfes. Em
outras palavras, representa o tratamento de set-points desatualizados ou enganosos que
poderiam ser fornecidos ao MPC. Esses novos pontos operacionais devem ser viaveis e
estarem localizados proximos o possivel dos valores 6timos informados pela RTO
(HOVD, 2007). Como algumas aplicacbes comerciais jd& usam com sucesso este
conceito em seus produtos, o TC representa uma boa maneira de evitar condi¢fes que

levam a operagdo do processo a inviabilidade.

As metodologias atuais de TC podem ser divididas em trés grupos principais,
cujas diferencas mais significativas estdo relacionadas com a natureza do modelo do
processo e a consideracdo da presenca de incertezas: TC linear (YING e JOSEPH,
1999); TC robusto (KASSMANN et al., 2000); e TC nao linear (TATJEWSKI et al.,
2006). Entre estes grupos, a abordagem linear é a mais considerada, visto que pode ser
implementada facilmente a partir do modelo linear aplicado no MPC. De qualquer
modo, a formulacdo desses métodos é baseada na otimizacdo de uma fungédo objetivo
que pode ser expressa em termos econdémicos ou considerando desvio quadratico em

torno do 6timo informado pela RTO. Além disso, a otimizacdo esta sempre sujeita as
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restricdes do processo e ao modelo estacionario, que pode ser obtido a partir da

linearizagdo de um modelo n&o linear a cada ciclo de controle.

No caso linear, 0 modelo estacionario pode ser visto apenas como uma matriz
de ganhos estacionarios, G = -C(1-®)'T", obtida a partir do modelo linear usado no
MPC. Uma possivel representacdo do problema de TC pode ser dada por meio da
programacéo linear (LP, do inglés linear programming) descrita pelas Equacdes 3.4,

onde c, e ¢, sdo vetores de penalidade e y e u” sdo os set-points retificados pelo TC,

a partir dos valores dados RTO.

min J, =c (Y -y*)+c) (u-u*) s
sujeito a

y =G-u

Yoin <Y <Y oy 3.4b

U, <u <u__

min —

Uma formulacdo similar para uma programacdo quadratica (QP, do inglés
quadratic programming), sujeita a0 mesmo conjunto de restricbes do problema LP,
pode ser expressa pela Equacgdo 3.5, onde Cy e C, sdo matrizes de ponderacdo para

penalizar o desvio em relacdo ao 6timo da RTO.
m”] Jk _ (y* _yset )T Cy (y* _yset)+(u* _uset )T Cu (u* _uset) 35
y ,u

Em se determinando os set-points retificados, se alguma variavel deve ser
ajustada estritamente em sua especificacdo, entdo a mesma é implementada como uma
restricdo ativa e, nos demais casos, a implementacdo dos valores de referéncia pode ser
realizada de duas formas no MPC: (1) os valores sdo passados diretamente como set-
points constantes sobre todo o horizonte de controle; ou (2) sdo considerados apenas
como os valores finais, de modo a formar uma trajetoria desejada a partir da
implementacdo atual conforme filtros tipicos como os descritos pelas Equacdes 3.6 e
3.7 (ROSSITER, 2004).

Nesie = I +(1_ﬂil)(rk _[yi U, ]T) 3.6

46



M =T +ﬂ(rk —[yl U, ]T) 3.7

Nestas representacdes, r é a trajetdria a ser considerada no ciclo do MPC a
partir dos valores retificados no instante de amostragem k e os parametros de sintonia (u
e p) dos filtros sdo selecionados entre 0 e 1, sendo que se tomam valores de ¢ mais

préximos a unidade e valores pequenos de S para implementacdo mais suave.

Em alguns casos, a busca por uma solucdo 6tima pode se tonar inviavel,
quando o numero de graus de liberdade for insuficiente para garantir todas as
especificacfes (QIN e BADGWELL, 2003). Uma possivel razdo para isso é que o
conjunto de restricdes normalmente é tomado como rigido (ou seja, ndo pode ser
violado). Isto é feito para se considerar limites fisicos, termodindmicos ou de
especificacOes de controle. Esta consideracdo leva o sistema de controle a um problema
de inviabilidade, visto que as restricdes ndo podem ser atendidas (STRAND e SAGLI,
2003). Apesar de o MPC poder operar em um ambiente com restricdes excessivamente
rigorosas, torna-se necessario relaxar algumas especificacdes de controle, com o intuito

de manter a viabilidade na busca do 6timo.

Como o modelo do processo e as restricdes das varidveis de entrada
representam limitacGes fenomenoldgicas e fisicas do problema, ndo podem ser
relaxadas. Por outro lado, normalmente as restricbes das varidveis de saida sdo escritas
para satisfazer requerimentos operacionais em vez de limitagdes fisicas, de modo que a
violacdo de algumas pode ser possivel. Uma abordagem comum para relaxar algumas
destas restricGes é incluir um vetor de varidveis de folga ao conjunto das variaveis de
decisdo do problema de otimizacdo (RAWLINGS, 2000). Nesse caso, cada varidvel de

folga se refere a magnitude da violagdo da restricdo da respectiva variavel de saida.

Por exemplo, o problema QP com variaveis de folga pode ser expresso pelas
Equacdes 3.8. O vetor c; de penalidades positivas sobre a violagdo e os elementos da
matriz positiva definida Cs devem ser grandes o suficiente para garantir convergéncia
do método (GONZALEZ e ODLOAK, 2009). Uma vantagem dessa formulagdo é que,
em vez de apenas penalizar a violagéo da restricdo, a soma total das violagdes também é
considerada devido a combinacdo dos termos lineares e quadraticos para as restrigdes
que podem ser relaxadas. Outro ponto importante é que as violagdes sdo distribuidas

entre todas essas restricoes.
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min J, = ¢y (y*-y* )+c) (u*—u*)+c;8+8"C,d 3.8a

sujeito a
y* =G.u*

<u*<u

(ymin _y*j <5 3.8b
y*_ymax -
0>0

u

No entanto, o uso desse tipo de restricdo para todas as varidveis controladas
pode levar a um problema de sintonia complicado ou impossivel de realizar. Para
contornar esse problema, STRAND e SAGLI (2003) usaram um mecanismo explicito
de priorizacdo, de modo que a violagdo das restricdes ocorre apenas onde é estritamente
necessaria. Por exemplo, consideraram que as restricdes sobre a taxa de variacdo e
magnitude das varidveis manipuladas podem ser sempre respeitadas; contudo, se
existirem conflitos, as mesmas devem ser relaxadas, segundo uma ordem de

priorizagao.

Na verdade, a tecnologia IDCOM-M foi a primeira implementacdo a
considerar que as restrices podem ser ordenadas (ou classificadas), de modo a seguir
uma lista de prioridade (QIN e BADGWELL, 2003). E possivel impor uma prioridade
entre as restricbes que podem ser relaxadas, tal que uma dada restricdo é violada
somente se a solucdo do problema de otimizacdo ndo for viavel, mesmo quando ha
violacBes arbitrariamente grandes nas restricbes menos importantes. Como as variaveis
estdo ordenadas, o controle de uma determinada variavel néo se sacrifica para melhorar
0 desempenho de controle de outra varidvel de menor prioridade. Desta maneira, a
priorizacdo das restricdes € um modo intuitivo e estrutural de impor o conhecimento do
processo e 0s objetivos de controle (VADA, 2000). AplicacGes praticas da lista de
prioridade podem ser encontradas na literatura e em produtos comerciais (GONZALEZ
e ODLOAK, 2009).

Com a atualizagdo do modelo empregado no MPC, com a RTO e/ou o TC para
atualizar os set-points das variaveis controladas e as referéncias para as variaveis
manipuladas, com a violagdo de algumas restricdes operacionais, seguindo uma lista de

prioridade, pode-se aumentar a capacidade de reconfiguracdo de controle para o MPC.
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Dessa forma, de acordo com a mudanca ocorrida (mudanga de especificacdo, entrada de
perturbacdes e eventos de falhas), este algoritmo de controle possui esquemas de

reconfiguracao que permitem alteracdo intrinseca do arranjo de controle.

3.3.3. Controle tolerante a falhas

Diante de um mercado altamente competitivo, 0s processos industriais séo
frequentemente forcados a operar em condicGes bastante desafiadoras para atender aos
requerimentos de taxa de producdo e qualidade de produto. Como apresentam uma
complexidade de equipamentos, instrumentos e malhas de controle, o desempenho de
controle do processo pode ser severamente prejudicado se houver o funcionamento
defeituoso de uma dessas partes (WANG et al., 2008). Nestas condicdes, pode haver a
perda funcional de alguns instrumentos, como atuadores e sensores, ou entdo
modifica¢bes intrinsecas que afetam as propriedades internas do processo, como
desativagdo catalitica e aumento de incrustacdo em trocadores de calor (FEITAL, 2011).
Desse modo, hd uma area de pesquisa interessante para o desenvolvimento de métodos
de supervisdo e monitoramento continuo da condicdo do processo para garantia da
seguranca e da confiabilidade em toda sua vida Gtil (BOUSSAID et al., 2011).

Neste sentido, diversas pesquisas tém sido motivadas pela busca por
alternativas de controle tolerante a falhas, cujos objetivos principais sdo a manutencgédo
da estabilidade do processo e acomodacdo das falhas automaticamente (ZHANG e
JIANG, 2008). Originalmente, foi a partir dos problemas normalmente encontrados em
sistemas de aeronaves que a reconfiguracdo de controle passou a receber maior atencéo.
Neste caso, 0 objetivo é fornecer capacidade de autorreparacdo para permitir que o
piloto possa pousar com seguranca em caso de uma falha grave (EICK, 2003;
GONCALVES, 2009).

Em todo caso, existe uma quantidade consideravel de trabalhos com aplicacdes
em plantas quimicas (FEITAL, 2011). Durante esta tese, encontrou-se que o trabalho de
JENSEN (1997) foi um dos pioneiros a discutir a necessidade de reconfiguragéo de
controle em fungdo dos modos de operacdo de forma mais sistemética, no contexto de
gerenciamento de alarmes. Embora, KOBI et al. (1994), no estudo de diagndstico de

falhas, ja tivessem estudado o problema de reconfiguracdo de um sistema, empregando
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uma estrutura de controle fixa, cujos parametros podiam ser modificados. No entanto,

este trabalho pode ser visto apenas como a adaptacao dos parametros dos controladores.

TRAN et al. (2007) propuseram um método para o projeto de estratégias de
configuracdo, que emprega uma técnica de controle supervisorio para encontrar,
eficientemente, controladores para todas as possiveis falhas em atuadores e mudancas
definidas, a priori, na especificacdo de produto. Apds a deteccdo de tais eventos, um
novo controlador € ativado por meio do chaveamento entre controladores projetados em
uma etapa anterior. Neste método, um autémato hibrido com dindmica continua, linear e
com incertezas € usado para modelar a planta sob o efeito de controlador discreto. Para
esta classe de sistemas, o calculo dos conjuntos de estados alcangaveis, que é uma etapa
chave no computo de acBes de controle viaveis, se mostrou eficiente e de aplicacédo
possivel para processos industriais relevantes. No entanto, a formulacdo do método é

bastante complexa.

De modo geral, este tipo de controle se baseia em uma etapa de deteccdo e
diagnostico de falhas (isto é, determinacdo das falhas presentes, indicando a natureza e a
intensidade), seguida do projeto do controlador. Quanto a realizacdo destas tarefas,

podem ser encontradas duas abordagens (BLANKE et al., 2006):

a. a primeira é chamada de passiva e considera apenas o0 emprego de um

controlador robusto de configuracéo fixa para um conjunto de falhas esperadas;

b. e a segunda, classificada como ativa, utiliza as informac6es da condicdo do

processo para reconfigurar em linha a estrutura de controle.

Essas abordagens sdo aplicadas quando falhas severas, como perda de
atuadores ou sensores, podem comprometer as malhas de controle. Além disso, 0s
parametros dos controladores podem ser ajustados para acomodar a dindmica
modificada do processo. No entanto, o controlador é tomado como robusto para um
conjunto fixo de falhas na abordagem passiva. Por exemplo, pode haver o emprego de
técnicas de estimacdo (ou reconciliagdo) do estados verdadeiros do processo, de modo
gue um controlador nominal seja suficiente. Neste caso, diz-se que o processo foi
reconfigurado, no lugar do sistema de controle (STEFFEN, 2005). Na abordagem ativa,
a reconfiguracdo de controle é inserida como um bloco no sistema global com o
objetivo de aumentar a fidelidade do processo com controle feedback, por meio da

reestruturacdo das malhas para evitar a pane de todo sistema (PATTON, 1997).
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A abordagem passiva € mais limitada, ja que considera apenas as falhas
conhecidas e ndo modifica o controlador empregado. As falhas esperadas podem ser
modeladas como incertezas em torno do modelo nominal do processo. Desse modo, as
falhas, que atendem ao raio de estabilidade dado pelo controlador robusto, nédo
apresentam efeito significativo sobre a estabilidade do processo. Por outro lado, a
abordagem ativa busca compensar os efeitos das falhas por meio da selecéo de leis de
controle pré-computadas ou da sintese de um novo controlador realizada por um bloco
de reconfiguracdo de controle em linha (EICK, 2003). Neste caso, o principal
requerimento € que o novo controlador mantenha a estabilidade e 0 desempenho em um

nivel satisfatorio.

Para o leitor interessado em exemplos praticos dessas abordagens, a revisdo
apresentada por ZHANG e JIANG (2008) traz diversas referéncias que podem ser
consultadas. Além disso, em relacdo a determinacdo da condi¢do de um processo,
diversos métodos tém sido desenvolvidos para sistemas dindmicos. Um material de
revisao bibliogréafica bastante indicado para leitura sobre deteccdo e diagnodstico das
falhas é a série de trabalhos publicados por VENKATASUBRAMANIAN et al. (2003a,
b, c). Esses métodos sdo responsaveis pelo monitoramento de todo o processo,
indicando o inicio, a localizacdo e a gravidade das falhas que ocorrem, informando a

condicdo atual para uma camada de supervisao de todo o sistema.

Esta camada é a fase ativa do controle tolerante a falhas e é essencialmente
responsavel pelo tratamento das informagdes obtidas, a partir do diagndstico de falhas.
Para tanto, verifica se o efeito da falha sobre o controle é prejudicial o suficiente para
justificar as mudancas do controlador, com o intuito de reestabelecer a estabilidade e o
desempenho. Caso seja preciso, a supervisdo realiza as tarefas de reconfiguracdo
(sintonia ou adaptacdo dos controladores em linha), de modo a acomodar os efeitos das
falhas diagnosticadas (EICK, 2003). Neste sentido, a reconfiguracdo de controle
representa um conjunto de acdes a serem tomadas para a manutengdo do processo, nao
apenas quando todos os componentes estdo disponiveis, mas também quando sensores

ou atuadores apresentam funcionamento defeituoso.

Para demonstracédo simples deste problema, considere um processo descrito por
meio de um modelo linear, dado em espacgo de estados (Equacgéo 3.9) para a operacao
em condi¢cdo nominal, e que se dispde de um controlador proporcional ao erro de

rastreamento do set-point (Equacéo 3.10).
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%:A.x(t)+8~u(t)+8d'd(t)

z=C,-x(t) 3.9
y =C-Xx(t)
u(t) =K-[y* -y(t)] 3.10

Em aplicagcdes em tempo real, a implementagdo do projeto de controle tolerante
a falhas exige que o modelo do sistema, ap6s a ocorréncia da falha, seja determinado em
linha, de modo que as varidveis de estado estejam disponiveis para controle (ZHANG et
al., 2005). Dessa forma, na ocorréncia de falhas, supde-se que existam mecanismos
disponiveis para realizar a identificacdo da mesma e que se disponha de um modelo do

processo nesta condi¢éo, como pode ser visto na Equagéo 3.11. As matrizes A,, B, e
C, podem ser diferentes das correspondentes do modelo nominal devido a ocorréncia

da falha. Por exemplo, determinados parametros internos do processo podem ser
alterados ou pode haver a perda de instrumentos. Neste Gltimo caso, ocorrendo a perda

de atuadores, as respectivas colunas da matriz B, devem ser nulas, ou, se for a perda de

sensores, entdo as respectivas linhas da matriz C, devem ser nulas.

dx,
W:Af X () +B; -u, (t)+B, -d(t)

2, =C, %,V i

Yy :C'Xf(t)

Nas EquacOes 3.9 e 3.11, xeR" é o vetor de estados da planta; ueR™, o
vetor de variaveis de entrada; d eR”, o vetor de perturbacGes; z<R", o vetor de
variaveis ndo empregadas para fins de controle; y e R", é o vetor de variaveis medidas;
A, B, C, e C séo matrizes de dimens&o apropriada; e o subscritos d e f se referem
respectivamente as perturbacdes e ao modelo em condicéo de falha. Na Equacéo 3.10,
K representa o ganho do controlador e y** € R" € o vetor de valores desejados para as

variaveis de saida.
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Assumindo que a processo em condigéo de falha pode ser estabilizado com as

variaveis de entrada u, e seja observavel por meio das variaveis de saida y, , alguns

autores utilizam a ideia do bloco de reconfiguracdo conforme a Figura 3.4 (STEFFEN,
2005; LUNZE, 2007; RICHTER et al., 2007). Este bloco é capaz de tornar disponiveis
as informac0es necessarias para controle a partir do processo e, assim, restaurar a malha
de controle e ajustar os parametros do controlador. Para tanto, contém todas as funcdes
e conexdes que podem ser adicionadas ao sistema de controle, bem como o algoritmo
para implementacdo das mudancas durante a reconfiguracdo. Neste caso, somente é
possivel modificar alguns aspectos do controlador, ja que pode ser inviavel fazer

adaptacdes no projeto do processo.

d Processo em Z;
condicdo de falha

A

Uy Ys
Y processo
Blocode | =
reconfiguracao controlador
A
uC yC
A\ 4
set
y Controlador

nominal

Figura 3.4 — Hierarquia envolvida no esquema de controle
tolerante a falhas, adaptado de STEFEEN (2005).

O bloco de reconfiguracéo € inserido entre o processo e o controlador nominal,
de modo que o sistema pode ser visto de duas formas: o processo reconfigurado ou o
controlador reconfigurado. O primeiro ponto de vista vem da consideragdo conjunta do
processo em falha com o bloco de reconfiguracdo, cujo comportamento deve ser

mantido apenas pelo controlador nominal com as informagdes modificadas u. e y. .

No segundo ponto, 0 bloco é visto como uma extensdo do controlador nominal, que
deve prover diretamente o controle do processo em falha. Embora seja preferivel a
abordagem de processo reconfigurado, o bloco de reconfiguracdo deve permitir o uso de
qualquer tipo de controlador em ambas as interpretacGes. No entanto, de modo a se ter

mudangas minimas, o controlador nominal deve ser empregado sempre que possivel.
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Como foi exposto, o problema de reconfiguracdo é dividido em duas partes
conectadas pelo bloco de reconfiguragdo. A partir desta divisdo, o problema pode entéo
ser definido em termos de objetivos especificos (STEFFEN, 2005), que indicam as
diretrizes para a recuperacdo da funcionalidade do processo em falha e para a
modificagdo do controle, de modo que o comportamento global se aproxime ao do

processo nominal.

Do ponto de vista do processo, 0s objetivos se referem as tarefas de:

a.  estabilizacdo da malha reconfigurada, !im‘xf )= max X, (t)
b.  restauracdo do comportamento estacionario, !im z(t)—z,(t)=0;

c.  restauracdo do comportamento dinamico, z(t) =z, (t) VteNR,;
d.  erestauracdo da trajetoria dos estados do processo, X(t) =X, (t) VteR, .

Por outro lado, a partir do controlador, o objetivo é o mascaramento da falha,
de modo que a entrada do controlador, informada pelo bloco de reconfiguragéo, seja

equivalente a saida nominal do processo, y(t)=y.(t) Vte®R, . Se este objetivo é

alcancado, entdo a solugdo de reconfiguracdo € independente do controlador, uma vez
que o processo reconfigurado terd o mesmo comportamento entrada/saida que o
processo nominal. Este objetivo € justificado para fins praticos de controle, ja que
restaurar o valor da saida do processo nominal (isto é, a variavel controlada) é um

aspecto importante.

Para realizar as tarefas de reconfiguracdo, dependendo da localizacdo das
falhas existem alguns algoritmos na literatura, que, de modo geral, obedecem a premissa
basica de que devem permitir aplicacdo em linha para operagcdes em tempo real, sem
intervencdo manual, apds a falha ter sido identificada. As solugdes tipicas incluem
abordagens estaticas, como o ajuste de ganhos, e blocos de reconfiguracdo dinamica,
como controle com multiplos modelos, controle adaptativo, controle preditivo, controle

com estrutura variavel e por modos deslizantes, entre outros (ZHANG e JIANG, 2008).

Neste grupo de reconfiguracdo dindmica também sdo encontrados 0s sensores
ou atuadores virtuais, que podem ser usados para traduzir as informagdes do processo
em condicdo de falha para valores adequados para o controlador (STEFFEN, 2005). De

modo geral, o controlador reconfigurado é uma alteracdo do controlador nominal do
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processo por meio de mudancas estruturais e/ou paramétricas. Por exemplo, pode-se
usar um atuador diferente, que foi desconsiderado pela estrutura nominal, ou passar a
depender da leitura de outros sensores ainda ndo empregados. Por isso, é importante ndo
limitar o problema apenas as partes em falha para aumentar a redundéncia do sistema e

prover caminhos alternativos de controle.

Para concluir, uma solucdo simples para o exemplo apresentado no inicio desta
secdo é encontrada em STEFFEN (2005). Considerando o caso de falha ou perda de um
atuador, pode-se empregar um bloco de reconfiguracdo baseado em acoplamento

estatico. Este bloco é dado pela matriz S, que é solugéo do problema B, -S=B, sob a

condicdo de haver redundancia, rank B, = rank [Bf B]. Caso B, =B, a matriz de

acoplamento é igual a uma matriz identidade. Dada uma realizacdo do processo, a
camada de supervisdo atualiza o modelo do processo e consequentemente a matriz S.
Por fim, as novas variaveis de entrada do processo em falha sdo geradas a partir desta

matriz, de modo que u; =S-u,.

A Figura 3.5 representa esta alternativa de reconfiguracdo, onde a solucéo dada
pela matriz de acoplamento implica que os esforcos de controle sdo compartilhados
entre as varidveis redundantes j remanescentes, com exce¢do do atuador i que esta em
condicdo de falha. A regido compreendida pela area destacada corresponde ao processo
reconfigurado (isto €, processo em falha mais o bloco de reconfiguracdo), que € mantido

apenas pelo controlador nominal.

Por outro lado, se se tratar de falha em um sensor, S é obtida a partir de
S-C,; =C, com a condicdo de que rank C, = rank [CT; ol ]T, e é empregada para
calcular as variaveis de entrada do controlador y. =S-y, . As duas abordagens podem

ser (teis em alguns casos especiais, porém exigem que o processo tenha mais atuadores
OU sensores que O necessario para restaurar o comportamento nominal. Isto € muito
custoso e quase improvavel de se encontrar na pratica, a ndo ser que a redundancia

tenha sido um dos objetivos do projeto do processo.
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y Controlador | Yc =Y, Processo em

nominal condicéo de falha

] A

U,, Vj#i

A 4
[92]

Processo reconfigurado

Figura 3.5 — Representacdo da solucdo de reconfiguracdo para falha em um atuador.

No caso de perda de um atuador, como podem existir diversas solucdes para S,

uma ideia é selecionar aquela que conduz ao valor minimo de um indice como
I(u;)=u}-Q-u,, onde Qéuma matriz de ponderag&o. Este indice é muito util, ja que
cada uma das entradas redundantes tem limites diferentes. Além disso, a matriz Q pode

ser escolhida a priori, uma vez que os limites sdo independentes das falhas.

3.3.4. Producéo celular

Embora a reconfiguracdo do projeto do processo nao seja objetivo deste
trabalho de tese, pode-se encontrar na Engenharia de Producdo o termo producdo
celular. Esta metodologia utiliza a filosofia de tecnologia de grupos, para representar a
producdo como uma divisdo fisica dos equipamentos e operacdes de um processo em
células. Cada uma dessas células é projetada para produzir uma familia de produtos, que
sd0 obtidos a partir de uma matéria-prima e que requerem equipamentos similares,

operados manual ou automaticamente (KAMRANI et al., 1993).

Considerando esse conceito, SAAD (2003) apresentou uma metodologia de
reconfiguracdo das células (Tabela 3.2) para o rearranjo dos equipamentos,
representando uma alterag@o no projeto do processo. O objetivo dessa reconfiguragdo é
melhorar o desempenho do processo, para satisfazer a demanda e a programacao da
producdo, por meio de um melhor emprego dos recursos. Segundo esse autor, a natureza
das decisdes de reconfiguracdo é muito complexa e, de uma maneira geral, encerra duas
questdes basicas: “Quando se deve reconfigurar?” ¢ “Como se deve reconfigurar?”. No
entanto, este tipo de consideragdo é mais adequado para organizagdes que tém um grau
de padronizacgdo dos produtos, uma taxa de produgéo baixa e que apresentam uma perda
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de desempenho, quando da mudanca das condi¢cBes operacionais em relacdo as

nominais.

As técnicas para o projeto de producdes celulares podem ser baseadas em
programacdo matematica ou métodos heuristicos (SUNDARAM, 1990). Estas técnicas

tém como principais fungdes:

a.  Buscar vantagens econdmicas e operacionais, explorando a semelhanca de um

grupo similar de produtos.

b.  Procurar reduzir a complexidade do fluxo produtivo para diminuir as perdas de
producdo, aumentar a velocidade de processamento e a acuracia dos resultados
planejados e facilitar o controle da produgao.

c.  Reducéo do tempo de preparacdo dos equipamentos para iniciar as campanhas.

d.  Otimizar o fluxo e o consumo dos materiais dentro do processo de producéo.

Tabela 3.2 - Metodologia de reconfiguracdo de células de producdo de SAAD (2003).

Etapas

da metodologia Observagdes

Se os indicadores de desempenho da atual configuragcdo do sistema
sdo satisfatdrios para o proximo cenario operacional, entdo a mesma
Monitoramento | deve ser mantida. Por outro lado, se esses indicadores sao
insatisfatdrios, entdo a reconfiguracdo (criacdo de novas células)
deve ser considerada.

A acdo de reconfiguracdo € realizada por uma otimizagdo
multiobjetivo sempre que houver a necessidade de buscar alternativas
de arranjo adequadas para o sistema, de modo a atender as
especificacbes de producdo. A configuracdo que atender ao nivel de
desempenho desejado deve ser selecionada e implementada no
sistema.

Reconfiguragéo

3.4. Comentarios finais

Como exposto neste capitulo, é possivel encontrar na literatura exemplos com a
aplicacdo de algum conceito intrinseco de reconfiguracdo de controle. Contudo, ainda
h& um caminho a percorrer entre o0s resultados obtidos em laboratérios e a necessidade

das plantas reais. H4 uma grande resisténcia do meio industrial na aplicacdo dessas
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novas tecnologias. Conforme posto por BRENNAN et al. (2008), estes usuarios finais
querem empregar tecnologias j& experimentadas; entretanto, ndo querem ser 0S

primeiros a fazé-lo.

Especificamente, uma questdo ainda permanece em aberto no que se refere a
que varidveis devem ser controladas, em cada regido operacional, quando da
reconfiguracdo. No contexto de controle auto-otimizante, além do conjunto de restricGes
ativas ser diferente em cada regido, as varidveis que devem ser controladas em set-
points constantes, que indiretamente permitem operacdo proxima do 6timo, também
podem ndo ser as mesmas. Ao se manter fixa a configuracdo de uma estrutura de
controle auto-otimizante, o comportamento dindmico do processo pode torna-se
instavel. Isto acontece porque, em geral, as variaveis controladas auto-otimizantes sao
validas enguanto uma nova restri¢do ativa ndo tenha surgido. Neste caso, a ideia central
da reconfiguragéo seria a modificagdo das malhas de controle auto-otimizante quando o
processo é levado a uma nova regido de restricdo ativa. No entanto, os trabalhos da
literatura consultada tentam sempre obter a estrutura de controle mais simples com a

qual uma perda econémica razoavel € aceita.

Com a saturacdo de uma variavel manipulada, a solugdo ideal € repetir o
procedimento de controle auto-otimizante e encontrar a nova melhor variavel controlada
(se houver graus de liberdade excedente). No entanto, os trabalhos dessa area
consideram o controle continuo da mesma variavel auto-otimizante em todos o0s
cenarios, tendo em vista evitar a abordagem de reconfiguracdo. Na verdade, pode-se
limitar o problema apenas as varidveis que tém mais efeito sobre a economia do
processo, de modo a reduzir sua dimensdo. Em todo caso, a camada de supervisdo do
processo precisa levar em conta o controle rigido apenas das variaveis que levem a
condicdo de 6timo. Consequentemente, pode-se evitar a estimagdo em linha de algumas
perturbacdes ou reduzir a dependéncia de RTO ou TC para as variaveis auto-
otimizantes, ja que se controlam apenas as variaveis, cujos valores 0timos sdo pouco

sensiveis a estas perturbacdes.
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4. Diretrizes Propostas

Este capitulo apresenta a contribuigdo central deste trabalho, cuja proposta
baseia-se na extensdo das tarefas do projeto de estrutura de controle com a
inclusdo de esquemas de reconfiguracdo, com vistas & manutencdo da

operabilidade, em face de uma diversidade de condi¢fes operacionais.

4.1. Introducéo

Em face dos desafios encontrados nos processos quimicos, diversas
metodologias de projeto de controle foram desenvolvidas. As estruturas de controle sdo
obtidas para determinadas condicdes de projeto do processo e requerimentos
operacionais, sendo que se realiza a busca por uma configuracdo de controle por meio
de regras heuristicas e/ou ferramentas teoricas. A alternativa selecionada busca
satisfazer os critérios de controlabilidade e permitir que o processo apresente
desempenho dindmico satisfatorio (DOWNS e SKOGESTAD, 2011).

No entanto, na ocorréncia de mudangas nas condi¢bes nominais, uma
configuracdo fixa de controle pode limitar a operacdo e/ou levar a um comportamento
dindmico inadequado. Deste modo, pode ser interessante buscar 0s possiveis cenarios de
operacdo (abordagem de decomposicdo), aos quais a planta poderia ser levada. Esta
tarefa, por sua vez, pode permitir o projeto de estruturas de controle mais adequadas.
Assim, forma-se uma colecdo de configuracdes de controle para aplicacdo individual
em momentos adequados na campanha do processo (KORDON et al., 1999).

As ideias embrionérias desta tese foram inspiradas em ARAUJO (2007), que
estudou o projeto de controle de processos de grande escala e suas implicagdes
dindmicas do ponto de vista de engenharia. Nesse trabalho, tornou-se clara a

importancia do tratamento eficaz de regides operacionais definidas por restri¢des ativas,
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que requer mudanca do conjunto de varidveis controladas para manter operacdo 6tima.
Por exemplo, se as restri¢ces ativas ndo sdo controladas, perdas econdmicas podem ser
contabilizadas (ASKE et al., 2009). Do mesmo modo, da experiéncia de trabalho do
LMSCP, sabe-se que outros eventos mais gerais dos processos quimicos podem tambem
destacar a necessidade de reconfiguracdo de controle, como o atendimento de diferentes
especificacbes na producao de polimeros ou o gerenciamento de falhas, no intuito de se

manter a operabilidade.

Sendo assim, a contribuicdo central deste trabalho de tese envolve a realizacao
da reconfiguragdo do sistema de controle, considerando as estruturas de controle
projetadas para possibilitar a obtencdo de uma operacdo satisfatoria ao longo dos
cenarios. Sob esta Gtica, espera-se garantir a manutencdo da operabilidade da operacéo,
em uma variedade de cenarios, dentro das restricdes de qualidade de produto, das
restricoes ambientais e de seguranca da producdo. Especificamente, a contribuicdo
refere-se a busca sistematica de diferentes configuragdes de controle e a apresentacdo de

técnicas ou heuristicas para aplicacGes praticas.

4.2. Diretrizes propostas

Existem diversas metodologias para o projeto de controle de um processo.
Contudo, esta tese ndo objetivou apenas a andlise e projeto de uma estrutura especifica,
mas a compreensao da viabilidade da reconfiguracdo das malhas de controle. Isto é feito
no intuito de se buscar estratégias para a manutencdo do desempenho de controle ao
longo de cenérios operacionais esperados Para tanto, € proposto o uso de projeto de
estruturas de controle em cada cendrio operacional e o desenvolvimento de esquemas de
reconfiguracdo para modificacdo das estruturas de controle, de modo a se obter um

sistema de controle baseado em reconfiguracdo (Figura 4.1).

Projeto de Esquemas de Controle baseado

estruturas de controle reconfiguracéo de controle em reconfiguracgdo

Figura 4.1 — Representacdo esquematica do conjunto de tarefas envolvidas nas
diretrizes propostas para o projeto de controle com etapa de reconfiguracéo.
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Especificamente, as diretrizes propostas consistem de quatro passos dedicados

as etapas de:

1.

Definicdo dos objetivos de operacdo e de controle. Nesta fase inicial, é
importante determinar um modelo do processo, enumerar as restricdes
operacionais e identificar uma funcdo de desempenho da operagdo. No caso de
operar 0 processo em condi¢do 6tima econdmica, esta funcdo € escrita em
funcéo dos custos e do lucro devido a producdo. Em outros casos, podem-se

buscar defini¢cdes de seletividade ou rendimento.

Identificacéo das regides operacionais. A partir do conhecimento dos objetivos
do processo e do elenco das possiveis mudancas futuras (como especificacoes
de produtos, variacdes em parametros e/ou condicdo de falha), é possivel
particionar o processo em regides operacionais, que podem demandar alguma
atualizacdo em linha da configuracdo de controle empregada (isto &,
reconfiguracao estrutural das malhas de controle nominais ou paramétrica dos
controladores). A observacdo da limitacdo de controle pode ser vista sempre
que for necessario levar o processo a condicdes de operacdo diferentes das
nominais. A identificacdo das regides pode ser feita em funcédo das regides de
restri¢cbes ativas no caso 6timo, da parada/perda de instrumentos, de mudancas
de comportamento dinamico do processo, no sentido de que 0 mesmo nao

responde da mesma forma as variaveis manipuladas, entre outros.

Projeto de estruturas de controle. Neste ponto, é considerado o projeto da
estrutura de controle para todas as regides, iniciando-se pela condicdo de
operacdo nominal. A partir deste caso, deve-se levar em conta o elenco das
possiveis mudangas futuras e observar as possiveis limitacdes de controle da
estrutura nominal. Deste modo, esta analise permite o projeto de controle para
as outras condicbes de operacdo. Para o desenvolvimento das diferentes
estratégias de controle é incentivado o uso de metodologias de controle global,

cuja lei de controle pode ser baseada em controladores Pl ou MPC.

Monitoramento para reconfiguracdo. Esta etapa representa uma extensdo das
metodologias tradicionais de projeto de estrutura de controle ao inserir a
preocupacdo de manutencdo continua da operabilidade, por meio da

modificacdo da proposta de controle. Para tanto, encontradas as configuragdes
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na etapa de projeto de estruturas de controle, devem ser formulados esquemas
de reconfiguragdo para o sistema de controle simples para conferir
confiabilidade e aplicacdo em linha. Especificamente, pode-se observar/estimar
0 comportamento do processo para determinar sua condicdo e verificar se a
configuracdo de controle atende aos requerimentos locais. Caso seja
necessario, o sistema de controle deve fazer uso dos esquemas de
reconfiguracdo para atualizar a estrutura de controle aplicada no processo.
Dentro da proposta apresentada, esta é a Unica etapa que é realizada em linha,

as demais sdo feitas durante o projeto do sistema de controle fora de linha.

4.3. Adaptacdes para casos especificos

A apresentacdo das ideias acima € feita de modo mais genérico
propositalmente, ja que as razbes para justificar e as estratégias para realizar a
reconfiguragdo podem ser diferentes. Entre estas razdes, figuram as mudancgas de
qualidade de produto, o aumento da taxa de producdo, mudancas intrinsecas da
dindmica, a ocorréncia de falhas e manutencdo do 6timo. Dessa forma, para a
consideracdo das diretrizes em casos especificos, devem-se enumerar os objetivos de
controle, os desafios encontrados em um determinado processo, bem como as

tecnologias disponiveis para o tratamento do problema.

Por exemplo, quando se tratar do caso de gerenciamento de falhas, o projeto do
sistema de controle passa obrigatoriamente também pelo monitoramento da condicéo do
processo - técnicas de diagndsticos de falhas (FEITAL, 2011) - e pelas estratégias de
controle tolerantes a falhas (ZHANG e JIANG, 2008). No caso de controle 6timo, o
projeto de controle € iniciado pela busca do ponto de operacdo nominal 6timo, por meio
da minimizacdo de uma funcdo custo do processo. Ao se considerar as mudangas
esperadas para as perturbacfes ou para 0s parametros, por exemplo, podem-se definir
regibes operacionais em termos dos conjuntos de restricdes ativas (JACOBSEN e
SKOGESTAD, 2011) ou dos diferentes conjuntos de varidveis auto-otimizantes.
Posteriormente, uma politica de gerenciamento do controle dos diferentes conjuntos de
varidveis controladas deve ser estabelecida para implementacdo com vista a

reconfiguracao.
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Assim, o atendimento das diversas motivacOes para a reconfiguracdo de
controle pode ser feito caso a caso, supondo que a necessidade de técnicas para o
tratamento de um problema especifico ndo impde questbes adicionais. Na verdade,
independente do problema estudado, a tarefa central de controle, baseado em esquemas

de reconfiguracdo, é a implementacdo em linha de uma nova configuracéo de controle.

4.4. Topologia do sistema de controle

De modo geral, considera-se que o sistema de controle é dotado de duas
camadas de controle com objetivos bem distintos: (1) a estabilizagdo do processo,
evitando o desvio de algumas variaveis como niveis de tanques (variaveis integradoras),
cujos set-points podem ser definidos independentemente da economia; (2) e a
manutencdo do 6timo econdmico, que é baseada no controle de variaveis que afetam
diretamente os resultados econdmicos (como o controle de varidveis auto-otimizantes).
Assim, em termos de controle, a camada econdmica (representada comumente pela
camada superviséria implementada como MPC) manipula os set-points das variaveis da

camada regulatoria.

Esta proposta de arranjo em duas camadas facilita a compreensdo do problema
do atendimento dos objetivos de controle. Contudo, poder-se-ia pensar em outros

arranjos para o sistema de controle como:

a. 0 uso de apenas uma camada de controle integrando os dois objetivos, que
simplifica a questdo de implementacédo e de coordenacgéo e que, no entanto, tem
0 desempenho comprometido quando o valor 6timo das variaveis que afetam a

economia muda frequentemente com as perturbacdes;

b.  ou o tratamento misto dos objetivos de controle, que permite incluir algumas
variaveis de saida em restricdo ativa, para todas as perturbagdes, na camada
regulatoria. Entretanto, se uma variavel manipulada € uma restricdo ativa
continuamente, entdo ndo deve ser usada nesta camada para fins de

estabilizacdo.

Independentemente da topologia de controle empregada, as acgdes de
reconfiguracdo devem ser tomadas sobre a camada superviséria. As tarefas de
monitoramento para reconfiguracdo sdo realizadas na mesma escala de tempo,
indicando se a configuracdo corrente de controle corresponde a mais adequada para o
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momento da campanha do processo. De qualquer forma, no caso de manutencdo de
resultado 6timo, é altamente recomendavel que as modifica¢fes da estrutura de controle
sejam efetuadas apenas na camada supervisoria (isto é, reconfiguracdo de controle
parcial), sendo se teriam efeitos indesejaveis sobre a estabilidade do processo. Esta
limitacdo pode ser inevitavel no caso de falhas em instrumentos. Porém, nesta classe de
problemas, normalmente se dispde de redundancia dos instrumentos que tém o papel de

assegurar a estabilidade do processo.

4.5. Requerimentos

A reconfiguracdo em processos quimicos pode impor desafios importantes por
causa de restri¢cbes severas no uso dos recursos do processo, do tempo de codmputo dos
algoritmos e dos sinais de comunicacdo. Neste sentido, alguns requerimentos para as

solugdes de reconfiguracéo precisam ser estabelecidos.

Inicialmente, vale ressaltar que as tecnologias que permitem que as aplicacfes
de software de controle sejam modificadas em tempo real e em linha sdo fundamentais
para o desenvolvimento e implantacdo da reconfiguracdo de controle. Na verdade, isto
esta em contraste com o estado atual da arte dos sistemas de controle comumente
empregados, ja que ndo permitem que o software incorporado seja modificado (o que
reflete a falta de flexibilidade destes sistemas). No entanto, € assumido aqui que é
possivel empregar o controle baseado em reconfiguracdo por meio da modificacdo dos
algoritmos de controle programados nos computadores dedicados do sistema digital de
controle distribuido (SDCD), usando linguagens interpretadas como Java ou interface
de comando. Por outro lado, a comunicacdo dos sinais do processo pode ser realizada

com as redes de dados convencionais.

Considerando a questdo de reconfiguragdo parcial, é interessante modificar o
controle apenas das varidveis que realmente afetam os indices de desempenho do
processo, como a economia ou a estabilidade. Na identificacdo de uma estrutura de
controle, um problema que pode surgir € o gerenciamento da transi¢cdo, em que um grau
de liberdade ndo restrito é perdido ao se tornar restricdo ativa. De modo geral, algum
esquema de reconfiguracdo das malhas pode ser suficiente para manter os indices em
niveis aceitaveis. No entanto, usando conhecimento prévio sobre qual restricdo se torna

ativa, pode-se projetar uma estrutura de controle que ndo requeira reconfiguragdo para
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as varidveis com pouco efeito sobre o desempenho. Neste caso, admite-se que é possivel

operar proximo ao 6timo em todo o espaco operacional vidvel com perda aceitavel.

Consequentemente, este requerimento implica em uma ideia mais geral que é a
de modificacdo minima da estrutura de controle durante a reconfiguracdo. Isto é, as
mudancas estruturais ou paramétricas sdo feitas apenas nos locais em que sejam
necessarias, de tal modo que a complexidade da solucdo reconfiguracdo € mantida em
um nivel mais baixo o possivel. Por exemplo, a definicdo das estratégias de
reconfiguracdo pode ser limitada a camada de controle supervisoria, que esta ligada
apenas a manutencdo da qualidade. Mudancgas na camada regulatoria, que assegura a
estabilidade do processo, podem levar a resultados indesejaveis. Este requerimento
também faz com que a reconfiguracdo seja de compreensdo e implementacéo facilitada
e a realizacdo em linha esteja menos suscetivel a erros. Associada a este fato, também
esta a determinacdo de esquemas com algoritmos rapidos e autbnomos, no intuito de
lidar com as restrigdes de tempo de tomada de acdo e de reduzir a interagdo com 0S

operadores respectivamente.

Deste modo, com vista a implementacdo pratica em linha, € necessario ser
possivel que os algoritmos de controle possam ser reprogramados nos computadores
dedicados e que as solucdes de reconfiguracdo de controle sejam simples, de resposta
rapida aos eventos monitorados pela supervisdo e com caracteristicas de inteligéncia

para conferir confiabilidade e autonomia para a estratégia de controle.

4.6. Comentarios finais

Foi apresentado um conjunto de diretrizes simples, mas sistematico para o
projeto de controle baseado na busca dos limites de viabilidade de operacdo com apenas
uma configuracdo de controle. Ao se atingir esta circunstancia, podem ser propostas
solugdes alternativas de controle que devem ser conectadas a configuracdo de controle
nominal por meio de esquemas de reconfiguracdo. Estes esquemas devem prever

mudancgas minimas na estrutura de controle e se limitar apenas as variaveis necessarias.

Nos préximos capitulos, sdo apresentados dois exemplos simulados da
Engenharia Quimica, o primeiro trata de uma coluna de destilacdo binaria e o outro de
um reator continuo de polimerizacdo do propeno. Espera-se que sejam elucidados mais

detalhes das diretrizes propostas diante destas aplicagdes praticas.
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5. Controle de uma

Coluna de Destilacao

Este capitulo apresenta um exemplo de aplicacdo do conjunto de diretrizes
proposto com o intuito de ilustrar as ideias de cada um dos quatro passos.
Este exemplo constitui-se de uma coluna de destilacdo binaria, cujo
desempenho é medido por meio de uma funcdo dos custos de operacéo.
Ao longo do capitulo é projetado o controle para este processo,
considerando os objetivos e as restricbes operacionais. Quando a operacéo
torna-se inviavel, devido ao aumento da taxa de producdo, se faz
necessario o uso de algum esquema de reconfiguracdo para restaurar a
operabilidade. Neste exemplo, foi suficiente o uso de controle preditivo
com a estratégia de recalculo dos set-points para garantir a manutencdo da

estabilidade do processo e a operacao em torno do 6timo econdmico.

5.1. Introducéo

O controle de colunas de destilagdo é dos assuntos mais explorados na
Engenharia Quimica. Frequentemente, 0s engenheiros sdo chamados a buscar
alternativas de controle que permitam reduzir custos operacionais de uma planta e
manter continuamente o 6timo econdmico. Em sua maior parte, esses custos Ssao
representados pelo consumo de energia total, da qual, em geral, cerca de 30 a 50 % sao
devidos as unidades de destilacdo. Ao se projetar um sistema de controle adequado, esse
consumo pode ser reduzido até 15 %, melhorando a economia do processo (RIGGS,
2000).

Diante desse fato, percebe-se que o estudo de alternativas de controle, que
permitam manter continuamente o 6timo econémico € muito importante. Uma estratégia
usual € empregar controladores do tipo Pl. Entretanto, este tipo de controle pode
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conduzir a resultados insatisfatorios, ja que ha a presenca de forte interacdo entre as
variaveis e normalmente se opera em regides proximas as restricdes (por exemplo,
colunas de pureza elevada). Nesse sentido, as propostas que consideram técnicas de
controle avancado, como o controle preditivo, recebem destaque na literatura. O MPC,
em especial, ¢ um dos mais estudados e com maior aplicagdo na industria, visto que é
possivel considerar sistematicamente todas as restricdes. (DARBY e NIKOLAOU,
2012).

Para implementacdo pratica, deve-se realizar antes o projeto da estrutura de
controle do processo, isto €, encontrar a combinacdo sistematica de variaveis medidas,
controladas e manipuladas. Conforme visto nos capitulos anteriores, diversas estruturas
de controle sdo exploradas e apenas uma € selecionada, segundo algum critério de
desempenho. Isto é feito para se reduzir a complexidade do sistema de controle. No
entanto, ao se considerar a operacdo do ponto de vista holistico, o desempenho de
controle pode se deteriorar ao longo das condi¢Oes operacionais. Desse modo, a
manutencdo da operabilidade do processo, em face dos diversos cenarios de operacéo,

passa a ter maior destaque nas pesquisas da area de controle.

Este presente exemplo insere-se neste contexto e visa ao estudo de uma
alternativa para reconfiguracéo da estrutura de controle. O objetivo é manter a operacdo
do processo proxima do 6timo econémico, a despeito da entrada de perturbacdes.
Especificamente, as atividades desenvolvidas se relacionam com as etapas de
identificacdo das regiGes operacionais, por meio de otimizacdo econdmica, e com 0
projeto da estrutura de controle com a técnica otimizante. Posteriormente, as etapas de
monitoramento, controle e reconfiguragdo, com o recélculo de set-points (TC), sdo

realizadas em linha no processo.

Vale destacar que se desejou aplicar inicialmente as diretrizes de controle
baseado em reconfiguracdo a um exemplo em que houvesse mudanca explicita do
conjunto de variaveis controladas, segundo o senso de controle auto-otimizante. Na
literatura, podem ser vistos casos em que ha este tipo de mudanga estrutural, como em
JACOBSEN (2011). Este autor encontrou diversas regides operacionais em funcgdo das
varidveis controladas para um processo de duas colunas de destilagdo em serie.
Contudo, até 0 momento em que esta tese foi apresentada, ndo foi possivel contemplar
este caso com mudancas estruturais de forma autbnoma. De qualquer forma, para o

exemplo com uma coluna deste capitulo, os resultados mostram que o sistema proposto
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é capaz de lidar com o aumento da taxa de producgéo, atendendo ao requerimento sobre a
composicédo de topo e retificando o referente a composicdo de fundo. Em suma, pode-se
dizer que o problema foi limitado a definicdo das regides operacionais e a proposta de

um mecanismo de reconfiguracdo paramétrica do sistema de controle.

5.2. Metodologia de projeto de controle

A proposta no capitulo anterior consiste na extensdo das tarefas do projeto de
controle, de modo a incluir alternativas de reconfiguracdo. Desse modo, uma

metodologia pode ser vislumbrada a partir do resumo das etapas na Tabela 5.1.

Tabela 5.1 - Metodologia de controle com etapa de reconfiguracéo.

Etapas Observagoes

Definicdo das condicdes de operacdo, dos objetivos de

1. Andlise do processo o 1 N
controle e do modelo néo linear com vistas a otimizagéo.

Definicdo das regides operacionais para possiveis mudancas

2. Regides operacionais . e L
futuras em funcéo dos limites de controle ou viabilidade.

Desenvolvimento de estratégias de controle adequadas para as
diferentes condic¢des operacionais, utilizando metodologias de
controle global baseadas em controladores Pl ou em
controladores preditivos.

3. Projeto de controle

Observacdo/estimacdo do comportamento do processo para
determinar a regido operacional e implementacdo dos
esquemas de reconfiguracdo de controle para as diferentes
variaveis controladas.

4. Reconfiguracéo

A etapa de andlise do processo é dedicada ao tratamento preliminar do
problema de controle, elucidando os objetivos globais da operagdo. Ao se considerar a
entrada de perturbacdes futuras, como especificacdes e distarbios (ou até mesmo,
possiveis falhas), tém-se informagdes importantes para determinar a ocorréncia de
diferentes regides operacionais. Durante o projeto de controle, podem ser aplicadas
quaisquer metodologias de projeto da literatura. Neste exemplo, considera-se a técnica
otimizante (SKOGESTAD, 2004), que ¢ iniciada pela determinacdo do ponto 6timo

nominal em estado estacionario. Posteriormente, a etapa de reconfiguracdo refere-se ao
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monitoramento da condi¢do do processo e a modificacdo do sistema de controle em

linha.

Note gque, no entanto, a técnica otimizante ndo considera a implementacéo da
diversidade de solugcbes de conjuntos de variaveis controladas que podem surgir, 0 que
pode tornar a operacdo invidvel em alguns momentos. Neste caso, é interessante
considerar que alguns dos set-points podem ser diferentes para um determinado cenério,
de modo a reconfigurar o sistema de controle e forcar apenas o controle das variaveis
que sejam otimizantes em todo espago operacional. Sendo assim, espera-se que a etapa
de reconfiguracdo seja capaz de estender as tarefas de projeto de controle otimizante,
garantindo a estabilidade e a manutencdo continua da operagdo em torno do 6timo

econdmico.

5.3. Coluna de destilacéo

Como exemplo, é considerada uma coluna de destilagdo binaria convencional
(Figura 5.1) encontrada em SKOGESTAD e MORARI (1987) e SKOGESTAD (1997).
A modelagem matemaética pode ser vista no Apéndice A e as condi¢cdes nominais e

parametros encontram-se na Tabela 5.2.

SR, [P,

Figura 5.1 — Coluna de destilaco tipica com configuracéo de controle LV.
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Este exemplo, chamado de “coluna D” pelos autores, representa a separacdo de
uma mistura de propileno e propano. A operacdo se constitui da alimentagdo da coluna
com um liquido saturado, sendo que o propileno (componente leve) € retirado como
produto de topo, com uma composicdo de no minimo 99,5 mol%, e o propano
(componente pesado) é reciclado para um reator. Considera-se também que a coluna
tem limite de processamento representado pela restricdo sobre a corrente de vapor

(Vg < Vmax, onde Vmax = 20 kmol-min™).

Tabela 5.2 - CondicGes operacionais nominais e parametros.

Vazdes (kmol-min™)

F alimentacdo 1,000

B fundo 0,386

D destilado 0,614
Lt refluxo 11,862
Vg vapor 12,476
Composic¢des (em mol/mol do componente leve)

ze alimentacédo 0,650
Xg  produto de fundo 0,1011
Xp produto de destilado 0,9951
Acumulo de liquido (kmol)

Mg refervedor 10,0
Mp condensador 30,0
Parametros

o volatilidade relativa 1,12
gr fracdo liquida na alimentacao 1,0

7, constante de tempo hidraulica (min) 0,065
Mo acumulo nominal dos pratos (kmol) 1,0

Nt numero total de estagios 111
N localizagdo do estagio de alimentacéo 39

Para fins de otimizacdo, a funcdo objetivo Pr dada pela Equacdo 5.1, que é 0
valor do produto menos o custo da alimentacdo e de operacdo, pode ser maximizada

para encontrar a melhor politica a ser implementada. Nesta fungéo, os precos p, =20,

ps =10—20x;, p. =10 e p, =0,1 sfo expressos em $-kmol™.

Pr=p,D+pB—pF-nVg 51
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Apesar de a composicdo xg ndo ter especificacdo de controle, o preco do
produto de fundo é reduzido quando a quantidade do componente leve € aumentada
nesta corrente. Isto representa um aumento nos custos operacionais, uma vez que 0
excesso desse componente na corrente de produto necessita de reprocessamento para
reduzir perdas. Neste exemplo, busca-se garantir continuamente que a operacao esteja

proxima ao 6timo econdmico.

5.4. Aplicacédo da Metodologia
5.4.1. Andlise e definicdo das regides operacionais

Para uma dada taxa de alimentacdo F e uma pressdo especificada p, a analise
preliminar do processo revela que a coluna D apresenta cinco graus de liberdade (GL)
em estado estacionario (isto é, cada uma das cinco valvulas € um GL). Entretanto, a
vazdo de carga térmica no topo é empregada no controle da pressdo da coluna e as
vazdes D e B sdo usadas no controle dos acumulos de liquido no condensador e
refervedor (Mp e Mg respectivamente). Essas varidveis manipuladas, embora tenham
efeitos dindmicos de um ponto de vista de controle, devem ser descartadas como GL, ja
que o valor das variaveis controladas ndo apresenta efeito estacionario sobre a
economia. Em outros casos, alguns niveis de liquidos podem ter efeitos estacionarios,
tais como o nivel em um reator de fase liquida distante do equilibrio e niveis associados
a areas ajustaveis para transferéncia de calor (RANGAIAH e KARIWALA, 2012).
Deste modo, restam somente dois GL, que podem ser selecionados para otimizar
economicamente a operagdo. Neste caso, as vazdes de vapor (Vg) e de refluxo (Ly)

podem ser usadas para encontrar o 6timo.

Considerando a metodologia de controle otimizante, a selecdo das variaveis
controladas é baseada na minimizagdo da fungdo custo, J = -Pr, sujeita a0 modelo ndo
linear estacionario e as restricdes operacionais. Alem disso, neste momento, sao

consideradas também as seguintes perturbacoes:

a. aumento na taxa de alimentacdo de 1 para 1,3 kmol-min? (essa faixa é

suficiente para se observar a necessidade de reconfiguracéo);
b.  reducdo da composicdo de entrada (z¢) de 0,65 para 0,50;

c. aumento em z de 0,65 para 0,75;
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d. aumento relativo de 0,10 % na pureza do produto destilado (xp) de 0,9950 para
0,9960 (margem de seguranca para erro de implementagédo do set-point).

Em suma, essas perturbacdes referem-se a distlrbios esperados na vazao e na
composicao de alimentacdo da coluna, cujos efeitos mais significativos incidem sobre a
composi¢do do produto. Deste modo, para atender as especificacdes do problema, séo
consideradas como candidatas a variaveis controladas as composicGes Xp € Xg € as
razbes de vazdes molares D/F, Lt/F. Vg/F e Li/D. Note que essa representacdo é
adequada para a definicdio de uma configuracdo de controle do tipo razéo
(STICHLMAIR, 1995; RIGGS e KARIM, 2007). Por exemplo, quando Lt/D é usada
como variavel controlada, juntamente com o controle de acumulo, compensa
automaticamente perturbacdes na vazao de alimentacdo. Nesse conjunto, a razdo D/F €
apenas incluida para fins de comparacdo, pois a vazdo de destilado ja € empregada no

controle do aciimulo do condensador.

Este problema de otimizagdo foi resolvido em MATLAB com a fungdo
fmincon e o algoritmo SQP. As perturbacdes foram consideradas uma de cada vez e 0s
resultados Otimos para as variaveis candidatas a controle podem ser vistos na Tabela
5.3. Os valores encontrados concordam com aqueles de SKOGESTAD (2000), que se
limitou, no entanto, a aplicacdo da metodologia de controle auto-otimizante. Nesta tese,
além da selecdo da estrutura de controle, realizou-se um estudo mais avancado das
condicdes operacionais, para definicdo das regides, e a proposta de um sistema de

controle baseado em reconfiguragéo.

Tabela 5.3 - Ponto operacional no étimo econémico para cada perturbacao.

Condicgéo XD XB D/F Lt/F Vs/F L+/D Pr/F
Nominal 0,9950 0,0401 0,6387 15,0497 15,6884 23,5633 4,5281
F=13 0,9950 0,0429 0,6376 14,7470 15,3846 23,1276 4,5269
zr = 0,50 0,9950 0,0319 0,4860 15,0528 15,5388 30,9711 2,9783
z¢=0,75 0,9950 0,0445 0,7423 15,0493 15,7916 20,2752 5,6141
Xp = 0,9960 0,9960 0,0423 0,6372 15,5851 16,2224 24,4584 4,4431

Desvio padréo 0,00 0,005 0,092 0,303 0,318 3,952 -

Pode-se ver que, para a perturbacédo de 30% na alimentacéo, a vazao Vg alcanca

seu valor maximo. Isto significa que a coluna atingiu a capacidade maxima de
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processamento. Considerando as composicOes, a solugdo Gtima para Xp € restrita no
valor minimo e xg varia em torno da média 0,0403. Como a restricdo de Xp € sempre
ativa, esta variavel deve ser controlada. Por outro lado, a razdo L1/D € muito sensivel as
perturbacdes, e ndo pode ser considerada como uma boa variavel controlada. Um modo
de verificar isto € ao se comparar o desvio padrdo das solugbes 6timas. Note que o
desvio de todas as candidatas a variavel controlada foi bem menor que a unidade, exceto
aquele referente as solucdes de L+/D, que foi de 3,952. Isto revela que L1/D 6timo varia
muito com as perturbacGes consideradas. A determinacdo da segunda variavel
controlada deve ser feita de modo mais sistematico no conjunto remanescente de
variaveis candidatas {xs, D/F, Ly, L1/F, Vg/F}, de modo a projetar apropriadamente a

estrutura de controle para a coluna.

Outras informacdes interessantes a respeito da operacdo 6tima podem ser
encontradas quando se considera a taxa de alimentacdo como um GL. Deste modo, é
necessario adicionar a restricdo F <Fmax ao problema de otimizacdo. O limite Fmax é
um parametro variante no tempo e pode ser visto como a taxa de alimentacéo disponivel
a montante. Dessa maneira, a operacdo estacionaria pode ser otimizada, de modo a
processar uma maior quantidade de alimentacdo, enquanto se considera a limitacdo de
vapor da coluna. Nesta situacdo, pode-se ver que este limite é alcangado quando
Fmax > 1,275 kmol-min™ (Figura 5.2). Note também que a coluna néo é capaz de
processar uma taxa de alimentacdo maior que 1,585 kmol-min™, indicando que a

destilacéo alcanca uma condigdo de gargalo operacional.

21
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Figura 5.2 — Resultados da otimizacéo estaciondria, quando F é um grau de liberdade.
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Considerando 1 <Fmax <2, valores baixos de taxa de alimentagdo disponivel
(isto é, Fmax<1,275) implicam que € Otimo aumentar linearmente a taxa de
alimentacdo, enquanto Fmax é aumentado também. Nesta condicdo, o problema
também é restrito em F=Fmax e as composi¢fes Otimas sdo as mesmas do caso
nominal. Contudo, aumentar continuamente a taxa de alimentacdo significa que, em
algum momento, a coluna atinge sua capacidade maxima de processamento, 0 que é
traduzido pela ativacdo da restricio da vazdo de vapor. Assim, em valores
intermediarios de taxa de alimentag&o (isto ¢, 1,275 <Fmax < 1,585), enquanto o 6timo
é ainda processar 0 maximo da alimentagdo disponivel (F = Fmax), a vaz&o de vapor
esta restrita em Vmax. Como a capacidade méaxima de processamento foi alcancada, a

quantidade de componente leve xg € aumentada.

Quando se processa ainda mais da taxa de alimentacdo disponivel, a solucdo
6tima ¢ colocar uma fragdo maior de componente leve na corrente de fundo e seu valor
6timo aumenta até 0,0950. Quando F = 1,585 kmol-min™, a coluna se torna um gargalo
(no caso de a mesma ser parte de uma processo maior), uma vez que ndo é capaz de
processar uma taxa de alimentacdo maior. Neste caso, a otimizacdo limita a quantidade
a ser processada, de modo a manter a viabilidade da operagdo (ou seja, manter custo

minimo atendendo as restri¢des).

Uma boa maneira de resumir esses resultados, quando F é um GL, é dividir a
operacdo em regides operacionais estacionarias em funcdo de Fmax, como mostrado na
Tabela 5.4.

Tabela 5.4 - Divisao das regides operacionais em funcdo da taxa de alimentacéo.

Fmax 10 —c9i801 ;575 1001802 4 5oy  Tregidod
baixo intermediario alto
Xp 0,9950 0,9950 0,9950
Xs 0,0401 variavel 0,0950
F Fmax Fmax 1,585
Vs variavel Vmax Vmax

OBS: as vazdes sio dadas em kmol-min™.

Na regido 1 (Fmax baixo), a Unica restricdo ativa, em adicdo a restricao de Xp, €

a taxa de alimentacdo (F = Fmax), enquanto a vazéo de vapor € permitida variar. Na
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regido 2 (Fmax intermediario), a coluna atinge sua capacidade méaxima de
processamento (Vg =Vmax) e a fracdo de componente leve aumenta na corrente de
produto de fundo. Quando a operacao € realizada na regido 3 (Fmax alto), a coluna se
torna um gargalo. Note que a solugdo Gtima para Xp permanece constante, ao passo que

a solucdo para xg aumenta de 0,0401 para 0,0950.

Retomando a busca da segunda variavel controlada, a técnica de controle auto-
otimizante diz que esta tarefa deve ser realizada por meio da comparacdo das perdas
econbmicas. Para esta proposta, pode-se requerer que a perda Seja menor que
0,04 $-min™ para cada perturbacdo. Esse valor corresponde a uma perda total de
aproximadamente 21-10® $ por ano. Para calcular os diversos valores para as perdas, o
problema de otimizagdo pode ser considerado novamente para 0S casos em que as
varidveis candidatas sdo consideradas constantes em seus valores 6timos nominais (set-
points). Neste ponto, além das perturbacOes ja apresentadas, erros de implementacdo de

+20 % sobre os set-points foram considerados durante esta fase da selecao.

Este método de busca do conjunto de varidveis otimizantes pode ser custoso
para processos de dimensdo maior, ja que o problema pode ser combinatorial. No
entanto, alguns métodos exatos locais, juntamente com um algoritmo de otimizacdo do
tipo Branch and Bound, estdo disponiveis na literatura (Kariwala e Cao, 2009). Neste
caso, busca-se determinar uma matriz H, tal que as variaveis otimizantes ¢ sejam
mapeadas a partir das varidveis medidas y, isto é, ¢ = Hy. Assim, podem-se controlar

medidas individuais ou entdo suas combinacdes lineares.

As perdas econémicas obtidas para cada alternativa sdo mostradas na Tabela
5.5, lembrando que os valores em negrito sdo maiores que a perda maxima definida e
que o rétulo “inviavel” implica que a operagdo nao € possivel em estado estacionario.
Apesar de ser uma variavel manipulada, note que foi incluida a vazao de refluxo (Lt)
como uma das varidveis candidatas, pois foi a Unica que apresentou operagdo viavel em

todas as condicdes avaliadas.

Obviamente, as perdas no caso nominal sdo iguais a zero, visto que 0s set-
points constantes correspondem a esta condi¢do. Do mesmo modo, para os resultados
para o erro de implementacdo em Xxp, as alternativas apresentam perdas toleraveis
quando a margem de seguranca é requerida. As menores perdas podem ser vistas

quando a composicao Xg é considerada uma variavel controlada. Entretanto, quando a
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taxa de alimentacio é aumentada para 1,3 kmol-min™, a operacéo se torna inviavel com
um set-point constante em 0,0401, uma vez que a solugcdo Otima para esta condicao é

aumentar xg para 0,0429 em face desta perturbacao.

Tabela 5.5 - Perdas econdmicas ($-min™) para as alternativas de variaveis controladas em
seus valores nominais 6timos.

Condicao XB D/F Lt Lt/F Vs/F Lt/D
Nominal ® 0 0 0 0 0 0
F=1274 0,0001 0,0001 0,4199 0,0001 0,0001 0,0001
F=13 inviavel®  inviavel 0,5184 inviavel inviavel inviavel
zr = 0,50 0,0239 inviavel 0 0 inviavel 1,1025
Zzr=0,75 0,0132 2,5277 0 0 inviavel 0,1220
Xp = 0,996 0,0012 0,0041 0,0060 0,0060 0,0059 0,0083

Erro=+20% ¢ 0,0121 inviavel 0,1181 0,1181 0,1258 inviavel

% Valores nominais: xp = 0,995, z¢ = 0,65, gr = 1,0.
® a operagdo da coluna ndo é viavel em estado estacionario.
°xg = 0,0481, D/F = 0,7664, Ly = 18,0596, L1/F = 18,0596, Vs/F = 18,8261, L1/D = 28,2756.

Manter as razbes D/F, Vg/F ou L1/D constantes faz com que a operagédo seja
invidvel ou tenha perdas econdmicas inaceitaveis, principalmente quando a composicao
de alimentacdo muda. Isto acontece porque estas alternativas ndo conseguem lidar com
0 requerimento de controle da composicdo de topo. Por exemplo, se este controle puder
ser relaxado quando z¢ = 0,75 (isto é, a restricdo xp = 0,9950 é retirada do problema), a
solucdo que se obtém € que a operacdo seria capaz de recuperar a viabilidade
estacionaria com a razdo Vg/F constante. Em se implementando essas condigdes, a
resposta para a composicao de topo que poderia ser alcancada é de 0,9930. Apesar da
super purificacdo de topo, isto teria um efeito negativo na economia, visto que a

composicao de fundo aumentaria para 0,3144.

A partir dos resultados para F = 1,3 kmol-min™, a vazio de refluxo é a Unica
que permite operacdo vidvel ao preco de se ter uma perda significante. Como esta
perturbacdo esta acima do valor que ativa a restricdo em Vg, uma simples verificagdo em

F = 1,274 kmol-min™ mostra que a operacéo é viavel para todas as alternativas. Mesmo
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a perda causada pelo controle de Ly pode ser reduzida para 0,0011 se for permitido
aumentar seu valor nominal em 25%. Quando F = 1,3 kmol-min™, se 0 mesmo aumento
for aplicado, a perda torna-se 0,0047. No entanto, esta estratégia ndo é Otima. A
viabilidade da operacdo pode ser verificada para esta perturbacdo ao se mudar o valor
do set-point da composicdo de fundo para seu valor 6timo (Tabela 5.4). Nesse caso, a
operacdo se torna vidvel e a perda é significativamente reduzida para zero como

esperado.

Considerando a operacdo na primeira regido, parece que uma boa estratégia
para implementacdo pode ser a simples manipulacdo de Ly para controlar qualquer uma
das candidatas remanescentes, especialmente xp. Contudo, pode-se desejar implementar
a solucdo 6tima das outras regides e esta estratégia certamente ndo é capaz de manter a
viabilidade da operacdo. Neste ponto, conclui-se que o controle com set-points
constantes nao € praticavel quando a magnitude da perturbagdo na taxa de alimentacgdo é
maior que 27,5%, visto que as variaveis candidatas a controle ou levam a perdas

econdmicas significativas ou ndo permitem um operacéo viavel em estado estacionario.

Apesar dos problemas com controle dual, a composicdo da corrente de fundo
pode ser escolhida como a segunda variavel controlada para ser mantida em seu valor
6timo, uma vez que apresenta as menores perdas na Tabela 5.5 para todas as
perturbacdes. Dessa forma, se o0 set-point para esta composi¢do for apropriadamente
implementado, entdo a operacdo pode ser viavel mesmo quando a magnitude das
perturbacdes for maior que 27,5%. Assim, a estrutura de controle é capaz de manter
operacao viavel por meio de uma estratégia que garanta a reconfiguracdo do set-point da
composicdo de fundo de acordo com a taxa de alimentagdo. Ao mesmo tempo, 0
controle da composic¢do de topo pode ser realizado com a politica auto-otimizante, ja

que esta varidvel esta em sua restri¢do ativa em todas as condigdes avaliadas.

5.4.2. Estratégia de controle proposta — MPC/TC

Na secdo anterior, a estrutura de controle proposta é baseada no controle dual,
considerando como varidveis manipuladas as vazoes de refluxo e a de vapor como na
configuracdo LV (Figura 5.1). Como a economia da operacdo é dependente da
magnitude das perturbacdes, a estratégia de controle a ser implementada deve ser capaz

de prevenir operacdo inviavel. Esta condicdo é principalmente determinada pela
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ativacdo da restricdo da vazdo de vapor e por uma politica de set-point constante para a
composi¢cdo de fundo. Dessa forma, uma boa estratégia para minimizar as perdas
econémicas tem que ser capaz de manter a restri¢do ativa Vg = Vmax e atualizar o set-
point de xg, quando for necessario, a0 mesmo tempo em que mantém o controle de xp
em 0,9950.

Especificamente, é empregada a estratégia de controle preditivo (MPC), como
uma alternativa na camada de controle de supervisoério, e de retificacdo de set-points
(TC) encontrados na etapa de projeto, no intuito de atribuir capacidade de
reconfiguracdo. Esta implementacdo é capaz de retificar os valores desejados para
manter a viabilidade da operacdo. Dessa forma, no desenvolvimento deste exemplo,
considera-se que a solucdo de MPC/TC é uma alternativa promissora para estender a
solucdo de controle otimizante para mais de um cenario operacional, ja que, a0 menos, a
condicdo de set-points constantes pode ser verificada. Isto é feito com o objetivo de
atender ao requerimento de manutencdo da operagdo proxima ao 6timo econdmico,
modificando a configuracdo (paramétrica) de controle supervisorio quando houver

necessidade.

A implementagdo da estratégia é iniciada com a linearizacdo do modelo néo
linear em torno da condi¢do de operacdo 6tima. O modelo ndo linear é empregado
posteriormente para representar a coluna D na simulacdo do sistema de controle. A
linearizacao foi feita por meio de perturbacdo numérica dos estados e das entradas com
uma magnitude de 1,0x10° em torno do ponto nominal 6timo. O modelo obtido é
representado pela Equacdo 5.2, em termos de variavel desvio.

% = AxX+Bu
dt 5.2
y =CX

De modo a verificar a estabilidade do processo, 0os 2 Nt polos podem ser
computados a partir da matriz A, resultando que 0, 0 e -2.5x107 s30 os maiores valores.
Os dois primeiros sdo devidos a presenca de dois acumulos integradores (Mg e Mp) e 0
ultimo corresponde a uma constante de tempo dominante de 400 minutos para a
resposta da composicdo. A coluna é estritamente instavel em malha aberta. Por

exemplo, na falta de uma malha feedback, uma pequena perturbacdo causa um grande
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transiente nas composicOes e leva a operacdo inviavel, porque os acimulos de liquido

crescem indefinidamente.

De acordo com MUSKE e RAWLINGS (1993), um modelo instavel pode ser
empregado no MPC, mas isto certamente eleva a complexidade da estratégia de controle
a ser implementada. Deste modo, considerou-se que o modelo ndo linear da coluna foi
estabilizado anteriormente a linearizacdo conforme a configuracdo LV. Note que o
nimero de variaveis manipuladas ndo é reduzido, uma vez que 0s set-points dos
acumulos podem ser usados pelo MPC também. Ao leitor interessado em outros tipos
de configuracdo de controle para colunas de destilacdo, indica-se o trabalho de
SKOGESTAD (2007) para leitura posterior.

Para verificar a acuracia do modelo linear foram aplicadas perturbacGes de
+ 0,01 kmol-min™ nas taxas de alimentacdo, de refluxo e de vapor. A resposta dinamica
da coluna para ambos os modelos sdo apresentadas pela Figura 5.3 a Figura 5.5. E
observado que o controle dos acimulos de liquido é capaz de manté-los fixos em seus
set-points com dindmica muito rapida e sem desvio estacionario. Respostas similares
destas variaveis sdo obtidas para as outras duas perturbacdes. Por outro lado, as
composic¢des tem uma dindmica muito lenta e ha uma discrepancia entre os modelos
conforme o tempo aumenta, principalmente na resposta da composigédo de topo, devido
a natureza ndo linear da coluna de destilacdo e operacdo de alta pureza. Contudo, para
um horizonte de predicdo curto, o modelo linear apresenta uma boa aproximacdo da

operacdo da coluna.

De acordo com ZHU e LIU (2005), essa diferenca entre os modelos deve ser
reduzida, ja que pode limitar a aplicagdo de alguns esquemas de controle baseados na
predicdo com modelos lineares. Na realidade, o recélculo de set-points pode ser
negativamente afetado, uma vez que faz uso da versdo estacionaria do modelo linear.
Contudo, como o controle da composicdo de topo deve ser rigido, uma maneira de
contrapor esse efeito é considerar a restricdo de igualdade xp = 0,9950 no recalculo de
set-points e fazer uma corre¢do do modelo com um termo bias dado pela diferenca entre

o0 valor predito para o instante k e o valor medido nesse mesmo instante.
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A consideragdo desse termo, representado por Ay, no modelo linear também
representa uma forma de considerar perturbacfes ndo medidas sobre as variaveis de
saida, enquanto outras perturbacdes podem ser levadas em conta pelo controle preditivo
(QIN e BAGDWELL, 2003). Por exemplo, 0 modelo empregado no recélculo de set-
points pode ser dado pela Equacéo 5.3.

Y, =G U, +Ay 5.3

Formulacao do sistema - TC/MPC

Uma vez determinado o modelo linear, o sistema de controle baseado nos
algoritmos de MPC e recalculo de set-points pode ser implementado, conforme as
formulacdes apresentadas nos Apéndices B e C respectivamente. Inicialmente, deve-se
considerar uma camada de controle regulatério relacionada a manutencéo dos acimulos
no tambor de refluxo e no fundo da coluna, com tempo de amostragem de 0,1 minutos.
O periodo de amostragem para a composicdo deveria ser tomado como 1/10 da
constante de tempo dominante como normalmente é feito. Contudo, como a camada
superviséria tem que manter o controle simultdneo das composicGes e da vazdo de
vapor, o tempo de amostragem escolhido é de 5 minutos. Este valor esta de acordo com
0 tempo necessario para obter as medidas de composi¢do em uma planta quimica real ,
caso contréario, modelos de inferéncias podem ser empregados na pratica. Com esses
tempos de amostragem, € importante destacar que o TC e 0 MPC s&o repetidos a cada

50 vezes que a camada regulatéria implementa suas acdes de controle.

Na avaliacdo em estado estacionério, o algoritmo de priorizacdo das restricdes
deve ser capaz de identificar quando a operacéo € inviavel. Nesse caso, considera-se que
sempre se deseja operar na condi¢do nominal 6tima (isto é, operacdo na regido 1). Caso
ndo seja possivel manter o processo nessa condicdo, esse algoritmo calcula a violacéo
da restricdo de xg que garante a viabilidade. Posteriormente, a etapa TC minimiza, por
meio de uma norma quadrética, a distancia entre o ponto nominal 6timo e aquele viavel
a ser implementado no MPC. Esse ciclo de verificacdo de viabilidade € realizado a cada
instante de amostragem e espera-se que a operacao estaciondria esteja sempre proxima

a0 6timo econdmico para todas as perturbagdes.
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A funcdo objetivo considerada no MPC é dada pela Equacdo 5.4, onde

e, =Yy-—Y, representa o erro das variaveis controladas ao longo do horizonte de
predicdo P em relagéo ao set-point y, , Au é a variagdo das variaveis manipuladas ,
e, =u—u, e o desvio em relacéo ao alvo requerido u, para as variaveis manipuladas

no horizonte de controle M , e as matrizes Q, R e S séo as respectivas penalidades.

J,, =€,Qe, +Au"RAuU+e;Se, 5.4

Como no TC é desejado apenas o computo do valor desejado de xg, sua funcéo
objetivo contempla apenas um termo quadratico para essa varidvel, sendo dado pelo
desvio em relacdo ao valor nominal 6timo (xg-0,0401). Nesse problema, a composicao
de topo € inserida como uma restri¢cdo continuamente ativa (xp = 0,995), ao passo que a
violacdo da restricdo de xg € sempre verificada. Adicionalmente, permite-se que as
variaveis Lt, Vg e 0s set-points para os acimulos variem de acordo com a perturbacédo
na taxa de alimentacdo. Essa consideracdo é implementada ao se fazer os respectivos

elementos de penalidade na funcéo objetivo do TC iguais a zero.

Horizontes de controle e predicao

Seguindo as orientacdes de LEE et al. (2003), a escolha para os horizonte de
predicdo e de controle, P e M, respectivamente, ndo foi critica. Com o intuito de
melhorar a robustez do sistema em malha fechada ao erro de modelagem, o horizonte de
predicdo deve ser mantido como o mais alto possivel e 0 niUmero de movimentos de
controle pode ser reduzido. Na verdade, isto representa uma ponderacéo entre o0 esforco
computacional para encontrar 0 movimento de controle 6timo e a agressividade
permitida para o comportamento em malha fechada. Os resultados reportados aqui
empregam P =50 e M=5. Note que o horizonte de predicdo € equivalente a
250 minutos de operacdo. Embora este tempo seja menor que a constante de tempo

dominante, os resultados mostram um bom desempenho para todos 0s casos.

Restri¢cdes operacionais

A definicéo das restricdes operacionais € outro passo importante. A Tabela 5.6

apresenta as restricbes nominais para as variaveis controladas e manipuladas. Neste
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momento, ndo sdo consideradas as taxas de variagdo das vazOes de destilado e de
produto de fundo, pois essas correntes sdo usadas no controle Pl da camada regulatoria.
A restricdo mais critica é o limite superior na vazao de vapor, uma vez que traduz a

capacidade maxima de processamento da coluna.

Tabela 5.6 - Restricdes nominais do processo.

Variaveis manipuladas

min max Amax

Lt 0,001 30,0 5

Vg 0,001 20,0 5

Mg set 0,001 10,0 1

MDp set 0,001 35,0 1

Variaveis controladas

XB, TC 0 0,0401 -

XB, MPC 0 1,0 -

XD, TC 0,9950 0,9950 -

XD, MPC 0,9950 1,0 -

OBS: Mgt € Mpset S80 0s set-points manipulados para os
acmulos do fundo da coluna e do tambor de refluxo,
respectivamente.

Considerando as variaveis controladas, note que ha dois tipos de restri¢cbes. Por
exemplo, xg, 1c € Xg, mpc indicam respectivamente as restricdes usadas no recélculo de
set-points e no MPC para a composi¢do de fundo. Além disso, as restricbes nominais na
variavel xg no TC se referem a primeira regido operacional. Quando seu valor superior
(isto €, xg<0,0401) tornar a operagdo inviavel, o mesmo deve ser relaxado. Esta
restricdo é a Unica que é tratada como restricao relaxavel, enquanto que a restricao de xp
é implementada como uma restricdo de igualdade, visto que é vidvel em estado
estacionario para o conjunto de perturbacfes considerado. Por outro lado, durante a
predicdo no MPC, as restri¢cbes das varidveis controladas refletem seus limites fisicos e

a quantidade minima requerida para o produto de topo.

Penalidades

De modo a completar a estratégia de controle, é fundamental definir
apropriadamente os pesos na funcdo objetivo do MPC para penalizar os desvios das
variaveis manipuladas e controladas em relacdo as referencias implementadas. Se o

problema esta escalonado, possivelmente esta tarefa se torna mais facil de realizar. Caso
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contrario, os pesos sdo fortemente influenciados pela escala das varidveis. Além disso,
uma possivel abordagem mais sistematica, para definicdo dos pesos e das matrizes para
escalonamento do sistema é dada pela metodologia de controle robusto RPN
(TRIERWEILER e FARINA, 2001).

Em todo caso, 0 modelo linear e as restricbes ndo foram escalonados aqui, 0
que fez com que a selecdo dos pesos fosse orientada pelos seguintes requerimentos de

controle:
1.  ocontrole da composicdo de topo deve ser rigido;

2. permite-se que os acumulos do condensador e do refervedor variem para

representarem assim graus de liberdade extras;

3. permite-se que as taxas de variacdo das vaz0es de refluxo e de vapor também
variem, de modo que as acOes de controle sejam tomadas facilmente em face

de perturbagdes;

4. como o limite superior na taxa de vapor pode ser alcangado, esta variavel deve

ser mantida em seu valor dado calculado pelo TC.

Os valores dos pesos, que propiciaram os resultados deste trabalho, séo

apresentados na Tabela 5.7.

Tabela 5.7 - Pesos empregados no MPC.

Matriz de Variaveis controladas e manipuladas

ponderacgéo Xg X5 Lt Ve Mg set Mp set
Q 1 20 - - } )
R ; - 0,01 0,01 1 1
S - - 1 10 0 0

5.5. Estratégia de controle alternativa - PID

Para fins de comparacdo de desempenho, um sistema de controle baseado na
configuracdo LV pode ser considerado. Neste caso, as malhas de controle dos acimulos
e das composicdes sdo implementadas apenas com controladores PID em sua forma de

algoritmo de velocidade. Como o controle da composicdo deve ser feito continuamente,
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pode-se manipular a vazao de refluxo, visto que a mesma néo atinge suas restricbes na
otimizacgdo estaciondria para as perturbacfes consideradas. A vazdo de vapor é usada
aqui para manter a composicédo de fundo e, quando a taxa de alimentacdo aumentar para
valores intermediarios ou altos, é saturada em sua restricdo ativa, de modo a

implementar a solucéo 6tima.

Os parametros dos controladores PID para o controle das composi¢des foram
encontrados em SKOGESTAD et. al. (1989) e, apds ajuste fino em simulacao dinamica,
podem ser vistos na Tabela 5.8, onde o par CV-MV indica que CV é controlado por meio

da manipulacéo de MV.

Tabela 5.8 - Parametros de sintonia dos controladores PID em configuracdo LV
ajustados a partir de SKOGESTAD et. al. (1989).

Malhas de controle Kp T ™
Mg-B -10 75 -
Mp-D -10 75 -
Xs-Ve -10 10 0,1
Xp-Lt 800 15,1 0,1

5.6. Simulacéo dinamica

A operacdo da coluna foi simulada com o modelo ndo linear, considerando
como condi¢do inicial o ponto 6timo nominal. O sistema de equagdes diferenciais foi
resolvido em MATLAB por meio do método de Runge-Kutta de quarta ordem e
instantes de amostragem de 0,01 segundos. Para a a¢do de controle feedback no MPC,
assume-se que todos os estados do processo estdo disponiveis (isto €, sdo medidos).
Embora esta consideracdo néo seja verdadeira em muitos processos, a mesma néo limita
o principal objetivo desta etapa do trabalho, que € a reconfiguracdo do sistema de
controle para implementacdo da solugdo Otima. Neste exemplo, esta reconfiguracéo é
feita quando a operacdo se torna inviavel. Futuras implementacdes podem considerar
ferramentas para estimacdo das variaveis ndo medidas, como o filtro de Kalman ou a
reconciliacdo de dados (PRATA et al., 2009).

Na tentativa de avaliar as estratégias de controle, perturbacBes na taxa de
alimentacdo (até + 30 %) e na composi¢do de entrada (+ 20 %), em torno dos valores

nominais, sdo consideradas. Em todos os casos, a simulagéo é realizada até que a coluna
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atinja seu novo estado estacionario. Nos resultados, também é feita uma comparagédo
entre a estratégia proposta (TC/MPC) e a solu¢do de MPC tradicional apenas com 0s
mesmo parametros (P, M e pesos da funcdo objetivo). A diferenca entre a solucao
proposta e 0 MPC tradicional reside no fato de este ultimo ndo considerar o termo de

e;Se,, que se refere a manutencdo das varidveis manipuladas em torno de us, e

tampouco o mecanismo de atualizacdo de especificagdo. Desse modo, espera-se que 0
MPC tenha desempenho comparavel a proposta apenas quando a operacao € realizada

préximo ao ponto nominal.

5.7. Resultados e discussao

O desempenho do sistema de controle foi testado na manutencdo da operagéo
da coluna em torno de sua condi¢cdo nominal 6tima quando de um teste regulador dado
pela perturbacdo de + 20 % na taxa de alimentacdo, a partir do instante de 10 min. Na

Figura 5.6, sdo apresentadas as respostas dinamicas das composicOes para esta

perturbacéo.
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Figura 5.6 - Resposta das composic¢des Xg € Xp para perturbagéo
de +20% na taxa de alimentacéo.

Como esperado, a taxa de alimentagcdo admitida ndo levou a coluna a sua
capacidade méxima e o valor desejado para a composicdo de produto de fundo
xg = 0,0401 foi mantido constante pela etapa de TC, uma vez que a operagdo é viavel
(regido 1) nesta condicdo. Adicionalmente, o controle preditivo foi capaz de manter a
composicdo de topo Xp em sua especificacdo e acima de sua restricdo operacional

quando do transiente. Em ambos 0s casos, a perturbacdo na taxa de alimentagéo apenas
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representou um teste regulador e as variaveis retornaram aos seus valores especificados
em aproximadamente 1,5 h apds a aplicagdo da perturbagdo. Possivelmente, esse valor €

devido a elevada dimenséo da coluna, que conta com 111 estagios.

Assim que a perturbacdo na taxa de alimentacdo ocorre, o algoritmo de
controle implementa as a¢6es de controle 6timas para Lt e Vg (Figura 5.7) para manter o
controle das composicdes, seguindo a referéncia dada pelo TC. Como uma mudanca
nessas vazdes implica em uma alteracdo nos acimulos do condensador e do refervedor,
0 controle regulatério manipula as vazOes de saida desses estagios. Como efeito,
nenhum desvio é observado nos acimulos, jA que esta camada trabalha em uma
frequéncia maior que o controle das composi¢des. Considerando as razdes Otimas,
quando F é dado, repare que todas as varidveis convergiram para seus valores 6timos,

mostrando que a proposta de controle é capaz de manter a operagdo nominal.
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Figura 5.7 - Variaveis manipuladas para perturbacéo de +20% na taxa de alimentag&o.

Na sequéncia, a segunda simulagédo considerou uma perturbacdo de + 30 % na

taxa de alimentacdo a partir de seu valor nominal. Como o valor final é maior que
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1,275 kmol-min™ (limite entre as regides 1 e 2), o algoritmo de priorizagdo da violacéo
das restrigdes é testado quanto a sua capacidade em identificar quando a operagdo se
tornar inviavel em estado estacionario e, juntamente com o recalculo de set-points, em

atualizar a especificacdo para a composicédo de fundo para operacao na regido 2.

As repostas dinamicas da operagdo da coluna e as manipulagdes de Ly, Vg €
dos produtos de fundo e topo para esta perturbacdo podem ser observadas na Figura 5.8

e Figura 5.9.
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Figura 5.8 - Resposta das dinamicas para perturbacéo de +30% na taxa de alimentacéo.

A solucéo de controle proposta foi capaz de manter as composi¢fes proximas a
suas especificagdes, havendo a presenca de um desvio estacionario de apenas 0,01 % no
controle de xp. Apesar de ser baixo, algum desvio ja era esperado, pois, além de o
sistema estar tendo uma maior quantidade de carga, sua operacdo esta localizada em
uma regido de elevada pureza, a qual o modelo linear ndo é capaz de representar
adequadamente durante a predicdo. Durante o controle de Xg, quando necessario, a
restricdo nominal xg <0,0401 foi violada, de modo que a etapa TC definiu suas novas

especificacoes.
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Figura 5.9 — Vazdes de produto de fundo e topo para perturbacdo de +30% na taxa de
alimentacéo.

Ap6s uma transi¢do suave, a operacdo atingiu o estado estacionario apos 2 h,
sendo que o valor final da composicdo de fundo foi 0,0437, que corresponde a um
desvio de aproximadamente 2 % em relacdo ao 6timo esperado de 0,0429. Isso se deve
a escolha de uma funcdo objetivo quadratica para o algoritmo de TC, que minimiza a
distancia em relacdo ao 6timo nominal da regido 1. Em aplicacBes futuras, pode-se
esperar que a aplicacdo de funcdo objetivo linear, com dados econémicos, leve ao 6timo
esperado. De qualquer forma, o desvio observado ndo comprometeu o resultado

econémico da operacao, que, nesse caso, foi de 5,8747 $/min.

Repare que o set-point implementado para xg € iniciado em seu valor nominal
e, apos a entrada da perturbacgdo, é constantemente modificado. Neste ponto, 0 uso do
termo bias desempenha um papel importante, uma vez que corrige a distancia entre o
modelo estacionario linear empregado no TC e o estado atual do processo. A trajetoria
final converge quando esse termo se aproxima de zero, correspondendo ao desvio
minimo em relacdo ao valor nominal 6timo para xg frente a perturbacdo considerada.
Um inconveniente dessa abordagem € que sempre se assume que o termo bias calculado
a cada amostragem seja igual ao esperado no estado estacionario. Em outros exemplos
de aplicacdo, isso pode fazer com que o set-point encontrado pelo TC seja muito
diferente entre as amostragens, j& que o modelo linear pode ndo ser uma boa

representacdo do processo.

Do mesmo modo, também foram determinadas as referéncias para as vaz@es de
refluxo e de vapor a cada instante de amostragem. Como esperado, a coluna alcanca sua
capacidade maxima de processamento para a taxa de alimentacdo considerada. Desse
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modo, o valor desejado para a vazao de vapor é ajustado para 20 kmol-min™ pelo TC e
implementado no processo por meio do MPC.

Os testes de perturbacdo considerados na composicao de alimentacdo zg foram
sua reducdo para 0,50 e 0 aumento para 0,75, a partir do seu valor nominal no instante
10 min. As respostas das composi¢des para o0 primeiro caso, assumindo que zg ndo é

uma variavel medida, podem ser vistas na Figura 5.10.

0.04
0.035 - Valor medido 0.9975|
S N Set-point O
8 (]
o] S
g 3 0995
g8 003} 2 o
5 IS
S o
© o
0.025¢ ] 0.9925 -
0.02 - - 0.99 - .
0 1 2 3 0 1 5 ;
Tempo [h Tempo [H

Figura 5.10 - Resposta das composicdes para a perturbacdo ndo medida z¢ = 0,50.

Enquanto o controle de xp foi realizado com um pequeno desvio, a resposta de
Xg para esse teste contradiz o que foi verificado quando da busca das variaveis
controladas, onde o controle desta composi¢cdo com set-point constante é vidvel. Na
verdade, isto revela outra limitagdo importante da abordagem empregada no sistema
TC/MPC, ja que depende explicitamente da medicdo das perturbacdes para que as
especificacbes sejam atualizadas, incluindo as referéncias das variaveis manipuladas.
Apenas 0 uso do termo bias ndo é suficiente para compensar o modelo linear,
principalmente no controle preditivo, de modo que alguma alternativa para estimacéao da

composic¢do de alimentagdo seria necessaria.

Por exemplo, ao se considerar que z¢ € uma perturbacdo medida, a composi¢do
Xg pode ser controlada proxima a sua especificagdo nominal com um desvio estacionario
méaximo de aproximadamente 8 %, conforme pode ser visto na Figura 5.11. Note
também que as referéncias para as variaveis manipuladas foram determinadas
apropriadamente e, como esperado, 0 set-point de xg inicialmente é reduzido, pois a
etapa TC verifica que ha menos componente leve na alimentacdo. Contudo, o efeito da

correcdo do modelo com o termo bias faz com essa especificagéo retorne a 0,0401, uma
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vez que é vidvel, ao passo em que as variaveis manipuladas convergem para Seus

valores finais. Adicionalmente, o controle de xp é perfeito apos 3 h de operagéo.
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Figura 5.11 - Resposta das composi¢cdes e manipulacfes para a
perturbacdo medida z¢ = 0,50.

Uma resposta similar pode ser obtida para o segundo caso (Figura 5.12),
quando se aplica uma perturbacdo de zg = 0.75. Novamente, foi possivel o controle de
ambas as composicGes proximas aos seus valores especificados, considerando que a
variacdo em zr pode ser medida. Repare que, uma vez que é alimentada uma fracéo
maior de componente mais leve, o controle da composi¢do de fundo faz com que o
excesso seja extraido pelo topo da coluna. Desse modo, ha um aumento dessa
composicdo na corrente de destilado, que o controle de topo deve ser capaz de
contornar. Como o controle de xp responde de modo mais lento, o perfil dessa
composicdo apresenta um desvio de cerca de 0,05% para o tempo simulado.
Novamente, note que, nesses testes de perturbacdo em zr, a aplicacdo de uma funcéo
objetivo linear, com dados econémicos, na etapa de TC poderia ter levado o set-point de

Xg para os valores dados na Tabela 5.3.
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Figura 5.12 - Resposta das composi¢des e manipulacdes para a
perturbacdo medida zg = 0,75.

Uma comparacdo do desempenho da estratégia proposta com o MPC
tradicional e com a estrutura de controladores PID em arranjo LV foi feita para uma
perturbagdo de +30 % na taxa de alimentagdo. Esse teste foi considerado na forma de
uma funcdo sigmoide, como apresentado na Figura 5.13, com o intuito de simular uma
perturbacdo de dindmica rapida que permitisse resposta estavel com a estrutura em

arranjo LV.
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Figura 5.13 - Perturbacédo de +30 % na taxa de alimentacéo implementada
na forma de uma fungdo sigmoide.

As respostas obtidas para cada alternativa de controle podem ser vistas nas
Figura 5.14 e Figura 5.15. A solucdo de controle proposta (MPC/TC) apresenta um
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melhor desempenho transiente entre as alternativas avaliadas. 1sso se deve a atualizacéo
da especificagdo de xg, que é somente alterada apds o instante em que a taxa de
alimentacdo é igual a 1,2714 kmol'min™. Além disso, j& que ndo dispdem de algum
mecanismo de reconfiguracdo, as outras duas alternativas (PID e MPC tradicional)
assumem que a operacdo deve ser sempre mantida proxima ao ponto nominal, 0 que
provoca a ocorréncia de sobre-elevacdo no controle de xs. Em relacdo a Figura 5.8, a
diferenca da resposta do sistema MPC/TC é que a mudanca do set-point de xg foi mais

suave quando a dinamica da perturbacdo na taxa de alimentagédo foi admitida como uma

sigmoide.
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Figura 5.14 - Comparacdo do desempenho entre as alternativas de controle
para as variaveis controladas.

No entanto, em todos 0s casos, as respostas finais para xg sdo equivalentes,
uma vez que o valor observado se refere a uma solucéo estacionaria da coluna quando a
vazdo de vapor se torna restrita. Na verdade, as respostas das alternativas MPC e PID,
que utilizam a especificacdo de xg fixada em 0,0401, apresentam um desvio estacionario
em relacéo a esse valor. Isso indica que essas alternativas ndo conseguem alcangar o seu
objetivo de controle desta varidvel, ja que o grau de liberdade, que exerce maior efeito,

é perdido quando a vazéo de vapor esta em seu valor maximo.

Adicionalmente, as alternativas de controle se diferenciam bastante quanto as
manipulagdes das varidveis. Surpreendentemente, o controle PID se mostra mais suave
para esta perturbacdo, com manipulagdes mais suaves que o MPC. No entanto, como a
operacdo nesses dois casos demora a alcancar a restricdo da vazdo de vapor, ha a

producdo de uma grande quantidade de produto de fundo fora de especificagéo.
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Ademais, a operagdo com o MPC fora da regido de sua especificacdo sacrifica as
correntes de fundo e de destilado para manter o controle dos acimulos. Sendo assim, a

proposta MPC/TC é a melhor alternativa entre as avaliadas.
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Figura 5.15 - Comparacdo do desempenho entre as alternativas de controle
para as varidveis manipuladas.

5.8. Comentarios finais

Normalmente, o controle de processos industriais é representado por sistemas
de grande escala no qual o numero de sensores e atuadores pode ser elevado. Nesse
caso, a metodologia de controle auto-otimizante € muito promissora, uma vez que
permite 0 projeto da estrutura de controle que deve ser imposta ao sistema,
principalmente quando, se deseja operacdo proxima ao Otimo econdmico. Neste
capitulo, mostrou-se como essa metodologia pode guiar sistematicamente a selecdo do
conjunto de variaveis controladas, de modo a manter minima a perda econémica e evitar
0 uso de algoritmos complexos para otimizacdo em tempo real. Ademais, quando a

politica de set-points constantes ndo é viavel, a extensdo do projeto de controle com a
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solucdo de recalculo representa uma alternativa intuitiva para atualizacdo desses

valores.

O exemplo da coluna de destilacdo avaliado representa um caso tipico de
controle dual, onde as variaveis apresentam uma forte interacdo, o que é intensificado
por se operar em uma regido de elevada pureza. A proposta de controle foi capaz de
garantir o requisito minimo de controle, que é a manutengcdo da estabilidade do
processo, e a operacao em torno de seu 6timo econémico. O sucesso desse resultado é
devido ao emprego de malhas feedback e a atualizacdo do set-point da composicéo de
fundo e das referéncias para as variaveis manipuladas para o controle preditivo. Valer
registrar que os desvios observados nos set-points de xg, em relacdo ao esperado, podem
ser devido ao emprego de uma funcdo objetivo quadratica no lugar de uma funcéo de
dados econdmicos. De qualquer forma, os resultados mostram o porqué da popularidade
deste tipo de controle avancado em processos industriais, uma vez que é capaz de
manejar restricdes, ndo s6 nas variaveis de entrada como também nas de saida. A
implementacdo do sistema MPC/TC representa uma ferramenta de trabalho que pode
ser aplicada facilmente a outros exemplos, exigindo apenas que o modelo dos mesmos

seja dado em espaco de estados.
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6. Controle de um

Reator de Polimerizacao

Este capitulo apresenta inicialmente um modelo matematico para
descrever o comportamento dindmico da polimerizacao de propeno em um
reator continuo, assumindo que trés catalisadores podem ser usados. O
modelo leva em conta balancos de massa, energia e de momentos do
polimero, a partir dos quais algumas propriedades, como indice de fluidez
(MI), podem ser obtidas. Uma vez que os catalisadores diferem quanto a
sensibilidade a hidrogénio, a proposta do esquema de controladores Pl
considera que a malha de controle de M1 pode ser reconfigurada, quando
os catalisadores sdo trocados. Seguindo uma lista de producdo, o0s
resultados da simulacdo indicam que a estabilidade do reator pode ser
mantida, mesmo durante os periodos de troca, e que as propriedades finais
sdo alcancadas satisfatoriamente. E mostrado que a reconfiguracio de
controle representa uma alternativa para superar limites operacionais e
recuperar a operabilidade do processo. Dessa forma, o modelo
apresentado e o tratamento dado com a reconfiguracdo sdo as
contribuigcdes secundarias desta tese, ja que ndo constam na literatura

aberta abordagens semelhantes.

6.1. Introducao

Polipropileno (PP), polietileno (PE) e Policloreto de vinila (PVC) representam
uma classe de materiais muito importantes desenvolvidos pela indUstria quimica. Estes
polimeros tém grande destaque devido a variabilidade de aplicacbes na manufatura de
uma faixa larga de bens durdveis e de consumo. Isto significa que existe um forte

interesse econdmico, fazendo com que o mercado tenha margem e volumes elevados de
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producdo. Por exemplo, ja em 1996, a producdo mundial total foi aproximadamente de
US$ 50 bilhdes; e, especificamente, a capacidade de producdo de PP e PE foi de
140 milhdes de toneladas (MOORE JR e LARSON, 1996; CHUM e SWOGGER,
2008). Uma projecdo do Instituto Central de Plasticos de Engenharia e Tecnologia
(CIPET), na india, indica que o consumo de plésticos e polimeros deve atingir a marca
de 227 milhdes de toneladas em 2015 (NAYAK, 2009). Neste cenario, a China é o
maior consumidor de PP, com uma taxa anual de crescimento de consumo em torno de

10% (ZHANG et al., 2010), indicando que este mercado pode crescer ainda mais.

Por estas razfes, muitas pesquisas académicas e industriais na Engenharia
Quimica tém se dedicado ao entendimento das reagdes envolvidas e do comportamento
dos reatores de polimerizacdo. No caso da producdo de PP, que é uma atividade
estratégica resultante do refino de petroleo, existem diferentes tipos de processos de
polimerizagdo, incluindo tanques e reatores de fluxos empistonado operados
principalmente em lama a baixa pressédo, em massa a elevada presséo e em fase gasosa
(MATTOS NETO e PINTO, 2001). Adicionalmente, para promover a reagdo, diferentes
tipos de catalisadores podem ser usados para propésitos especificos, ja que as
propriedades do polimero dependem dos mecanismos cinéticos (CHO et al., 2000;
KIPARISSIDES, 1996). Entretanto, além do projeto do processo, as pesquisas também
tém que buscar a determinacdo de politicas adequadas para alcancar e controlar a

qualidade da producéo, de modo a assegurar capacidade econdmica competitiva.

Considerando esta importante tarefa, € comum encontrar processos projetados
para operarem em multiplos modos para produzir resinas com diferentes propriedades
finais e atender a demanda. Esta flexibilidade na operacdo pode ser alcancada por
diversas maneiras como, por exemplo, (1) usar uma série de reatores, que podem estar
em diferentes condi¢cbes como temperatura, pressdo e concentragdo de hidrogénio; ou
(2) fazer uso de diferentes catalisadores (CHO et al., 2000). Os custos envolvidos na
primeira opgdo podem ser altos, uma vez que os reatores podem requerer frequente
manutencdo e exigir a disponibilidade de grande espago fisico. Em relacdo & segunda
maneira, ainda h4 um espaco aberto para o estudo dos problemas de controle causados
pelo uso de misturas de catalisadores ou pela troca dos mesmos na planta, ja que poucos

trabalhos na literatura podem ser encontrados.

Diversos tipos de catalisadores foram propostos para produzir resinas de PP,
sendo que o sistema de catalisadores Ziegler-Natta (ZN) é o mais conhecido. Por
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exemplo, em 2001, aproximadamente 15 % da producdo mundial empregavam este tipo
de catalisador (MATOS et al., 2001), possivelmente devido ao baixo custo. No entanto,
como obter produtos com propriedades especiais tornou-se importante, uma geracao de
catalisadores metalocénicos (MC) para polimerizacdo das olefinas foi desenvolvida. Na
pratica, a diferenca entre os dos sistemas é que os catalisadores ZN sdo sensiveis a
presenca de hidrogénio no meio reacional. Além disso, os catalisadores MC apresentam
alta atividade e permitem obter propriedades finais que podem ser inviaveis via
catalisadores ZN. Por exemplo, um sistema metalocénico pode prover uma distribuicéo
de peso molecular mais estreita e um indice de polidispersdo préximo de dois, o que
significa que a cadeias do polimero sdo formadas por sitios cataliticos idénticos
(MARQUES et al., 2002). As simula¢des apresentadas aqui mostram que alguns limites
operacionais podem ser alcancados pelos dois tipos de catalisadores. Neste caso, de
modo a manter a operabilidade do processo, torna-se necessario determinar uma

estratégia apropriada para realizar a troca do catalisador no reator sempre que possivel.

Entretanto, como a cinética destes catalisadores ¢ diferente, € muito importante
saber quais variaveis afetam o comportamento do processo. De acordo com o
catalisador empregado, a operacdo pode responder diferentemente as variaveis
manipuladas, fazendo com que a configuracdo de controle ndo seja Unica.
Especificamente, o controle do indice de fluidez (M) € realizado por meio da vazéo de
alimentacdo de hidrogénio (ALI et al., 2006). No entanto, os catalisadores MC néo
respondem as variagfes da concentracdo de hidrogénio no reator, forcando o uso de
outras variaveis para o controle de MI. No exemplo considerado aqui, o0 Unico grau de
liberdade é a manipulacdo da temperatura do reator. Com isso, a malha de controle de
MI é dependente do tipo de catalisador, implicando que o esquema de controle deve ter

uma estratégia para realizar a reconfiguragdo desta malha.

A pesquisa presente neste capitulo foi desenvolvida no contexto exposto acima
e buscou explorar o problema de controle da polimerizacdo em massa do propileno,
usando trés catalisadores distintos com o requerimento de maultiplas qualidades de
produto. Para este fim, é proposto um esquema de controle com duas camadas para a
troca dos catalisadores em linha, com o intuito de atender as especificagdes, levando em
conta as cinéticas envolvidas e restricGes operacionais. Este esquema considera que se
dispde de uma lista de produgdo, que notifica as qualidades finais requeridas, o
catalisador adequado para a operacao e 0s instantes de tempo para realizar a mudanca da
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producdo. De modo a realizar a lista, o sistema de controle deve fazer as mudangas
necessarias na camada supervisoria (atualizar os valores desejados e reconfigurar a
malha de controle de MI para manipular a entrada adequada); ao passo que a camada
regulatéria ndo dever ser modificada. Como os resultados mostram, esta abordagem
permite alcangcar as propriedades finais desejadas e principalmente manter a

operabilidade do processo.

Para tanto, este capitulo apresenta o processo de polimerizacdo do propileno
considerado como estudo de caso, para o qual foram propostos um modelo simples com
a consideracdo simultanea da cinética dos catalisadores e as configuracfes de controle.
De modo a desenvolver a estratégia para a troca dos catalisadores, alguns testes
preliminares foram feitos para se verificar as oportunidades e limitacdo da operacao
com cada um dos catalisadores. Em seguida, sdo considerados quatro cenarios
operacionais para ilustrar o desempenho e a viabilidade da estratégia proposta. Por fim,
sdo apresentadas algumas conclusdes a partir dos resultados das simulagOes e as

vantagens da proposta.

6.2. O processo de polimerizacao

O processo considerado foi inspirado no trabalho de PRATA et al. (2009).
Estes autores apresentaram a descricdo de um processo similar por meio de um modelo
bastante simplificado para a reconciliacdo de dados com dados industriais em tempo
real. A principal diferenca é que esta tese considera simultaneamente a cinética das
reacOes dos trés catalisadores, o uso do balanco dos momentos do polimero para

descrever as propriedades finais e o projeto da configuracdo de controle também.

E considerado um processo de polimerizacio em massa a partir da alimentag&o
de propeno puro. A produco de PP é realizada em um reator de 3-10* L com agitacio
continua e operado a alta pressao, permitindo que o propeno liquido seja usado como
meio de suspensdo para as particulas de polimero — tecnologia LIPP (LIlquid Pool
Polymerization). Além disso, como a polimerizagdo é exotérmica, um condensador no

topo do reator é usado para remover o calor.

Assume-se que sdo empregados os aditivos trietil-aluminio (TEA) e para-etoxi-
etil-benzoato (PEEB), hidrogénio como agente de transferéncia de cadeia e trés tipos de

catalisadores distintos, incluindo dois compostos ZN e outro composto MC. Também se
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considera que o monémero é alimentado em fase liquida, uma vez que o processo €
operado em uma pressdo aproximadamente de 30 atm. Os catalisadores e 0s outros
agentes sdo introduzidos mediante suas correntes de alimentacdo também em fase

liquida.

A corrente de saida do reator € basicamente composta de propeno nédo reagido
e da resina PP. Na prética industrial, a lama proveniente do reator € separada por uma
reducdo significante da pressdo de operacdo, a partir da qual o polimero é separado dos
componentes volateis (PRATA et al., 2009). Neste caso, 0 propeno ndo reagido pode
ser reciclado ou enviado para outro reator se houver uma série de reatores. No entanto,
por razdes especificas desta tese, os catalisadores e os demais aditivos s&o diluidos na
massa de PP, sem necessidade de purificacdo adicional, e o propeno ndo reagido é

descartado ou enviado para estocagem para processamento posterior.

O fluxograma simplificado para esse processo de polimerizacdo esta
apresentado na Figura 6.1.

Condensador

A

4 )

Reator .
3 m
Mogeg ——> gas

TV

Figura 6.1 - Diagrama simplificado do reator de polimerizacao.

A Tabela 6.1 especifica os catalisadores considerados para a simulagdo e
resume as principais caracteristicas nominais dos polimeros que podem ser obtidos.
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Assumindo que as taxas de reacdo sdo de primeira ordem em relagdo aos reagentes, o
modelo cinético considerado para cada catalisador é apresentado na Tabela 6.2. Pode-se
ver que o mecanismo inclui etapas classicas de iniciagdo, propagacéo, transferéncia e
terminacdo. Note que apenas os catalisadores ZN (nomeados de Cat; e Cat,) tém a
reacdo de transferéncia de cadeia com hidrogénio, que é importante para o controle do
tamanho da cadeia do polimero. Por outro lado, o catalisador MC (Cats) é o Unico que
apresenta reacdo de transferéncia de cadeia espontanea, regenerando o catalisador para o

meio.

Tabela 6.1 - Catalisadores empregados na polimerizacao.

Catalisador Tipo Propriedades finais do polimero
1 Ziegler-Natta  Alta massa molar e baixa rigidez
2 Ziegler-Natta  Bajxa massa molar e baixa rigidez
3 Metaloceno  Alta massa molar e alta rigidez

Tabela 6.2 - Resumo do modelo cinético proposto para a polimerizagdo do propeno.

Etapa Reacéo Taxa Cat; Cat, Cats
catea G tMOR, RSKMC e e e
Catstn PytM R, RukyMR, e e e
F>i,,.+H2ktH—‘>jD”.+Cj Rii,j =k, iHR e o ©
Iéaé‘jgeeﬁi”“a P, +M X D, +C, Ru j =k ;MR o e o
Pi'jk:Di'j+Cj Rts,j :kts,jPi,j @) o) °
(ljjoessal'ttii\(/)agéo R ki; D ; Ry =KaiR; O ° °

Observagdes: (1) o simbolo “e@” indica a presenca de uma determinada etapa na cinética
de reacdo do catalisador j e “o” a auséncia da mesma, onde j = 1, 2 e 3 (2) as constantes
Ke,ir Kpjs Kirjs Kisj Kowj € Kaj S80 representadas por expressoes em fungéo da temperatura
do tipo de Arrhenius.
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Nesta representacéo, C;j é a concentracéo de sitios ativos livres do catalisador j;

M, a concentracdo de mondmero; H,, a concentracdo de hidrogénio; P;j e D;j, as

concentracdes de polimero vivo e morto respectivamente, com tamanho de cadeia i a

partir do catalisador j; R e k, a taxa e a constante cinética respectivamente de cada

reacdo; j =1, 2 e 3 correspondem respectivamente a Cat;, Cat, e Cats; e i=1 a o se

refere ao tamanho da cadeia polimérica.

6.3. Modelagem matematica

A partir dessas informacdes, 0 modelo matematico para a homopolimerizagdo

do propeno pode ser escrito, considerando os balancos de massa, dos momentos do

polimero e de energia. Contudo, é importante enumerar as hipéteses simplificadoras que

foram consideradas no desenvolvimento do modelo:

a.

Sistema reacional constituido de trés fases (gasosa, liquida e sélida), as quais

estdo em equilibrio termodinamico;

Reacdes ocorrem na fase solida e nao ha efeitos difusivos significativos;
Mistura perfeita e ideal (calor de mistura é nulo);

Distribuicdo do tempo de residéncia idéntica a do CSTR ideal;

Din&mica desprezivel nos tubos e conexdes;

Né&o é considerado acimulo de massa na etapa de separacao;

O trabalho de eixo efetuado pelo sistema de mistura é considerado desprezivel,
Os termos relativos as energias cinética e potencial sdo despreziveis;

Né&o sdo considerados efeitos da aeragédo (borbulhamento);

Aditividade de volumes.

6.3.1. Taxas de reacdo por componente

Baseando-se na taxa individual de cada etapa, sdo definidas abaixo as

expressoes das taxas de reacdo total de todos os componentes.
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Mondmero (Ry)

3 3 3 ©
Rv=-2_R; _ZZRp,J :_Z(kc,JMCj +kp,,-|\/IZPi,jj 6.1
=1

f =1 i=1 i=1 i=1

Catalisadores (Rear)

R, ==Rej+ 2 (Renj +Rej ) ==k jMC; +(kyy jH, 4k ;) DR, 6.2
i=1 i=1
Hidrogénio
3 w 3 o
Ry, =_ZZR1H,j :_ZZkIH,jHZPi,j 6.3
j=1 i=1 j=1 i=1

Polimeros vivos (Rp)
A taxa de variacdo de todas as espécies é o resultado da soma das equacdes do

balango de P, ; parai=1, ..., .

Para i =1, vem que:

3
Rl = [ ke ,MC; = (K M kg jH kg + kg )R | 6.4

j=1
Para i >1, tem-se que:

3

o1 Z[kp’jMPHJ (koM +kyy jH, kg +kd,j)Pi,,} 6.5

j=1

RP

Polimeros mortos (Rp)
3 o 3 0
RD ZZZ(RtH,j +Rts,j +Rd,j):Z(ktH,jH2 +kts,j +kd,j)zpi,j 6.6
j=1 i=1

j=1 i=1 I
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6.3.2. Técnica dos Momentos

Em muitos casos, deseja-se caracterizar o polimero produzido apenas em
termos dos valores médios, como a massa molar média, a polidispersdo, o indice de
fluidez, o teor de solveis em xileno, etc. O uso do método dos momentos permite o

computo de algumas dessas propriedades, a partir dos balangos de massa das espécies

presentes no sistema. Por exemplo, multiplicando ambos os lados da Equacio 6.5 por i*

e aplicando o operador somatorio Z , chega-se a:
i=2

iikRP
i=2 i

Pi,l,j—(kp,jlvl +ktH,jH2+kts,j+kd,j) PM} 6.7
=2 i=2

3
i>1 - Z|:kaM

j=1

Somando a Equaces 6.4 e 6.7,

RP|i:1 +ZikRPL>1 - ZikRP‘vi
i=2 i=1

0
3 4
i=2 i=1

Z::ikRp‘vi :Z

= _(ktH,jH2+k15,j+kd,j)zikpi,j

i=1

kc'jMCj+kp’jM(

ikPi—l,j _Zikpi,jj

6.8

O momento de ordem k de uma distribuicdo de tamanhos de cadeia de um

polimero vivo, produzido pelo catalisador j, pode ser definido como:

Ay =D 1P 6.9

3 ©
R, :Z{kcijCj +k, ;M (Zikpi“ —ﬂk,jj—(km,sz +Ki | +kd1j)ﬂm} 6.10
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Sabendo que iikPHj :§:(1+i)k P

) ;» as expressOes finais das taxas para os
i=2 i=1

momentos de ordem k , onde k = 0,1 e 2, para o polimero vivo sdo dadas por:

Momento de polimero vivo de ordem zero

3

R =Z|:kC,jMCj_(ktH,jH2+kts,j+kd,j)XO,jj| 6.11

j=1

Momento de polimero vivo de ordem um

3

R, =Z[kc,iMCj +k, M4 ; _(ktH,jHZ +Ki | +kd,j)ﬂl,j} 6.12

j=1

Momento de polimero vivo de ordem dois
3

R, = Z[kc,jMCj +K, ;MV (2ﬂ1,j +ﬂ0.j)_<ktH,jH2 +Ke Ky )Vﬂq,j] 6.13
j=1

Mantendo o mesmo raciocinio utilizado para a determina¢do dos momentos do
polimero vivo, podem-se encontrar as taxas para 0s momentos do polimero morto.
Nesse caso, define-se a seguinte expressdo como momento de ordem k de uma

distribuicdo de tamanhos de cadeia de um polimero morto:

;=D 1D 6.14
i=1

Dessa forma, as taxas sao dadas por:

Momento de polimero morto de ordem zero

3
R :Z(ktH,szJrkts,j+kd,j)ﬂo,j 6.15

[

Momento de polimero morto de ordem um

3
R, =D (K Hy +kg  +Kkg ;) A 6.16

j=1
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Momento de polimero morto de ordem dois

3
R,uz:Z(ktH,jHZ-{_kts,j_'_kd,j)ﬂ'Z,j 6.17

j=1

6.3.3. Balancos de massa

Conforme a Figura 6.1, os balancos de massa dindmicos para cada espécie do

sistema podem ser dados pelas equagdes diferenciais abaixo.

Balanco de massa global

dv | , . )
pE:mM +My, + M, + My —

m, 6.18

Na Equacg&o 6.18, V é o volume da mistura reacional; m,,, m,, m_,, M. €

PEEB

m,representam respectivamente as vazfes massicas de alimentacdo do mondmero
fresco, de hidrogénio, dos cocatalisadores (TEA e PEEB) e a de saida de lama do reator;
a densidade do meio é representada por p .

Balanco de massa para os catalisadores

Segundo MELO (2000), o nimero de espéecies com atividade catalitica ativa

(ou catalisador total j - Cat;) é determinado pela seguinte expressao: Cat; = 4,; +C;,
em que 4,; >>>C,. Dessa forma, os balancos dinamicos do catalisador j sdo dados
em funcdo das espécies cataliticamente ativas, e ndo apenas dos sitios ativos livres:

d(V-Cat, i
d(v-cat)_ Moy | —(ﬂjCatj ~VK, Cat, 6.19
dt ‘ yo, ’

Nesta representacdo, Cat; € a concentragdo das espeécies cataliticas j; m a

Cat,j !

vazao de alimentagdo do catalisador j; k, ;, a constante cinética de Desativagao.

Balanco de massa para o monémero

d(V'M)_mM _WMmS
d¢ PM

-VM Y (k, ; +k, ;) Cat, 6.20
i

M
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Balanco de massa para o hidrogénio

d(V-H,) m m
=—H__| = H,-VH,> k, Cat, .
dt PM,, (p] ’ ijf“*l % 6.21

Nas Equacgdes 6.20 e 6.21, M e w,, sdo respectivamente a concentragdo € a
fragdo massica de monémero dentro do reator; H,, a concentracdo de hidrogénio; PM,,
e PM,,, os pesos molares do mondmero e do hidrogénio respectivamente; k ., k,, ; €

p.j? W

k., ., as constantes cinéticas de propagacao e de transferéncia de cadeia por monémero

tH,j?

e por hidrogénio respectivamente.

Balanco de massa para o polimero

% =Roy —M, 6.22
Re, =—PM,, -v.|\/|Zj“kp,jcatj 6.23
Balango de massa para os cocatalisadores
dz# = Mg, {%) M, 6.24
dPEEB PEEB ) .

= Meees _[Wj My 6.25
Balanco de massa nos divisores de corrente
Moy = Mg — My, 6.26
My = (1—W,, ) M 6.27

Nas representa¢Oes acima, Pol, TEA e PEEB sdo as massas de polimero e de

cocatalisadores no reator, Rpo|, a taxa de polimerizagao; myg,, Mpges, My, € My, as

vazdes de alimentacdo de TEA e PEEB e de saida de polimero produzido e de

mondmero e outros componentes ndo reagidos respectivamente.

Densidade do meio reacional

P =Wy Py +Wog Pl 6.28
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Na Equagdo 6.28, w,,, p.,€ p, Sao respectivamente a fragdo massica de

polimero no reator e densidade de polimero e de monémero.

Balancos de momentos do polimeros vivo e morto

%:dCatj 6.29
dt ot

w [%J,y +V [k, MCat, —(k,, H, +k, +k, )4, ] 6.30
%: (%}z +V [k, M(Cat,+24, )~(k, H, +k, +k, )4, ] 631
% = —[%Jﬂm (K Hy Ky K, ) AV 6.32

6.3.4. Balancos de energia
Equacéo para a temperatura de saida da lama

Na maioria das reacdes de polimerizacao, a etapa que tem grande contribuicédo

para o balanco de energia é a taxa de reacdo de propagacdo. Dessa forma, tem-se que

d_T _ mMCp,M (Te) '(Te _T)+(_AH ) RPoI _Ql

= 6.33
dt PM,c,, (T)VM +c_ ., (T)Pol

Ql = mMc I:vaM (T)(T _Tc)+/1M (T)]
Nesta representagdo, c,, € C,,, Sd0 respectivamente os calores especificos do

mondmero e do polimero; T,, a temperatura de alimentagdo do mondmero; T e T_, as

temperaturas de saida do reator e do condensador respectivamente; AH, o calor de

reagdo; 4, , o calor latente de vaporizacdo do mondmero; m,, , a vazao de troca entre o
reator e o condensador; Q,, a quantidade de calor total retirada pelo condensador de

topo.
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Equacéo para a temperatura do condensador

ch _ Ql _Qz
dt - Mc 'Cp,M (Tc) 634
Equacéo para a temperatura da camisa
m,C AT, =T, )+
dTW _ W p,W(TWe) ( W, w) QZ 635
dt Mcw 'Cp,w(Tw)
Q, =UA(T,-T,) 6.36

Nas Equac0es 6.34 a 6.36, T

we !

T, e T. séo respectivamente as temperaturas de
entrada e saida de agua na camisa de refrigeracéo e a do interior do condensador; m,,, a

vazdo de alimentacdo de agua; M. e M_,, as massas de mondmero e de &gua

cw !

respectivamente no condensador e na camisa, admitidas constantes; c o calor

p.w
especifico da agua; UA, o coeficiente global de transferéncia de calor; Q,, a quantidade
de calor total retirada pela camisa de refrigeragdo do condensador.

Algumas propriedades fisicas, como densidade, calor especifico e calor latente

de vaporizacdo, sdo funcdes conhecidas da temperatura conforme as Equacdes 6.37 a
6.43 (MATTOS NETO e PINTO, 2000; WILKINSON e DOLE, 1962).

pu (T)=-1,0878-10°T* + 4,7376-10°T + 6,0983-10°* 6.37
Py (T)=—2,0888-10°T? + 9,5767-10T + 8,0950-10"" 6.38
Cy (T) =1.98685-10°-5(T) * +0,646454-0,846918-5(T) + 13177 -5(T)'
~3,00842-5(T )" +14,04220-5(T)" ~17,4783-5(T ) |
C, i (T)=0,3669 + 0,00242(T —273,15) 6.40
c,.,(T) =3,6653—2,77195-10°T, +1,07756-10'T, ? 6.41
-1,87210-107'T,’ -1,24269-10°T, :
2,6380-10’ 0,37261
“a855pm, 1) 6.42
A (1) 4,1855-PM,, (™)
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T

5(T)=1-——
(™) 364,9 0.43

6.3.5. Propriedades finais

Geralmente, utilizam-se algumas propriedades do polimero para caracteriza-lo
como o peso molecular médio, a polidispersdo, a composicao, o indice de fluidez, o teor
de soltveis em xileno (XS), entre outros. Por exemplo, XS indica rigidez do material,
uma vez que este teor esta relacionado a fracdo de material atatico na resina final. O
peso molecular médio massico (My,), 0 peso molecular médio numérico (M,) e o indice
de polidispersdo (PD) podem ser obtidos a partir dos balancos de momento do polimero
(MATTOS NETO et al., 2005). Do mesmo modo, uma equacdo empirica para MI é
dada (LATADO et al., 2001) e um outra baseada em estudos dinamicos foi proposta
recentemente para XS (MACHADO e PINTO, 2011). Estas propriedades séo calculadas
por meio das Equacdes 6.44 a 6.48.

M, =PM,, i(,lzj +y2,j)/

L[]

(A +a45) 6.44

]

MnZPMMi(ﬂl,j+/'ll,j)/i(ﬂ0,j+ﬂo,j) 6.45

j=1

PD=M,/M, 6.46
log(Ml)=a,log(M,,)+a, 6.47
dxs R, R (TEA j

=PI XSR 4 Ky | ———-1]-XS 4
dt Pol{ ** \ PEEB 0.48

Apos a obtencdo do modelo dindmico para o processo de polimerizacdo, o
mesmo foi implementado em MATLAB, uma vez que este ambiente computacional
oferece ferramentas para resolugdo numérica das equacOes diferenciais e para
visualizagdo gréfica. Especificamente, a rotina de integracdo selecionada é a odel5s.m,
por ser tratar de um programa adequado para sistemas de equacdes rigidas, uma vez que
as mudancas dindmicas associadas as espécies cataliticas intermedidrias sdo mais

rapidas que aquelas referentes aos outros estados do modelo (SHAMIRI et al., 2010).
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Para tanto, foram empregadas as constantes cinéticas presentes na Tabela 6.3

para a expressdo de Arrhenius (Equacdo 6.49), considerando que os valores da energia

de ativacdo, em cada uma das etapas das reacdes, s@o iguais para os trés catalisadores.

Tabela 6.3 - Constantes cinéticas das reac6es de polimerizacéo do propeno.

Energia de ativagdo Fator preé- Catalisador
Etapa .
[10° cal-Kg™] exponencial
Cat; Cat, Cats
Iniciacio E. 5,0 Keo [L-molehY  1.10° 110 1,2:10°
Propagacio Eo 5,0 Koo [L-mol,*h? 7510° 510° 8,1510°
Ew 7,0 kio  [L'mole™h?']  510° 7,507 -
Transferéncia Eim 7,0 Kemo [L-molet-h™] - 27,5 -
Eis 7,0 Kiso [h] - - 18,5
Desativagdo Eq 7,0 Kao [h] - 2010% 5,102
EYf1 1
K(T)=k,-exp| | = | = —— ,
(T) =k, p{ (RJ[T T H 6.49

Os parametros adicionais para 0 modelo do processo e para os catalisadores

utilizados sdo mostrados na Tabela 6.4 e Tabela 6.5. Note que o0s pardmetros

necessarios para o calculo de XS séo diferentes, indicando que cada catalisador é capaz

de produzir um polimero com grau de rigidez especifico.

De modo a manter a operacao do processo com valores viaveis, um conjunto de

restricbes apresentadas na Tabela 6.6 foi também implementado para levar em conta

acOes de controle inadequadas e representar limites operacionais.
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Tabela 6.4 - Parametros do processo usados na simulacao.

Parametro Descricéo Valor
M. massa total no condensador 1-10° Kg
Mew massa total de liquido refrigerante 1-10° Kg
PMy peso molecular do hidrogénio 2,0 g-mol™
PMw peso molecular do propeno 42,08 g-mol™
R constante universal dos gases 1,987  cal-mol™*-K™*
Tref temperatura de referéncia 343,15 K
UA coeficiente global de transferéncia de calor 5,5-10° Kcal-K™-h*
AH calor da reacéo de propagacdo -142.10° cal-Kg*

Tabela 6.5 - Parametros adicionais para o calculo de XS.

Catalisador
Parametro
Cat; Cat, Cats
XSk [%0p/p] 3,10 4,80 0,30
Kxs [adimensional] 2,25 3,50 4,25

Tabela 6.6 - Restrigdes operacionais para simulacao.

Variavel Limite inferior Limite superior
m, 0 3,5
m, 0 4,0.10*
My, 0 1,5-10°
T 335 360
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6.4. Configuracao de controle

O sistema de controle foi dividido em duas camadas hierarquicas, que estdo
separadas pela escala de tempo para aplicacdo da acdo de controle. A camada inferior de
controle (regulatdrio) € responsavel em assegurar a estabilidade do processo, mantendo
algumas varidveis em torno de seus valores nominais. Esta camada tem que ser
realizada mais frequentemente que a camada superior de controle (supervisério) para
atenuar os efeitos de perturbacGes sobre a estabilidade. Para esta proposta, foi
considerado que os tempos de amostragem das camadas regulatéria e supervisoria sao
iguais a 1 e 10 min respectivamente, que concordam com o tempo necessario para obter
as medidas de qualidade em uma planta real (RICHARDS e CONGALIDIS, 2006).

Deste modo, a camada superior € ativada a cada dez vezes que a inferior é realizada.

A camada regulatéria é composta pelas malhas de controle do volume do reator
e das temperaturas do reator e de saida do liquido refrigerante, empregando como
varidveis manipuladas respectivamente as vazdes de lama do reator, de propeno
condensado e de liquido refrigerante. Além disso, de modo a manter caracteristicas

adequadas para a mistura reacional, a produtividade definida por m,, /m,, foi também

controlada nesta camada por meio da manipulacdo da vazdo de alimentacdo do

catalisador.

Visto que a camada supervisoria esta relacionada a manutencdo da qualidade
final, a mesma prové as acdes de controle para alcancar os valores desejados de XS e
MI. Para o controle da primeira qualidade, é suficiente considerar a manipulagdo da

razdo M,/ Mz , UMa vez que as massas de TEA e PEEB dentro do reator afetam XS

em estado estacionério. Em relacdo a Ml, a configuragdo de controle depende do tipo de
catalisador empregado na operacdo. A vazdo de alimentacdo de hidrogénio tem que ser
usada como variavel manipulada para os catalisadores ZN. Por outro lado, no caso do
catalisador MC, esta variavel deve ser substituida pelo set-point da temperatura do
reator. Na verdade, este é o Unico grau de liberdade remanescente que tem efeito sobre
MI.

Com esta topologia, a malha de controle de MI, durante a operacdo com o

catalisador MC, é a malha principal em um arranjo de controle em cascada com a

114



manutencdo da temperatura do reator. Na pratica industrial, a temperatura do reator
também pode ser modificada para controlar o indice de fluidez. Entretanto, isto é
evitado quando se emprega catalisadores ZN, uma vez que a estrutura do catalisador

pode ser afetada.

As estruturas de controle propostas podem ser vistas nas Figura 6.2 e Figura
6.3, que representam respectivamente a configuracdo de controle para operagdo com o0s
catalisadores ZN e MC.

my  ——> Reator '

Figura 6.2 - Representacdo da estrutura da controle para a
operacdo os catalisadores Ziegler-Natta.

Os paréametros usados nos controladores Pl sdo mostrados na Tabela 6.7. Os
mesmos foram determinados por meio da observagdo do comportamento das varidveis
de estados frente a mudancgas nas varidveis de entrada. Desta maneira, 0s sinais e a
magnitude dos ganhos dos controladores foram encontrados e refinados ao longo das
simulagdes. Os controladores Pl foram implementados de acordo com o algoritmo de
velocidade discreto dado pela Equacdo 6.50. Vale salientar que problemas de
estabilidade, que possivelmente existam devidos a possibilidade de respostas inversas,

por exemplo, ndo foram investigados.
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W) =u(t, )+ Ke [e(tk) et )+, @] 6.50

7

Mo Reator ;oo v

Figura 6.3 - Representacao da estrutura da controle para a operagéo
com o catalisador metalocénico.

Tabela 6.7 - Parametros dos controladores Pl.

Malhas de controle

Parametro - .
Vemn Tom, T om, XSo™  Prdomn,; Mon MoT,
K. 10?9 -5.10%®  -1.10%Y 0,259 00159 0059 257
7, [h] 10 10 25 2.0 0,2 1,2 0,5

Observagdo: (1) a sintaxe y«<>u significa que y é controlado pela manipulagdo de u. (2) a unidade do ganho
K. para cada malha é @ Kg-L'":h%; ® Kg-L™-K™*; 9 adimensional; ® mol-h™; © 10 min-Kg-h™.g™; e ?
10 min-K-g™. (3) as duas Gltimas colunas apresentam as sintonias para cada malha de controle de MI.
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6.5. Testes preliminares

Os testes iniciais consideram o rastreamento simultédneo das trés especificagdes
nominais do polimero (Tabela 6.8) com apenas um catalisador, em vez de se efetuar a
troca do mesmo em linha, com o intuito de verificar as oportunidades e limitaces de
cada um para a producdo. De modo a evitar mudancas bruscas nas variaveis
manipuladas entre os tempos de amostragem, foi também usada uma restricdo na taxa

de variacao relativa dessas variaveis.

Tabela 6.8 - Especifica¢cbes nominais do polimero para cada catalisador.

_ Indice de fluidez Extraiveis em xileno
Catalisador .
[9-(10 min)~] [Yep/p]
Cat; 10 3,0
Cat, 20 5,0
Cats 5 0,5

As respostas obtidas podem ser vistas nas Figura 6.4 a Figura 6.8. De modo
geral, a operacgdo é estavel com todos os catalisadores, mesmo quando as especificacdes
sdo diferentes de seus valores nominais. A manipulacdo das variaveis de entrada foi
suave e 0 uso dos mesmos controladores Pl mostrou que os parametros implementados

conferem certo grau de robustez as estruturas de controle.

A operagdo com os catalisadores ZN é versédtil no atendimento das
especificacbes do produto final. Vale a pena notar que uma menor quantidade de Cat; é
necessaria para manter o controle da produtividade (Figura 6.4). Entretanto, este
catalisador requer uma vazao de alimentagdo de hidrogénio maior para o controle de Ml
(Figura 6.5 e Figura 6.6). A razdo que provavelmente promove este evento é que a
relacdo entre as constantes cinéticas de propagacdo e de transferéncia de cadeia por
hidrogénio e maior para Caty, isto €, Ky /K1 =15 e Kpo/k2 = 6,67 na temperatura de
reacdo. Isto implica que quanto maior a probabilidade de propagacdo da cadeia, maior é

a quantidade de hidrogénio requerida para controlar o tamanho molecular.
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Figura 6.4 — Manutencdo da produtividade operacional e a acdo de controle
sobre a alimentacdo dos os catalisadores.

25 . . . . .
Cat1
20k Cat2 |
Cat3
~ ~~~set-point |

DD 10 20 30 40 50 60

Tempo [h]

Figura 6.5 — Comportamento dindmico do indice de fluidez frente as especificages.
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Figura 6.6 — Manipulagdo da alimentacé&o de hidrogénio durante a operacdo com
catalisadores ZN e da temperatura do reator quando Cats é usado.

Quando se trabalha com Cats, a produtividade é afetada superficialmente pela
manipulacdo da temperatura do reator como pode ser observado na Figura 6.4.
Entretanto, modificar a vazdo de alimentacdo deste catalisador é suficiente para
assegurar a manutencgdo da produtividade. A resposta de MI mostra que quanto maior €
seu valor desejado, maior deve ser a temperatura operacional, o que forca o reator a
operar nas proximidades do valor maximo de temperatura. Quando a especificacdo de
20 g-(10 min)™ é imposta para o polimero, uma importante limitacdo surge como visto
na Figura 6.5, ja que a temperatura do reator atinge seu valor maximo (Tmax<360 K).
Neste ponto, a restricdo da temperatura, ndo sé coloca um limite de estabilidade da
mistura reacional, mas também um limite operacional para Cats, que permite um valor
méximo para MI de 12,35 g-(10 min)™. Como resultado, a impossibilidade de produzir
um polimero com maiores valores de MI representa uma razao para trocar em linha o
catalisador empregado. Neste caso, a reconfiguracdo da malha de controle de M1 deve

ser levada em conta do mesmo modo.

Em relacdo ao atendimento das especificacdes de XS, a Figura 6.7 mostra que
o controle foi adequado quando a especificacdo coincidiu com o valor nominal do
catalisador empregado, levando a uma razdo m.,/M..; proxima da unidade (Figura
6.8). Entre os catalisadores, a operacdo com Cats € a que exibiu transicdo mais rapida, o

que implica em uma menor quantidade de produto fora de especificagéo.
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Figura 6.7 — Comportamento dindmico de XS frente as especificacbes, com a
observacdo de desvio estacionarios com Cat; e Cat.
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Figura 6.8 — Manipulacdo da razdo m;,/m,.; para o controle de XS.
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A resposta de XS revela outra importante limitacdo quando é desejado obter
um polimero com 0,5 %p/p, visto que ha um desvio estacionario com Cat; ou Catp,
cujos valores finais foram 0,85 e 1,30 %p/p respectivamente. De acordo com o balanco
estacionario de XS, em ambos 0S casos seria necessario operar com uma razao massica
TEA/PEEB negativa no reator para alcancar 0,5 %p/p. Neste sentido, como o menor
valor vidvel é zero, a malha de controle fecha a vazdo de alimentagdo de TEA ap6s o
tempo de 40 horas. Deve ser notado que esta limitacdo ndo € provinda da configuracédo
de controle, mas somente das propriedades do catalisador, uma vez que todas as
especificacbes de XS possiveis com Cat; sdo obtidas sem desvio estacionario. No
entanto, o custo a ser pago é o uso de uma maior vazdo de cocatalisador quando se

exigem todas as especificacdes de XS com Cats.

A partir destes resultados preliminares, algumas questfes praticas e orientacfes

podem ser resumidas (Tabela 6.9).

Tabela 6.9 — Resumo das propriedades dos catalisadores.

Catalisador Discussao

Este catalisador com cinética de um Ziegler-Natta é indicado para a
producdo de um polipropileno com larga faixa de massa molar e rigidez.
Contudo, seu uso requer uma quantidade maior de hidrogénio quando
comparado a Cat,. Em relacdo a rigidez, é recomendado quando esta

Cat propriedade deve ser ajustada em valores baixos a moderados, uma vez
que manter a razdo massica TEA/PEEB em torno da unidade é suficiente.
Isto é adequado para evitar que a controlabilidade seja afetada no caso de
haver flutuacdes na alimentagédo de PEEB.

Com cinética de Ziegler-Natta, este catalisador também torna disponiveis
polimeros com larga faixa de massa molar e rigidez. Como exige 0
emprego de vazdes menores de hidrogénio para controlar o indice de

Cat, fluidez, € indicado para quando se deseja reduzir o uso deste
componente. Quanto a rigidez, preferencialmente produz polimeros com
valores baixos (XS alto) e quando for necessario aumentar esta
propriedade, um desvio estacionario importante pode surgir.

Este catalisador tem cinética de um metaloceno e é adequado para a
producdo de polipropileno com altos valores de massa molar e rigidez
(valores baixos de Ml e XS). Na verdade, a necessidade de se manter a
temperatura do reator em niveis maiores, com o objetivo de controlar a

Cats atividade do catalisador, é o que limita a capacidade de aumentar o indice
de fluidez. No que se refere a rigidez, qualquer valor especificado pode
ser obtido; entretanto, isto pode ser custoso ja que o consumo de
cocatalisador pode aumentar.
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A principal conclusdo neste ponto é que, se for desejado produzir um polimero
com diferentes propriedades, quaisquer dos catalisadores podem ser empregados. Por
exemplo, quando o objetivo é produzir uma resina com valores baixos de XS e MI, é
interessante trabalhar com Cats, e no caso de MI alto, Cat; e Cat, podem ser usados.
Outro exemplo é usar Cat, no lugar de Cat; quando é preciso reduzir o consumo de
hidrogénio, enquanto se mantém um valor alto de MI. Finalmente, de modo a satisfazer
0 requerimento de controle rigido das propriedades finais, € necessario levar em
consideracdo as limitagdes impostas pelo processo e principalmente as propriedades dos
catalisadores. Portanto, quando for preciso operar o reator em um largo espaco
operacional, uma estratégia deve ser estabelecida para realizar a troca dos catalisadores
na planta, considerando a estabilidade do processo e a reconfiguracdo da malha de

controle de M.

6.6. Esquema de controle proposto

Para a proposta de um esquema de controle, é considerado que a operagédo €
realizada com a alimentacdo de somente um catalisador por vez (ou seja, ndo € possivel
a alimentacdo de um mistura de catalisadores) e que a troca de catalisador em linha é
possivel. Além da motivacdo mostrada acima, podem existir diferentes razdes para se
realizar a troca como, por exemplo, o decaimento da atividade catalitica e problemas de
sensibilidade a hidrogénio (quando se tem que aumentar muito sua concentracdo para
obter pouca variacdo em MI). Entretanto, este estudo considera somente 0s casos em
que a troca é necessaria para satisfazer os requerimentos das propriedades finais ou
recuperar operabilidade quando da perda de um grau de liberdade causado por restricdo

ativa.

O esquema proposto para a troca dos catalisadores envolve diretamente a
reconfiguracdo da malha de controle de MI. Visto que as cinéticas sdo diferentes, duas
estratégias sao propostas de acordo com o comportamento imposto ao processo e as
mudancas operacionais envolvidas. Vale a pena ressaltar que a temperatura do reator é
uma varidvel importante para estabilidade do processo. Entdo, durante o
desenvolvimento do esquema de reconfiguracdo, somente as alternativas que néo
comprometem seu controle e permitem transi¢ao suave foram consideradas. O esquema

de reconfiguracdo final é uma abordagem baseada em atributos l6gicos, uma vez que
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requer que certas condigcdes sejam atendidas, antes que o novo catalisador seja

alimentado e a campanha seja realizada efetivamente.

6.6.1. Estratégia A

Quando ¢ desejado empregar o catalisador Cats, poder-se-ia sugerir alimentar
este catalisador apenas no instante em que MI atinge sua nova especificagdo ainda
usando o catalisador da campanha anterior (Cat; ou Cat,). Porém, como o controle de
MI tem que ser feito pela manipulacdo da temperatura do reator, poderia haver
problemas com o balan¢o de energia do processo. Entdo, é considerado que Cats é
alimentado assim que a nova campanha é requerida. Com o objetivo de realizar esta
tarefa, o controle da produtividade deve manipular a taxa de alimentacdo de Cats,
enguanto que a corrente de hidrogénio e a alimentacdo do catalisador anterior devem ser
cessadas por meio de um filtro de primeira ordem. Neste ponto, seria possivel reduzir
bruscamente a alimentacdo de hidrogénio, mas isto ndo € considerado para evitar que
MI seja afetado pelas espécies cataliticas ativas de Cat; ou Cat, ainda presentes no

reator durante a transicao.

No inicio da troca, como a concentracdo de hidrogénio € reduzida e as espécies
cataliticas aumentam no reator, espera-se que o MI seja reduzido, o que leva a um
produto fora de especificacdo. Na verdade, a estratégia ideal seria levar o processo a
temperatura de operacdo da nova campanha com Cats. Entretanto, € impossivel definir
antecipadamente qual seria a temperatura correta que garante a qualidade da producéo.
De qualquer maneira, espera-se que a manutencdo de Ml seja tomada pelo controle da

temperatura depois da reconfiguracéo.

6.6.2. Estratégia B

Para os momentos em que Cat; ou Cat, devem ser empregados no lugar de

Cats, a definicdo do caminho de volta ndo é tdo direta. A primeira ideia € levar a
temperatura do reator para o valor nominal de operagdo dos catalisadores ZN. No
entanto, ndo ha grau de liberdade para realizar isto, e mesmo que existisse, poderia
afetar o controle de MI. Para contornar este problema, outra ideia é implementar a troca
do catalisador mantendo as mesmas especificagdes da campanha prévia com Cats, e
enviar as especificacdes da nova campanha posteriormente. Esta estratégia considera
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que 0 novo cenério pode ser mantido na mesma temperatura do mesmo modo; mas, se
for necessario, o set-point da temperatura pode ser também atualizado para seu valor

nominal.

Assim, o controle de MI em torno do valor desejado pode ser reconfigurado, com a
manipulacdo da vazédo de alimentagéo de hidrogénio. Entretanto, se este componente for
apenas alimentado ao reator quando a reconfiguracdo é ativada, pode haver um
transiente significante no controle de MI. A Figura 6.9 ilustra este fato, para uma janela
de 12 horas de operacdo. Neste caso, ha uma mudanca de grade de MI de 7,5 para

15 g-(10 min)™ no instante de 30 horas.
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Figura 6.9 — Exemplo de uma producéo fora de especificacdo durante a troca de
catalisador, devido a quantidade de hidrogénio no reator.

Note que ao alimentar hidrogénio apenas quando o controle é reconfigurado,
um polimero fora de especificacdo € produzir por cerca de 4 horas. Outro fato, que
também pode estar envolvido, é a presenca excessiva de catalisador (Cat; ou Cat2
+ Cat3) durante a transicdo, fazendo com que a quantidade de hidrogénio seja
insuficiente para atenuar este efeito. Como a troca do catalisador é uma tarefa agendada
(isto é, os instantes de troca sdo conhecidos), a solugdo proposta € assegurar que a
mistura reacional ja tenha uma quantidade suficiente de hidrogénio quando é alimentado
Cat; ou Cat2.
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Por exemplo, pode-se assumir que a reconfiguracdo da malha de controle é
realizada somente quando a concentracdo molar de hidrogénio é de 0,01 mol-L™. Neste
sentido, basta aumentar a alimentacdo de hidrogénio continuamente até que seja
observado tal valor de concentracdo na saida do reator. Para completar esta estratégia, o
controle da produtividade é responsavel pela alimentacdo do catalisador da nova
campanha, enquanto que a alimentagdo de Cats tem que ser fechada e o controle de Ml
deve corrigir o valor da vazdo de alimentacdo de hidrogénio para fornecer o Ml

desejado.

A Figura 6.10 mostra uma simples representacdo das duas estratégias
envolvidas no esquema proposto. Por exemplo, a troca de Cat; por Cat;, de modo a

prover valores altos de MI, tem que ser realizada por meio da estratégia B.

A

N\

Figura 6.10 - Representacdo simplificada do esquema de troca de catalisador.

Ambas as estratégias foram implementadas com o objetivo de realizar
automaticamente a lista de producédo. Esta lista deve informar as propriedades finais
desejadas para a resina e 0s instantes nos quais as mudancas necessarias devem ser
feitas no processo e no sistema de controle. Esta informacdo constitui uma série
temporal de especificacbes requeridas (SP,) para um dado catalisador disponivel ou
apropriado (Cat;,,, onde j =1, 2, 3). A Tabela 6.10 mostra um exemplo de como a lista

de producéo pode ser escrita.

Quando uma lista esté disponivel, uma etapa de verificacdo € realizada para ver
se o catalisador atual corresponde ao planejado. Se a resposta for positiva, a campanha €
continuada até o proximo instante de amostragem do controle supervisorio. Contudo, a
mudanca de algumas especificacdes operacionais e do polimero pode ser feita. Se o
catalisador ndo é o indicado na lista de producdo, entdo as orientacdes das estratégias A

e B devem ser levadas em conta para implementar o catalisador correto para a nova
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campanha, nas condicGes operacionais esperadas. Como explicado, esta tarefa depende
do tipo de catalisadores envolvidos na troca.

Tabela 6.10 — Exemplo de uma lista de producéo.

Instante (t,) to t to e th
Catalisador (Cat;,,) | Catyo | Catzy | Catpp | --- | Catyp
Propriedade finais (SPy)

XS [Y%p/p] 34 { 05 | 50 |...| 31
MI [g-(10min)Y] | 75 | 75 | 180 | ... | 150

A Figura 6.11 mostra um diagrama que permite entender melhor como as
tarefas de verificacdo da condicdo atual do processo e de reconfiguragdo da malha de

controle sdo realizadas.

6.7. Testes de troca de catalisadores

Nesta segunda secdo de testes, quatro cenarios operacionais sdo considerados
com mudancas de grades e da taxa de producdo. A troca do catalisador foi simulada
como indicado por uma lista para obter um polimero de qualidade proxima as
especificacbes. Os valores desejados foram enviados para a camada de controle
supervisoério a partir do instante de 10 horas de operacdo e implementados por meio de
um filtro de primeira ordem dado pela Equagdo 6.51. Quando um catalisador deve ser
retirado do reator, este filtro também pode ser usado para fechar as respectiva corrente

de alimentacéo.

Ve =a- Y +(1-a) Y 6.51

Na Equagdo 6.51, y;* representa a implementagdo do set-point das varidveis

set
new

de saida no tempo k e y> sd0 0s novos set-points que devem ser enviados para 0s

controladores. O parametro a € o tinico que deve ser ajustado. No entanto, a maior parte
das simulacdes empregou um valor de 0,95. Nos casos em que importantes desvios
foram observados nas propriedades finais controladas, optou-se por um valor mais

conservador de 0,99.
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reconfiguracdo de controle de
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a especificacdo de produto para
SP

n-

A\ 4

Figura 6.11 - Diagrama do esquema de troca de catalisador em linha.

6.7.1. Cat; — Cats

A motivacgdo para esta troca é a manutencao da producao de polipropileno com
alta massa molar (baixo MI), enquanto se aumenta a rigidez (baixo XS) do material. A
implementacdo desta troca exige que a estratégia A seja considerada, com a
reconfiguracdo da malha de controle de MI para manipular o set-point da temperatura
do reator. O valor final desta propriedade deve ser mantido fixo em 7,5 g-(10 min)™?, ao
passo que XS é reduzido de 3,0 para 0,5%p/p.
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Pode ser visto na Figura 6.12 que a troca do catalisador foi implementada no
instante de 10 horas de operacdo e que o tempo envolvido foi de aproximadamente
1hora. Ao passo em que mg, foi reduzido, mg, foi aumentado com o filtro de
primeira ordem, cujo parametro o foi igual a 0,95. O controle continuo da

produtividade, com leve decréscimo durante a transicdo, foi possivel por meio da

manipulagéo da alimentacéo de ambas os catalisadores em cada campanha.
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Figura 6.12 — Resposta dinamica da troca de catalisadores no teste Cat;-Cats:
manipulacdo da alimentacéo dos catalisadores e manutencdo da produtividade.

Em relacdo a resposta de XS, a Figura 6.13 mostra que a mudanca em seu valor
desejado foi realizada satisfatoriamente, alcanca a proximidade do valor final em cerca
de 2 horas de operacdo sem a ocorréncia de desvio estacionario. Apos a troca, a vazado
de alimentacdo do cocatalisador TEA permaneceu préxima a unidade como esperado.
Ambos os resultados sdo devidos ao fato de que Cats é usado e a malha de controle Ml

reconfigurada.

O indice de fluidez também apresenta um comportamento dinamico aceitavel
(Figura 6.14). Na verdade, o controle desta propriedade é um problema regulador, visto
que seu valor desejado é constante. Pode ser visto que houve desvios significantes
somente em um intervalo menor que 3 horas de operacdo, sendo que o desvio maximo é
da ordem de 25%, como resultado do periodo de transicdo. Possivelmente, este efeito

foi causado pelo excesso de espécies cataliticas no meio.
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Figura 6.13 - Desempenho da estratégia de controle para mudanca de grade de XS com

a manipulagdo de m..,/ M., durante a troca Cat;-Cats.
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Figura 6.14 —Resposta dindmica do indice de fluidez, durante a troca Cat;-Cats.

O controle de MI em cada campanha foi feito pela manipulacéo da alimentacéo
de hidrogénio e do set-point da temperatura do reator (Figura 6.15). Uma vez que o

sistema de controle é notificado, a vazdo m, foi continuamente reduzida e a
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temperatura do reator aumentada para cerca de 350 K para que a atividade fornecesse 0
indice de fluidez desejado.
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Figura 6.15 — Manipulagdo da alimentacdo de hidrogénio e da temperatura do reator.

De modo a observar a presenca de outros efeitos dindmicos, foi também
considerado que MI deve ser reduzido para 5,0 g-(10 min)™. Neste caso, a resposta
apresentada pela Figura 6.16 foi obtida. Note que o controle de MI foi possivel apos a

troca de catalisador e a temperatura operacional foi reduzida em aproximadamente 2 K.
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Figura 6.16 — Desempenho de controle quando € desejado reduzir M1 e a manipulacéo
da temperatura do reator, durante a troca Cat;-Cats.
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6.7.2. Cat; — Caty

Neste exemplo, é requerido aumentar o indice de fluidez além do valor viavel
dado por Cat; e manter constante a fracdo de extraiveis em xileno, tendo como meta o
baixo consumo de hidrogénio. A reconfiguracdo de controle é implementada por meio
da estratégia B, que indica que MI é controlado pela alimentacdo de hidrogénio.
Especificamente, a lista de producdo requer uma mudanga de grade de 7,5 para o valor
de 15 g-(10 min)™, ao passo que XS é mantida constante em 5,0 %p/p e temperatura do
reator em 348,4 K.

Neste caso, a troca dos catalisadores em linha foi também possivel e a
respostada do controle da produtividade apresentou um pequeno desvio durante a
transicdo (Figura 6.17), que ndo comprometeu o desempenho final. Observe que a troca
demorou cerca de 10 horas para ser realizada. Este tempo de transicdo é dado pelo
ajuste do parametro o do filtro, que foi igual a 0,99 nesta simulagdo. No caso de querer

reduzir este tempo, efeitos significativos podem surgir sobre a produtividade e MI.
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Figura 6.17 — Manutencéo da produtividade durante a troca Cats-Cat, e a respectiva
manipulacdo da alimentacéo de catalisadores.

Em relacdo a esta propriedade final, a resposta obtida apresenta uma reducgéo
brusca e curta quando a troca do catalisador ¢ iniciada (Figura 6.18). Como dito antes,
possivelmente isto é devido ao excesso de espécies cataliticas no reator. Entretanto, tdo
logo a corrente de hidrogénio é aumentada, o controle é capaz de seguir a trajetdria

desejada.
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Figura 6.18 — Resposta dinamica do indice de fluidez para mudanca de grade e a
manipulacédo da alimentacéo de hidrogénio no teste Cats-Cat,.

Do mesmo modo, a estratégia de controle permitiu manter constante XS
conforme mostrado na Figura 6.19, ainda que tenha um desvio méximo de 6,7 %p/p

durante o periodo de transi¢do. Ap0s a troca, a razao Mg,/ M.z € mantida proxima a

unidade, uma vez que XS corresponde a condi¢do nominal de Cat,.
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Figura 6.19 — Desempenho do esquema de controle na manutencdo de XS constante,
durante a troca Cats-Cat, e a manipulacdo dos cocatalisadores.

6.7.3. Cat; — Cat, — Cat;

Este terceiro exemplo mostra um caso hipotético que poderia ser representativo

do processo de producdo de uma resina para a confec¢do de copos de PP, cujo objetivo

132



principal é obter cadeias com tamanho moderado. Isto implica em que o peso molecular
deve ser controlado para assegurar processamento posterior da resina. Na simulacéo, foi
requerido que MI fosse mantido constante em 7,5g-(10 min)* e que XS fosse
modificada de acordo com a especificacdo nominal de cada catalisador das trés

campanhas.

Note que a primeira troca de catalisador pode ser justificada pelo fato de se
utilizar um catalisador menos custoso para produzir o mesmo polimero. Na préatica
industrial, isto implicaria em assumir que valores maiores de PD sdo aceitaveis. A
segunda é motivada nos casos em que se deseja empregar menor quantidade de
catalisador para melhorar a economia do processo. A mudanga de Cat; — Cat, deve ser
realizada conforme a estratégia B para a reconfiguracdo do controlador. No entanto, a
segunda troca ndo necessita de nenhuma das estratégias, ja que ambos os catalisadores
envolvidos fazem uso da mesma configuracdo de controle. Na verdade, a taxa de troca
dos catalisadores é a variavel mais provavel a afetar a manutencao das especificacdes

desejadas.

A troca dos catalisadores ao longo das trés campanhas foi implementada como
visto na Figura 6.20, considerando que a alimentacdo dos mesmos foi realizada pelo
controle da produtividade. Ambas as propriedades finais foram alcancadas de acordo
com a Figura 6.21. Contudo, a resposta de Ml exibe desvios importantes em relacdo ao
valor desejado durante a transi¢cdo. O desvio mais significativo ocorre quando a troca
Cat, — Cat, é feita, visto que a quantidade de hidrogénio no reator ndo € bastante. Neste

sentido, a vazdo de alimentagdo m, é aumentada com a consequente reducéo do desvio
da resposta de MI. Por exemplo, esta propriedade alcanca a proximidade de 10% do
valor final ap0s cerca de 5 horas.

Em relacdo as variaveis manipuladas, pode ser visto que as agdes de controle

sdo suaves (Figura 6.22). Especificamente, o pico inicial observado na vazdo m, ¢é

devido a requerimento da quantidade minima de hidrogénio no reator. Neste exemplo,
foi suficiente impor que esta deveria ser maior que 0,60 Kg antes que o catalisador Cat;

fosse alimentado. Comparando com a resposta dada na Figura 6.9, note que este

requerimento permitiu que o desvio fosse reduzido. Além disso, a razdo M.,/ My, foi

manipulada em torno da unidade, o que garantiu um bom desempenho de controle de
XS.
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Figura 6.20 — Série de troca de catalisadores para a manutencdo da produtividade
constante quando o teste Cat; —Cat,- Cat; é realizado.
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Figura 6.21 — Controle de MI e XS durante o teste Cat; —Cat,- Cat;.
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Figura 6.22 — Manipulacédo das taxas de alimentacdo de hidrogénio e cocatalisadores
durante a troca Cat; —Cat,- Cat;.

6.7.4. Aumento da taxa de producdo em + 25%

Quando for necessario aumentar a taxa de producdo, o unico grau de liberdade
disponivel ¢é a vazdo de alimentacdo de propeno fresco. Neste exemplo, supfe-se que

aumentar m,, em 25% ¢é suficiente para atender a demanda do mercado. Caso a

operacdo seja realizada com o catalisador Cat;, ndo € possivel alcancar altos valores de
MI. Por exemplo, se se deseja um valor de 20 g-(10 min)™, a restric&o operacional sobre

a vazdo m,, se torna ativa, visto que uma maior quantidade de propeno tem que ser

processada. Como néo € possivel obter a qualidade desejada, a producéo fica totalmente

fora de especificagéo.

Neste caso, note que o reator que ndo tem graus de liberdade para recuperar sua
operabilidade. Na verdade, a Unica alternativa vidvel é considerar possivel a troca de
catalisador em linha. A escolha direta € operar com Cat,, desde que este catalisador
necessita de menor quantidade de hidrogénio para manter o mesmo valor de MI. Poder-
se-ia pensar em utilizar Cats, mas a valor requerido de MI esta além do valor viavel com
este catalisador. Considerando suficiente a troca Cat; — Cat,, ndo € preciso realizar
reconfiguracdo de controle, mas somente a troca para lidar com o aumento da taxa de
producdo e evitar a restricao ativa sobre a alimentacdo de hidrogénio.
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Como pode ser visto na Figura 6.23, os resultados para esta troca representam
uma maneira para recuperar a operabilidade e produzir uma resina proxima a qualidade
requerida, quando a vazdo de alimentacio de propeno é de 2,5-10* Kg-h™. Nas

primeiras 10 horas de operagdo, m, € uma restricdo ativa e, portanto, causa um

importante desvio estacionario em MI. Contudo, apos a troca do catalisador para Cat,, 0
requerimento se torna possivel, visto que uma quantidade menor de hidrogénio é
suficiente para controlar o tamanho das cadeias de polimero. A sobre-elevacdo inicial na
resposta de MI é de cerca de 20% e provavelmente é causada pela grande quantidade de

hidrogénio gque ainda esta no reator desde a campanha anterior com Cat;.
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Figura 6.23 — Restauracao do controle do indice de fluidez devido a restri¢do
operacional na taxa de alimentacdo de hidrogénio por meio da troca Cat;-Cats.

As acoes de controle sobre as vazoes m,, e de alimentagéo de catalisador sdo

exibidas na Figura 6.24. Tdo logo a troca € iniciada, m, e reduzido de 3,5 para

aproximadamente 1,75 Kg-h™. Isto implica que ainda ha espaco operacional para
aumentar ainda mais a producdo de polimero ou o valor de MI. No entanto, como a
alimentacdo de Cat, é aumentada até 8,9 mol-h™, de modo a manter o controle da
produtividade, a restricdo superior sobre esta vazdo pode ser alcancada, se a mesma

existir na prética.
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Em relacdo a resposta de XS, o desempenho de controle também é satisfatorio
(Figura 6.25). Porém, como o set-point € mantido constante, ha a presencga de sobre-
elevacdo em torno de 25% de sua referéncia. Isto pode ser devido a dois eventos
simultaneos: (1) a reducéo inicial da extensdo da reacdo de propagacdo, como é sugerida
pela razdo Kk o/k,1 = 0,7143 a 343.15 K e (2) e 0 aumento de XSg de 3,10 para 4,80, que

sdo valores inerentes de cada catalisador.
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Figura 6.24 - Manipulages sobre a alimentacdo de hidrogénio e catalisadores quando a
taxa de producdo é aumentada.
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Figura 6.25 — Controle de XS quando a taxa de producdo é aumentada
e o catalisador Cat; é trocado por Cat,.
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A partir da primeira hipotese, a massa de polimero dentro do reator é
levemente reduzida e o balanco dindmico de XS é afetado, produzindo uma resina
menos rigida no inicio da troca. Ao mesmo tempo, como a extensdo da reacdo de
propagacdo tem que ser aproximadamente a mesma para manter a produtividade, a
vazdo de alimentacdo de catalisador é aumentada e XS é mantida como mostrado. Com
relagcdo ao segundo evento, pode-se lembrar de que a propriedade XSg dos catalisadores
é o valor nominal quando a razdo massica TEA/PEEB ¢€ igual a unidade. Quando a troca
é realizada, esta razdo dentro do reator esta proxima deste valor, o que faz com que XS
tenda ao valor dado por XSg de Cat,. Neste sentido, o controle desta qualidade reduz a

vazao m.,, com o objetivo de reduzir TEA/PEEB e manter XS constante.

6.8. Comentarios finais

Teoricamente, quaisquer das propriedades poderiam ser alcancadas ao se
modificar as condicdes operacionais (isto é, empregar quantidades diferentes de
catalisador e mudar a temperatura do reator). No entanto, como mostrado aqui,
dependendo de qual catalisador € utilizado no processo, algumas das propriedades finais
podem ndo ser satisfatoriamente alcancadas. Neste caso, a troca em linha do mesmo por
outro mais adequado € justificada para realizar uma lista de producdo, com larga

variabilidade de especificacOes, para atender a demanda do mercado.

A este respeito, esta pesquisa propds um esquema de controle baseado na troca
de catalisador em linha. Isto permitiu alcancar satisfatoriamente as diferentes
especificacbes de qualidade, evitando a producdo fora de especificacdo. Como 0s
catalisadores diferem quanto a sensibilidade ao hidrogénio, o esquema também
apresentou duas estratégias para a reconfiguragdo da malha de controle do indice de
fluidez. Vale notar a consideracdo de se manejar a quantidade de hidrogénio no reator
para reduzir o desvio no indice de fluidez, ja que pode ser vista como uma agéo de start-

up do reator para operar com os catalisadores ZN.

Os testes preliminares indicaram as condigdes operacionais mais adequadas
para cada um dos catalisadores e também revelaram importantes limitagdes sobre a
operacdo do processo. Por exemplo, € interessante operar com Cat; ou Cat, para obter
um polimero com rigidez baixa a moderada e Cat; é adequado para produzir somente
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polimeros de alta massa molecular. Isto permite selecionar os catalisadores mais

adequados para compor a lista de produgéo.

Considerando a troca do catalisador em linha, os resultados mostraram que a
estabilidade do reator pode ser mantida, mesmo durante os periodos de transicao. Isto é
principalmente devido ao controle continuo da temperatura do reator e da
produtividade. Especificamente, quando MI deve ser mantido constante, houve desvios
dindmicos significativos em relagcdo ao valor desejado. No entanto, este problema pode
ser reduzido se (1) uma quantidade suficiente de hidrogénio estd presente no reator
quando um catalisador ZN deve ser usado; (2) Cat; é substituido por Cat, somente
quando é interessante aumentar substancialmente MI; e (3) e, do mesmo modo é

considerada a troca de Cat, por Cat; quando MI tem que ser reduzido.
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/. Conclusoes e Sugestoes

Este capitulo apresenta algumas conclusdes gerais sobre o tema de
controle de processos com esquemas de reconfiguracao, as contribuicdes

mais relevantes deste trabalho e algumas sugestfes para trabalhos futuros.

7.1. Conclusdes e contribuicbes

A eficiéncia dos processos quimicos é um assunto de estudo bastante discutido
na Engenharia Quimica. Contudo, isto é percebido mais fortemente atualmente quando
se trata do controle, j& que 0 mesmo pode garantir a competitividade no mercado,
reduzir custos operacionais e atender as restricbes ambientais. Devido as caracteristicas
intrinsecas desses processos (como a ndo linearidade, o elevado grau de acoplamento
das variaveis e a dinamica das perturbacdes), pode ser necessario implementar sistemas

de controle complexos para manutencdo da operabilidade continua da planta.

A operabilidade pode ser afetada pela mudanca dos cendrios de qualidade de
produto, da possibilidade de falhas e pela busca da manutencdo do ponto 6timo. Para
minimizar os efeitos sobre esse importante fator, na literatura séo encontradas diversas
alternativas de controle avancado. Contudo, a configuracdo de controle selecionada
geralmente é dependente da condicdo nominal considerada. Neste caso, como 0
desempenho global do processo pode ser comprometido, a contribuicdo deste trabalho

foi a consideracédo de esquemas de reconfiguracdo do sistema de controle.

A contribuicdo desta proposta se faz ao considerar conjuntamente as
abordagens projeto de estruturas de controle com a ideia de reconfiguracdo de controle.
Desse modo, estabeleceu-se uma filosofia de controle pautada na modificagcdo do
sistema de controle ou por meio da adaptacdo de seus parametros ou da reestruturagdo

das malhas de controle. De modo geral, buscou-se determinar diretrizes para facilitacdo
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da aplicagdo pratica, envolvendo alteracbes minimas e limitadas apenas as variaveis
cujo controle pode ser prejudicado ao longo das condicdes operacionais. As diretrizes
apresentadas foram aplicadas a dois sistemas da Engenharia Quimica, cuja validagédo
dos esquemas de reconfiguracdo propostos foi realizada por meio de simulacdes

dinamicas.

No primeiro exemplo, constituido por uma coluna de destilagdo binaria, a
selecdo das melhores variaveis controladas foi feita por meio da técnica de controle
otimizante e o controle do processo realizado com o sistema MPC/TC, que foi capaz de
realizar as etapas de monitoramento, controle e reconfiguragdo (com o recélculo de set-
point para a composi¢cdo de fundo da coluna sempre que esta atinge sua capacidade
méaxima de processamento). Comparado a outras solucdes de controle avaliadas, o
sistema MPC/TC permitiu obter resultados mais satisfatérios. Contudo, a abordagem
atual para este exemplo ainda ndo atende outros casos mais complexos, uma vez que a

estrutura de controle permanece inalterada, tendo apenas seus set-points reconfigurados.

O segundo caso de estudo considerou um reator de polimerizagdo com o uso de
trés catalisadores. Para este sistema, foram desenvolvidos a modelagem matematica
(envolvendo os balangos de massa e energia e a técnica de momentos) com predicdes de
propriedades finais e o projeto de sistema de controle baseado em reconfiguracao.
Foram apresentadas duas configurac6es de controle de acordo com o tipo de catalisador
empregado, ja que os mesmos diferem quanto a sensibilidade ao hidrogénio. Quando é
necessario alargar as especificacdes, a troca dos catalisadores em linha é justificada e,
consequentemente, a reconfiguracdo de controle também. Os resultados mostraram que
foi possivel alcangar satisfatoriamente as diferentes especificagdes de qualidade e que
existem condig¢Oes operacionais mais adequadas para cada um dos catalisadores. Neste
caso, a troca de catalisadores também representa uma alternativa para a manutengéo da
estabilidade do reator, uma vez que, ao se aumentar a taxa de producdo, o limite
operacional de temperatura pode ser evitado. Além disso, este exemplo também
permitiu obter as contribuigdes secundarias desta tese, na medida em que ndo ha

disponiveis informagdes na literatura sobre o tratamento deste tipo de problema.

De modo geral, destacou-se a necessidade de reconfiguracdo e foram
apresentadas diretrizes que permitem estabelecer as etapas do projeto de controle com
esquema de reconfiguragdo. De modo a obter uma metodologia, no entanto, sdo

necessarias novas pesquisas para tratar o problema sistematicamente.
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7.2. Pesquisas futuras

Ainda que tenha sido despendido um significativo esforgo neste trabalho,
existem questfes ndo exploradas. Além disso, ambos os sistemas estudados permitiram
também observar uma importante limitacdo desta tese. Embora a natureza combinatorial
da busca do conjunto de varidveis otimizantes possa ser contornada com metodologias
da literatura (por exemplo, com o método local exato e busca Branch and bound), ainda
resta a questao de como estabelecer a melhor trajetoria entre as diferentes configurac6es
de controle para realizar a tarefa de reconfiguracdo do sistema de controle em linha. Na
pratica, é facil identificar quando é necessario reconfigurar para atender o critério de
manutencdo da operabilidade. No entanto, € menos 6bvio quando e como proceder essas

modificacdes estruturais e/ou paramétricas.

Um possivel tratamento para este problema seria a consideracdo de regides
operacionais como um conjunto (cluster) que compartilha as mesmas propriedades
estruturais. Neste caso, em vez de se reconfigurar em fungdo de uma determinada
condicdo operacional, pode-se pensar em reconfigurar de acordo com as necessidades
estruturais do problema. A definicdo do ponto de operacdo pode ser dada pela camada
de controle supervisorio a partir da programacdo da producdo ou da otimizacdo em
tempo real ou do recélculo de set-points.

Para esses problemas de otimizacdo, uma importante limitacdo da solucédo
proposta nesta tese surge quando as perturbagdes, que entram no processo, ndo podem
ser medidas. Isto implica que algumas ferramentas inferenciais devem ser levadas em
conta na etapa de projeto de controle de alguns processos. Uma solucdo a ser

considerada é empregar técnicas de estimagdo como a reconciliacdo de dados.

Outro ponto de pesquisa refere-se ao reator de polimerizacdo, ja que €
interessante estender o problema a outros casos, por exemplo, com o reciclo do gas nao
reagido ou com o emprego de uma série de reatores. Igualmente, para minimizar o
tempo de transicdo, pode ser feita uma otimizacdo para determinar qual a melhor lista
de producdo a ser enviada para o sistema de controle. Neste caso, possivelmente dentro
de um problema MINLP, a sequéncia temporal dos tipos de catalisadores (juntamente
com as trajetorias para a alimentacdo de hidrogénio e dos valores desejados de
temperatura do reator) poderia ser encontrada no intuito de minimizar a producéo fora

de especificagéo.

143






8. Referéncias Bibliograficas

ALI, M. A., BETLEM, B., ROFFEL, G. WEICKERT, 2006, “Isothermal liquid
propylene polymerization with a highly active Ziegler-Natta catalyst in a fully-
filled batch reactor”, AIChE Journal, v. 52, 1866.

ALSTAD, V., SKOGESTAD, S., 2007. “Null space method for selecting optimal
measurement combinations as controlled wvariables”. Industrial and

Engineering Chemistry Research, v. 46, 846-853.

ALSTAD, V., SKOGESTAD, S., HORI, E. S., 2009, “Optimal measurement
combinations as controlled variables”. Journal of Process Control, v. 19, n. 1,
pp. 138-148.

ANDRADE, G. V. N., 2008, Projeto de Estrutura de Controle de uma Planta de
Producdo de Etanol. Dissertacdo de mestrado, COPPE/UFRJ, Rio de Janeiro,
RJ, Brasil.

ANTELO, L. T., OTERO-MURAS, 1., BANGA, J. R., ALONSO, A. A., 2007, “A
systematic approach to plant-wide control based on thermodynamics”.

Computers and Chemical Engineering, v. 31, n.5-6, pp. 677-691.

ARAUJO, A. C. B., 2007, Studies on Plantwide Control. PhD thesis, The Norwegian
University of Science and Technology, Trondheim, Norway.

ASKE, E. M. B.; SKOGESTAD, S.; STRAND, S., 2007, “Throughput maximization by
improved bottleneck control”. In: 8" International Symposium on Dynamics

and Control of Process Systems (DYCOPS), Cancun, Mexico.

ASTEASUAIN, M., BANDONI, A., SARMORIA, C., BRANDOLIN, A., 2006,

145



“Simultaneous process and control system design for grade transition in styrene
polymerization”. Chemical Engineering Science, v. 61, n. 10, pp. 3362-3378.

ASTROM, K. J., WITTENMARK, B., 1997, Computer-controlled Systems: Theory and
Design. 3 ed. New York, Prentice Hall.

BENITEZ-PEREZ, H., CARDENAS-FLORES, F., GARCIA-NOCETT]I, F., 2007, “An
implementation of reconfigurable network control based upon automata
proposal for three conveyor belt case study”. International Journal of

Computers, Communications and Control, v. 2, n. 4, pp. 314-327.

BENOSMAN, M., 2010, “Review Article: a survey of some recent results on nonlinear

fault tolerant control”. Mathematical Problems in Engineering, pp. 1-25.

BLANKE, M., KINNAERT, M., LUNZE, J. STAROSWIECKI, M., 2006, Diagnosis
and Fault-Tolerant Control, 2 ed., Springer-Verlag: Heidelberg.

BOUSSAID, B., AUBRUN, C., ABDELKRIM N., BEN GAYED, M., 2011,
“Performance evaluation based fault tolerant control with actuator saturation
avoidance”. International Journal of Applied Mathematics and Computer
Science, v. 21, n. 3, pp. 457-466.

BRENNAN, R. W., VRBA, P., TICHY, P. et al., 2008, “Developments in dynamic and
intelligent reconfiguration of industrial automation”. Computers in Industry, v.
59, pp. 533-547.

BUCKLEY, P. S., 1964, Techniques of process control. New York, John Wiley and

Sons.

CAO, Y., 2003. “Self-optimizing control structure selection via differentiation”. In:
Proceedings of the European Control Conference, pp. 445-453.

CAO, Y., KARIWALA, V., 2008, “Bidirectional Branch and Bound for Controlled
Variable Selection Part I: Principles and minimum singular value criterion”.

Computers and Chemical Engineering, v. 32, n. 10, pp. 2306-2319.

CHEONG, S. Y., SAFONOV, M. G., 2008, “Bumpless transfer for adaptive switching

146



controls”. In: Preprints of the 17" IFAC World Congress, Seoul, South Korea.

CHO, H. S, CHUNG, J. S., LEE, W. Y., 2000, “Control of molecular weight
distribution for polyethylene catalyzed over Ziegler—Natta/Metallocene hybrid
and mixed catalysts”, Journal of Molecular Catalysis A: Chemical, v. 159,
n. 2, pp. 203-213.

CHUM, P. S., SWOGGER, K. W., 2008, “Olefin polymer technologies - History and
recent progress at the Dow Chemical Company”, Progress in Polymer science,
v. 33, pp. 797-819.

CHYLLA, R. W., HAASE, D. R., 1993, “Temperature control of semibatch
polymerization reactor”. Computers and Chemical Engineering, v. 17, n. 3, pp.
257-264.

CORRADINI, M. L., ORLANDO, G., 2002, “A switching controller for the output
feedback of uncertain intervals via sliding modes”. IEEE Transactions on
Automatic Control, v. 47, n. 12, pp. 2101-2107.

DARBY, M. L., NIKOLAOU, M., JONES, J., NICHOLSON, D., 2011, “RTO: An
overview and assessment of current practice”. Journal of Process Control, v.
21, pp. 874-884.

DARBY, M. L.; NIKOLAOU, M., 2012, “MPC: Current practice and challenges”.
Control Engineering Practice, v. 20, n. 4, pp. 328-342.

DOWNS, J. J.,, SKOGESTAD, S., 2011, “An industrial and academic perspective on

plantwide control”, Annual Reviews in Control, n. 35, pp. 99-110.

DOWNS, J. J., VOGEL, E. F., 1993, “A plant-wide industrial process control problem”.
Computers and Chemical Engineering, v. 17, pp. 245-255.

DUNNL, R. F., EL-HALWAGI, M. M., 2003, “Process integration technology review:
background and applications in the chemical process industry”. Journal of

Chemical Technology and Biotechnology, v. 78, pp. 1011-1021.

EICK, R. S., 2003, A reconfiguration scheme for flight control adaptation to fixed-

147


http://www.nt.ntnu.no/users/skoge/publications/2011/downs_skogestad_journal
http://www.nt.ntnu.no/users/skoge/publications/2011/downs_skogestad_journal

position actuator failures. Master thesis, University of Florida, USA.

EMBIRUCU, M., LIMA, E. L., PINTO, J. C., 1996, “A survey of advanced control of

polymerization reactors”. Polymer Engineering and Science, v. 36, pp. 433

ENGELL, S., 2007, “Feedback control for optimal process operation”. Journal
ofProcess Control, v. 17, n. 3, pp. 203-219.

ETERNGO, J. S., WEISS, J. L., LOOZE, D. P., Willsky, A. S., 1985, “Design issues for
fault tolerant-restructurable aircraft control”. In: Proceedings of the 24th IEEE

conference on decision and control, pp. 900-905, Florida, USA.

FEITAL, T. S., 2011, Monitoramento da Condic¢éo de Processos Quimicos Industriais.
Tese de Doutorado, COPPE/UFRJ, Rio de Janeiro, RJ, Brasil.

FORBES, J. F., MARLIN, T. E., 1996, “Design cost: A systematic approach to
technology selection for model-based real-time optimization systems”.

Computers and Chemical Engineering, v. 20, n. 6-7, pp. 717-734.

FOSS, A. S., 1973, “Critique of chemical process control theory”. AIChE Journal,
v. 19, p. 209-214.

FOSS, B. A., JOHANSEN, T. A., SORENSEN, V. A., 1995, “Nonlinear predictive
control using local models, applied to a batch fermentation process”. Control

Engineering Practice, v. 3, pp. 389-396.

FREITAS, K. F., 2009, Ferramentas Estatisticas para Monitoramento de Modelos
Interfaciais. Dissertagdo de mestrado, COPPE/UFRJ, Rio de Janeiro, RJ,

Brasil.

GARDUNO-RAMIREZ, R., LEE, K. Y., 2007, “Fuzzy gain-scheduling PID +
decoupling control for power plant wide-range operation”. In: Preprints of the
International Conference on Intelligent Systems Applications to Power Systems
(ISAP), Kaohsiung, Taiwan.

GOMES, M. V. C., 2007, Otimizacdo Sequencial por Aproximacdes - Uma Aplicacao
em Tempo Real Para o Refino de Petrdleo. Tese de Doutorado, COPPE/UFRJ,

148



Rio de Janeiro, RJ, Brasil.

GONCALVES, J. D. P., 2009, Reconfigurable Flight Control using Model Predictive

Control. Master thesis, Technical University of Lisbon, Portugal.

GONZALEZ, A. H., ODLOAK, D., 2009, “A stable MPC with zone control”. Journal
of Process Control, v. 19, n. 1, pp. 110-122.

GRANCHAROVA, A., JOHANSEN, T., KOCIJAN, J., 2004, “Explicit model
predictive control of gas-liquid separation plant via orthogonal search tree

partitioning”. Computers and Chemical Engineering, v. 28, pp. 2481-2491.

HALVORSEN, L. J., SKOGESTAD, S., MORUD, J. C., ALSTAD, V., 2003, “Optimal
selection of controlled variables”. Industrial and Engineering Chemistry
Research, v. 42, n. 14, pp. 3273-3284.

HOVD, M., 2007, “Improved target calculation for model predictive control”.
Modeling, Identification and Control, v. 28, n. 2, pp. 81-86.

HU, W, UMAR, L. M., XIAO, G., KARIWALA, V., 2012, “Local self-optimizing
control of constrained processes”. Journal of Process Control, v. 22, pp. 488-
493.

JACOBSEN, M. G., 2011, ldentifying active constraint regions for optimal operation of
process plants - with application to LNG and distillation processes. PhD thesis,

The Norwegian University of Science and Technology, Trondheim, Norway.

JACOBSEN, M. G., SKOGESTAD, S., 2011, “Active Constraint Regions for Optimal
Operation of Chemical Processes”. Industrial and Engineering Chemistry
Research, v. 50, n. 19, pp. 11226-11236.

JAGTAP, R., KAISTHA, N., SKOGESTAD, S., 2011, “Plantwide Control for
Economic Operation of a Recycle Process with Side Reaction”. Industrial and

Engineering Chemistry Research, v. 50, n. 14, pp. 8571-8584.

JENSEN, L. D., 1997, “Need for dynamic configuration and other augmentation of

distributed control systems for improved alarm management”. In: IEE

149



Colloquium on Stemming the Alarm Flood, London, UK.

KADAM, J. V., MARQUARDT, W., SRINIVASAN, B., BONVIN, D., 2007, “Optimal
grade transition in industrial polymerization processes via NCO tracking”.

AIChE Journal, v. 53, n. 3, pp. 627-639.

KAMRANI, A. K.; PARSAEIL H. R.; CHAUDHRY, M. A., 1993, “A survey of design
methods for manufacturing cells”. Computers and Industrial Engineering,
V. 25, n. 1-4, pp. 487-490.

KARIWALA, V., CAO, Y., 2009, “Bidirectional branch and bound for controlled
variable selection. Part Il: Exact local method for self-optimizing control.”
Computers and Chemical Engineering, v. 33, n. 8, pp. 1402-1412.

KARIWALA, V., CAO, Y., 2010, “Bidirectional Branch and Bound for Controlled
Variable Selection Part III: Local Average Loss Minimization”. IEEE

Transactions on Industrial Informatics, v. 6, n. 1, pp. 54-61.

KARIWALA, V., CAO, Y., JANARDHANAN, S., 2008, “Local self-optimizing
control with average loss minimization”. Industrial and Engineering Chemistry
Research, v. 47, n. 4, pp. 1150-1158.

KASSIDAS, A., PATRY, J., Marlin, T., 2000, “Integrating process and controller
models for the design of self-optimizing control”. Computers and Chemical
Engineering, v. 24, n. 12, pp. 2589-2602.

KASSMANN, D. E., BADGWELL, T. A., HAWKINS, R. B., 2000, “Robust Steady-
State Target Calculation for Model Predictive Control”. AIChE Journal, v. 46,
pp. 1007-1024.

KIPARISSIDES, C., 1996, “Polymerization reactor modeling: a review of recent
developments and future directions”, Chemical Engineering Science, v. 51,
n. 10, pp. 1637-1659.

KOBI, A.; NOWAKOWSKI, S.; RAGOT, J., 1994, “Fault detection-isolation and
control reconfiguration”. Mathematics and Computer in Simulation, v. 37, pp.
111-117.

150



KONSTANTOPOULOS, 1. K, ANTSAKLIS, P. J., 1999, “An optmization approach to
control reconfiguration”. Dynamics and Control, v. 9, n. 3, pp. 255-270.

KOOKOS, I. K., PERKINS, J. D., 2002, “Regulatory control structure selection of
linear systems”. Computers and Chemical Engineering, v. 26, n. 6, pp. 875-
887.

KORDON, A., DHURJATI, P., FUENTES, Y. O., OGUNNAIKE, B., 1999, “An
intelligent parallel control system structure for plants with multiple operating

regimes”. Journal of Process Control, v. 9, pp. 453-460.

KOUMBOULIS, F. N.; KING, R. E.; STATHAKIB, A., 2007, “Logic-based switching
controllers — A stepwise safe switching approach”. Information Sciences,
v.177,n. 13, pp. 2736-2755.

KULKARNI, S., RAMADGE, P., 1996, “Model and controller selection policies based
on output prediction errors”. IEEE Transactions on Automatic Control, v. 41,
n. 11, pp. 1594-1604.

LAGERBERG, A., BREITHOLTZ, C., 1997, “A study of gain scheduling control
applied to an exothermic CSTR”. Chemical Engineering and Technology,
v. 20, pp. 435-444.

LAKSHMINARAYANAN, S., EMOTO, G., EBARA, S., TOMIDA, K., SHAH, L. S,
2001, “Closed loop identification and control loop reconfiguration: an

industrial case study”. Journal of Process Control, v. 11, n. 5, pp. 587-5909.

LARSSON, T., SKOGESTAD, S., 2000, “Plant-wide control: a review and a new
design procedure”. Modelling, Identification and Control, v. 42, pp. 209-240.

LATADO, A., EMBIRUCU, M., MATTOS NETO, A. G., PINTO, J. C., 2001,
“Modeling of end-use properties of poly(propylene/ethylene) resins”. Polymer
Testing, v. 20, pp.419-439.

LEE, Y. I, KOUVARITAKIS, B. , CANNON, M., 2003, “Constrained receding

horizon predictive control for nonlinear systems”, Automatica, v. 38, nl12,

151


http://www.sciencedirect.com/science?_ob=ArticleURL&_udi=B6V0C-4N2KTK0-1&_user=687336&_coverDate=07%2F01%2F2007&_alid=1094421853&_rdoc=1&_fmt=high&_orig=search&_cdi=5643&_sort=r&_docanchor=&view=c&_ct=4881&_acct=C000037858&_version=1&_urlVersion=0&_userid=687336&md5=d68f863a6b0e2e37d5112b1faa0bd442#aff2

pp. 2093-2102.

LERSBAMRUNGSUK, V., SRINOPHAKUN, T., NARASIMHAN, S., SKOGESTAD,
S., 2008, “Control structure design for optimal operation of heat exchanger
networks”, AIChE Journal, v. 54, n. 1, pp. 150-162.

LIBERZON, D., MORSE, A. S., 1999, “Basic problems in stability and design of
switched systems”. IEEE on Control Systems, v. 19, n. 5, pp. 59-70.

LONG, S., BUJAC, P. D. B., WOODCOCK, D. C. et al., 2000, “Engineering line
diagram development from process flowsheets. Part 1: Shortfalls in current
practice”. Journal of Loss Prevention in the Process Industries, v. 13, n. 6, pp.
459-465.

LUNZE, J., 2007, “Control reconfiguration after actuator failures: The generalised
virtual actuator”. Fault Detection, Supervision and Safety of Technical
Processes 2006, pp. 1240-1245.

LUYBEN, W. L., TYREUS, B. D., LUYBEN, M. L., 1998, Plantwide Process Control,
New York, USA, McGraw-Hill Co.

MACHADO, F., PINTO, J. C., 2011, “Modeling the Dynamics of the Xylene Soluble
Fraction (XS) in a Bulk Propylene Polymerization Process”. Macromolecular
Reaction Engineering, v. 5, n. 2, pp. 129-139.

MACIEJOWSKI, J. M., 2002. Predictive Control with Constraints. Prentice Hall.

MAGALHAES, O. I. B., 2010, Desenvolvimento de um Sistema de Otimizac&o
Dinamica em Tempo Real. Dissertacdo de mestrado, COPPE/UFRJ, Rio de
Janeiro, RJ, Brasil.

MANUM, H., NARASIMHAN, S., SKOGESTAD, S., 2008, “A new approach to
explicit MPC using self-optimizing control”. In: Proceedings of the American

Control Conference, Seattle, Washington, USA.

MARQUES, M. F. V., POLOPONSKY, M., CHAVES, E. G. 2002, “Estudo

Comparativo de Polimerizacdo de Propileno com Diferentes Catalisadores

152


http://www.nt.ntnu.no/users/skoge/publications/2008/lek-hen-aichej
http://www.nt.ntnu.no/users/skoge/publications/2008/lek-hen-aichej
http://onlinelibrary.wiley.com/doi/10.1002/mren.201000038/abstract
http://onlinelibrary.wiley.com/doi/10.1002/mren.201000038/abstract

Metalocénicos Através de um Planejamento de Experimentos”. Polimeros,
v.12, n. 1, pp. 48-59.

MATHWORKS, 2010. MATLAB version 7.10.0 (R2010a). Natick, Massachusetts: The
MathWorks Inc.

MATOS, V., MATTOS NETO, A. G., PINTO, J. C., 2001, “Method for Quantitative
Evaluation of Kinetic Constants in Olefin Polymerizations. I. Kinetic Study of
a Conventional Ziegler—Natta Catalyst Used for Propylene Polymerizations”

Journal of Applied Polymer Science, v. 79, pp. 2076-2108.

MATTOS NETO, A. G., FREITAS, M. F. , NELE, M. PINTO, J. C., 2005, “Modeling
Ethylene/1-Butene Copolymerizations in Industrial Slurry Reactors”. Industrial

and Engineering Chemistry Research, v. 44, n. 8, pp. 2697-2715.

MATTOS NETO, A. G., PINTO, J. C., 2000, SIMULPOL 3.0 — A software for steady
state simulation of slurry and bulk olefin polymerization. Registrado no
INPI/Brasil com o N° 00031540.

MATTOS NETO, A. G., PINTO, J. C., 2001, “Steady-State Modeling of Slurry and
Bulk Propylene Polymerizations”, Chemical Engineering Science, v.56, pp.
4043-4057.

MCAVOY, T. J., 1999, “Synthesis of plantwide control systems using optimization”.
Industrial and Chemical Engineering Research, v. 38, pp. 2984-2994.

MCAVOY, T., YE, N., 1994, “Base control of the Tennessee Eastman problem”.
Computers and Chemical Engineering, v. 18, pp. 383-413.

MCFARLANE, R. C., REINEMAN, R. C., BARTEE, J. F., GEORGAKIS, C., 1993,
“Dynamic simulator for a Model IV fluid catalytic cracking unit”. Computers

and Chemical Engineering, v. 17, n. 3, pp. 275-300.

MCKETTA, J. J., 1977, Benzene design problem. Encyclopedia of Chemical Processing
and Design. Dekker: New York, USA.

MELO, P. A., 2000, Dinamica e Estabilidade de Reatores Tubulares de Polimerizagdo

153



com Reciclo. Tese de Doutorado, COPPE/UFRJ, Rio de Janeiro, RJ, Brasil.

MOORE JR, E. P.,, LARSON, G. A., 1996, “Introduction to PP business”, In:
Polypropylene handbook. Hanser Publishers, Cincinatti, USA.

MORARI, M, ARKUN, Y., STEPHANOPOULOS, G., 1980, “Studies in the synthesis
co control structures for chemical processes. Part I”. AIChE Journal, v. 26,

pp. 220-231.

MORARI, M., ZAFIRIOU, E., 1989, Robust Process Control. Englewood Cliffs, New

Jersey, Prentice-Hall..

MUSKE, K. R., RAWLINGS, J. B., 1993, “Linear model-predictive control of unstable
processes”. Journal of Process Control, v. 3, pp. 85-96.

NARASIMHAN, S., SKOGESTAD, S., 2007, “Implementation of optimal operations
using off-line computations”. In: Proceedings of the 8th international IFAC
Symposium on Dynamics and Control of Process Systems (DYCOPS), Cancun,
Mexico.

NARRAWAY, L. T., PERKINS, J. D., 1993, “Selection of process control structure
based on linear dynamic economics”. Industrial & Engineering Chemistry
Research, v. 32, n. 11, pp. 2681-2692.

NARRAWAY, L. T., PERKINS, J. D., 1994, “Selection of process control structure
based on economics”. Computers and Chemical Engineering, v. 18, n. 1, pp.
S511-S515.

NAYAK, S. K., 2009, “Trends - Plastics Industry: Numbers Speak”. Disponivel em:
<http://www.cipet.gov.in/pdfs/dg_article-july09.pdf>. Acesso em: 04 jun.
2012.

NG, C., STEPHNAPOULOS, G., 1998, “Plant-Wide control structures and strategies”.
In: Preprints of the 5™ IFAC Symposium on Dynamics and Control of Process

Systems, Dycops 98, pp. 1-16.

OGUNNAIKE, B. A., 1996, “A contemporary industrial perspective on process control

154



theory and practice”. Annual Reviews in Control, v. 20, pp. 1-8.

OLIVEIRA, J. C. P.,, RESENDE, P.; MAIA, C. A., 1997, “Controle Neural gain
scheduling de tanques interativos”. In: Anais do 3° Simpdésio Brasileiro de
Automacéo Inteligente — Vitoria/ES, pp. 224-228.

PAGANO, R. L., 2009, Modelagem, Simulacéo e Otimiza¢cdo de Processos Continuos
de Producao de Materiais Compositos. Tese de Doutorado, COPPE/UFRJ, Rio

de Janeiro, RJ, Brasil.

PANAHI, M., 2011, Plantwide Control for Economically Optimal Operation of
Chemical Plants - Applications to GTL plants and CO2 capturing processes.
PhD thesis, The Norwegian University of Science and Technology, Trondheim,

Norway.

PATTON, R. J., 1997, “Fault-tolerant control: the 1997 situation. In: Proceedings of
IFAC Symposium on Fault Detection, Supervision and Safety for Technical
Processes — SAFEPROCESS’ 97, V. 2, pp. 1033-1055.

PISTIKOPOULOQS, E., DUA, V., BOZINIS, N., BEMPORAD, A., MORARI, M.,
2000, “On-line optimization via off-line parametric optimization tools”.

Computers and Chemical Engineering, v. 24, pp. 175-185.

PRATA, D. M., 2009, Reconciliacdo Robusta de Dados para Monitoramento em
Tempo Real. Tese de Doutorado, COPPE/UFRJ, Rio de Janeiro, RJ, Brasil.

PRATA, D. M., SCHWAAB, M., LIMA, E. L., PINTO, J. C., 2009, “Nonlinear
dynamic data reconciliation and parameter estimation through particle swarm
optimization: Application for an industrial polypropylene reactor”. Chemical

Engineering Science, v. 64, pp. 3953-3967.

PRETT, D. M., MORARI, M., 1986, Shell Process Control, Stoneham, MA,

Butterworth Publishers.

PRICE, R. M., GEORGAKIS, C., 1993, “A plant wide regulatory control design
procedure using a tiered framework™. Industrial and Chemical Engineering
Research, v. 32, n. 11, pp. 2693-2705.

155


http://lattes.cnpq.br/7572439258027513
http://lattes.cnpq.br/2579395992536897
http://lattes.cnpq.br/6479420970768737

PRICE, R., LYMAN, P. R., GEORGAKIS, C., 1994, “Throughput manipulation in
plantwide control structures”. Industrial and Chemical Engineering Research,
v. 33, pp. 1197-1207.

QIN, S. J.,, BADGWELL, T. A., 2003, “A survey of industrial model predictive control
technology”. Control Engineering Practice, pp. 733-764.

QUINTO, T. C., 2010, Abordagem Algébrico-Diferencial da Otimizagdo Dinamica de
Processos com Indice Flutuante. Dissertacdo de mestrado, COPPE/UFRJ, Rio

de Janeiro, RJ, Brasil.

RANGAIAH, G. P., KARIWALA, V., 2012, Plant-wide Control: Recent Developments
and Applications, 1 ed., Chichester, UK, John Wiley & Sons Ltd.

RANGEL, F. B., 2010, Avaliacao do Desempenho de Configurac@es de Controle Dual
em Colunas de Destilacdo. Dissertacdo de mestrado, COPPE/UFRJ, Rio de

Janeiro, RJ, Brasil.

RAWLINGS, J. B., 2000, “Tutorial overview of model predictive control”. IEEE
Control Systems Magazine, v. 3, n. 20, pp. 38-52.

RAWLINGS, J.,, MAYNE, D., 2009. Model Predictive Control Theory and Design.
Nob Hill Pub.

RICHARDS, J. R., CONGALIDIS, J. P., 2006, “Measurement and control of
polymerization reactors”. Computers and Chemical Engineering, v. 30, n. 10-
12, pp. 1447-1463.

RICHTER, J. H.,, SCHLAGE, T., LUNZE, J., 2007, “Control reconfiguration of a
thermofluid process by means of a virtual actuator”. Control Theory &
Applications, v. 1, n. 6, pp. 1606-1620.

RICKER, N. L., 1996, “Decentralized control of the Tennessee Eastman challenge
problem”. Journal of Process Control, v. 6, pp. 205-221.

RICKER, N. L., LEE, J. H., 1995, “Nonlinear model predictive control of the

Tennessee Eastman challenge process”. Computers and Chemical.

156


http://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0098135406001402
http://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0098135406001402

Engineering, v. 19, pp. 961-981.

RIGGS, J. B., 2000, Comparison of advanced distillation control methods - Final
Technical Report April 1994 — March 1999. Office of Industrial Technologies,
U.S. Department of Energy, Washington, DC.

RIGGS, J. B., KARIM, M. N., 2007, Chemical and Bio-Process Control, 3 ed., Texas
Tech University, Ferret Publishing.

ROBINSON, D., CHEN, R., MCAVOY, T., SCHNELLE, P. D., 2001, “An optimal
control based approach to designing plantwide control system architectures”.

Journal of Process Control, v. 11, n. 2, pp. 223-236.

RODRIGUEZ, A., ROMAGNOLI, J. A, GOODWIN, G. C., 2003, “Supervisory

multiple regime control”. Journal of Process Control, n. 13, pp. 177-191.

ROSSITER, J. A., 2004, Model-based predictive control — a practical approach. CRC

Press, New York.

SAAD, S. M., 2003, “The reconfiguration issues in manufacturing systems”. Journal of

Materials Processing Technology, v.138, n. 1-3, pp. 277-283.

SEBORG, D. E., EDGAR, T. F.,, MELLICHAMP, D. A., 2011, Process Dynamics and
Control, 3" Edition. New York, USA, John Wiley and Sons.

SHAMIRI, A., HUSSAIN, M. A., MJALLI, F. S., MOSTOUFI, N., 2010, “Kinetic
modeling of propylene homopolymerization in a gas-phase fluidized-bed

reactor”’, Chemical Engineering Journal, v. 161, n. 1-2, pp. 240-249.

SIGURD, K., 2003, Reconfiguration control in adaptive networks. PhD Thesis.
Department of Electrical Engineering and Computer Science MIT, Boston,
USA.

SKOGESTAD, S., JACOBSEN, E. W., MORARI, M., 1989, “DB-control of
distillation columns”. AIChE Annual Meeting, Paper 167Bx, San Francisco,
USA.

SKOGESTAD, S., 1997. “Dynamics and control of distillation columns: A tutorial

157



introduction”. Chemical Engineering Res. and Design, v. 75, n. 6, pp. 539—
562.

SKOGESTAD, S., 2000, “Plantwide control: the search for the self-optimizing control

structure”. Journal of. Process Control, v. 10, pp. 487-507.

SKOGESTAD, S., 2004, “Control structure design for complete chemical plants”.
Computers and Chemical Engineering, v. 28, pp. 219-234.

SKOGESTAD, S., MORARI, M., 1987, “Control configuration selection for distillation
columns”, AIChE Journal, v. 33, n.10, pp. 1620-1635.

SKOGESTAD, S., POSTLETHWAITE, L., 2005, Multivariable Feedback Control,
New York, John Wiley and Sons.

SOUZA, P. N. M., 2010, Modelagem e Controle das Polimerizacbes de SBR
Carboxilado em Emulsdo. Dissertacdo de mestrado, COPPE/UFRJ, Rio de
Janeiro, RJ, Brasil.

SRINIVASAN, B., BONVIN, D., VISSER, E., PALANKI, S., 2003, “Dynamic
optimization of batch processes: Il. Role of measurements in handling

uncertainty”. Computers and Chemical Engineering, v. 27, n. 1, pp. 27-44.

SRINIVASAN, R., QIAN, M. S., 2006, “Online fault diagnosis and state identification
during process transitions using dynamic locus analysis”. Chemical

Engineering Science, v. 61, n. 18, pp. 6109-6132.

SRINIVASAN, R., VISWANATHAN, P., VEDAM, H., NOCHUR, A., 2005, “A
framework for managing transitions in chemical plants”. Computers and

Chemical Engineering, v. 29, n. 2, pp. 305-322.

STEFFEN, T., 2005, Control Reconfiguration of Dynamical System: Linear Approaches
and Structural Tests, Springer-Verlag: Heidelberg.

STEPHANOPOULOS, G., NG, C., 2000, “Perspectives on the synthesis of plant-wide

control structures”. Journal of Process Control, v.10, pp. 97-111.

STICHLMAIR, J., 1995, “Conceptual design of the control configurations of distillation

158



columns”. Chemical Engineering and Processing: Process Intensification,
v. 34, n. 2, pp. 61-69.

STRAND, S., SAGLI, J., 2003. “MPC in Statoil—Advantages with in-house
technology”. In International Symposium on Advanced Control of Chemical
Processes (ADCHEM), Hong Kong, pp. 97-103.

SUNDARAM, R. M., 1990, “Some new approaches for designing cellular
manufacturing systems”. Mathematical and Computer Modeling, v. 14,
pp. 1035-1039.

SUNDARRAMAN, A., SRINIVASAN, 2003, “Monitoring transitions in chemical
plants using trend analysis”. Computers and Chemical Engineering, v. 27, n.
10, pp. 1455-1472.

TAKAGI, T., SUGENO, M., 1985, “Fuzzy identification of systems and its applications
to modeling and control”. IEEE Transactions on Systems, Man, and
Cybernectics, v. SMC-15, pp. 116-132.

TAN, W.; MARQUEZ, H. J.; CHEN, T. 2004, “Operating point selection in
multimodel controller design”. In: Proceedings of the 2004 American Control

Conference, Boston, USA.

TATJEWSKI, P., LAWRYNCZUK, M., MARUSAK, P., 2006, “Linking nonlinear
steady-state and target set-point optimization for model predictive control”.

Proceedings of the Control Conference 2006, Glasgow, UK.

TRAN, T. H., STURSBERG, O., ENGELL, S., 2007, “Reconfiguration of discretely
controlled hybrid systems for changing specifications”. In: Pre-prints of the 1st
IFAC Workshop on Dependable Control of Discrete Systems (DCDS’07),

Paris, France.

TRIERWEILER, J. O., FARINA, L. A.,, DURAISK, R. G., 2001, “RPN Tuning
Strategy for Model Predictive Control”. In: Preprints of DYCOPS-2001,
pp. 283-288.

UMEDA, T., KURIYAMA, T., ICHIKAWA, A., 1978, “A logical structure for process

159



control system synthesis”. In: IFAC Congress, Helsinki, Finland.

VADA, J., 2000, Prioritized Infeasibility Handling in Linear Model Predictive Control:
Optimality and Efficiency. PhD thesis, The Norwegian University of Science

and Technology, Trondheim, Norway

VAN DER WAL, M., JAGER, B., 2001, “A review of methods for input/output
selection”. Automatica, v. 37, n. 4, pp. 487-510.

VENKATASUBRAMANIAN, V., RENGASWAMY, R., KAVURI, S. N., 2003b, “A
review of process fault detection and diagnosis. Part 1. Qualitative models and

search strategies”. Computers and Chemical Engineering, v. 27, n. 3, pp. 313—
326.

VENKATASUBRAMANIAN, V., RENGASWAMY, R., KAVURI, S. N., YIN, K.,

2003c, “A review of process fault detection and diagnosis. Part III. Process
history based methods”. Computers and Chemical Engineering, v. 27, n. 3, pp.
327-346.

VENKATASUBRAMANIAN, V., RENGASWAMY, R., YIN, K., KAVURI, S. N,
2003a, “A review of process fault detection and diagnosis. Part I. Quantitative
model-based methods”. Computers and Chemical Engineering, v. 27, n. 3, pp.
293-311.

WANG, Y., ZHOU, D., QIN, S. J.,, WANG, H., 2008, “Active Fault-Tolerant Control
for a Class of Nonlinear Systems with Sensor Faults”. International Journal of

Control, Automation, and Systems, v. 6, n. 3, pp. 339-350.

WARD, J. D.,, MELLICHAMP, D. A., DOHERTY, M. F., 2004, “Importance of
Process Chemistry in Selecting the Operating Policy for Plants with Recycle”,
Industrial and Engineering Chemistry Research, v. 43, pp. 3957-3971.

WILKINSON, R. W., DOLE, M., 1962, “Specific heat of synthetic high polymers. X.
Isotactic and atactic polypropylene”, Journal of Polymer Science, v.58,
pp. 1089-1106.

YELCHURU, R., 2012, Quantitative methods for controlled variables selection. PhD

160



thesis, The Norwegian University of Science and Technology, Trondheim,

Norway.

YING, C. M., JOSEPH, B., 1999, “Performance and stability analysis of LP-MPC and
QP-MPC cascade control systems”. AIChE Journal, 45, n. 7, pp. 1521-1534.

ZACCARIAN, L., TEEL, A. R., 2004, “The L, (l2) bumpless transfer problem: its
definition and solution”. In: Preprints of the 43" IEEE Conference on Decision
and Control, v. 5, pp. 5505-5510.

ZHANG, X, LU, K., LI, X, 2010, “Optimization and Simulation of Automatic Control
System for Polypropylene Reaction Process”, In: Second International
Conference on Intelligent Human-Machine Systems and Cybernetics, Nanjing,
China.

ZHANG, Y., JIANG 1J., 2008, “Bibliographical review on reconfigurable fault-tolerant

control systems”. Annual Reviews in Control, v.32 , pp. 229-252.

ZHANG, Y., JIANG, J., YANG, Z., HUSSAIN, A., 2005, “Managing Performance
Degradation in Fault Tolerant Control Systems”. In: Preprints of the 16™ IFAC
Triennial World Congress (IFAC'05), Prague, Czech Republic.

ZHENG, A., MAHAJANNAMAND, R.V., DOUGLAS, J. M., 1999, “Hierarchical
procedure for plant-wide control system synthesis”. AIChE Journal, v. 45, pp.
1255-1265.

ZHU, Y., LIU, X. G., 2005, “Dynamics and control of high purity heat integrated
distillation columns”. Industrial and Engineering Chemical Research, v. 44,
pp.8806-8814.

161






9. Apéndices

9.1. Apéndice A - Modelo da coluna de destilacdo

A coluna de destilacdo binaria foi tomada como exemplo a partir de dois
trabalhos da literatura® 2. A coluna é considerada na configuracio LV, ou seja, as vazao
de refluxo (Lt) e de vapor (Vg) sdo graus de liberdade disponiveis para otimizacdo em
estado estacionario. As consideracdes do modelo sdo mistura binaria, pressdo constante,
volatilidade relativa constante, fluxos molares constantes, auséncia de acumulo de
vapor, dindmica linear para a fase liquida, equilibrio em todos os estagio e condensador

total.

Ja que o refervedor é também um estagio de equilibrio, a coluna apresenta
Nt =110 estagios mais o condensador total. O fundo é numerado com o estagio 1 e a
alimentacdo é feita no estagio Ng=39. Como o modelo dindmico dado abaixo
contempla a descricdo dos acumulos e das composi¢bes da fase liquida em todos os

estagios, entdo a dimensdo do modelo é 2(Nt + 1) estados.

Neste caso, 0 modelo matematico considerado leva em conta o balancos de
massa em cada estagio i da coluna (Equacdes A. 1 a A. 3), onde i=1 a Nt+1, e
algumas relacGes algébricas (Equagdes A. 4 a ). Nestas representacdes, M; é o acumulo
de liquido; L;, a vazdo molar de liquido que deixa o estagio i; V;, a vazdo molar de vapor
que entra no estagio i; x; e yi, as composicbes molares das fases liquida e vapor

respectivamente no estagio i; e a, a volatilidade da mistura.

! SKOGESTAD, S., MORARI, M., 1987, “Control configuration selection for distillation columns”,
AIChE Journal, n. 33, v. 10, pp. 1620-1635.

2 SKOGESTAD, S., 1997. “Dynamics and control of distillation columns: A tutorial introduction”.
Chemical Engineering Research and Design, v. 75, n. 6, pp. 539-562.
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Balanco de massa total no estagio i

dMm,

T = Li+1 - Li +Vi—1 _Vi Al

Balanco de massa para o componente leve no estagio i

d(M;x;
(T) = Li+1Xi+1 - LiXi +Vi—1yi—1 _Vi Yi A.2

A Equacdo A. 2 leva a seguinte expressdo para a derivada da fracdo molar da
fase liquida em relacéo ao tempo:
dx, d(Mx) dM.

M, =i = —x A.3
dt ot dt

EquacGes algébricas
A composi¢do do vapor é relacionada com a composicdo da fase liquida do

mesmo estagio por meio da equacdo de equilibrio liquido-vapor:

ax

' A. 4

= 1+(a-1)x

A partir da consideragdo de fluxo molar constante e de auséncia de dindmica de

vapor, aplica-se a seguinte expressdo para a vaz0es de vapor:

V.=V, A.5

Contudo, se a corrente de alimentacdo é parcialmente vaporizada, entdo a
expressdo para a vazdo de vapor no estagio de alimentacdo é dada pela Equacéo A. 6,

em que gk é a fragdo liquefeita e F a vazao de alimentacédo da coluna.

VNF :VNF—1+(1_qF)F A.6

A vazéo de liquido depende do acumulo de liquido nos estagios e da vazdo de

vapor de acordo com a formulagao linearizada apresentada pela Equacéo A. 7.
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L =L0, +7,(M, —M0,) + A(V, , ~VO.,) A7

Nesta representagdo, MO0;, LO; e VO; séo respectivamente os valores nominais
para o0 acimulo de liquido e para as vazfes molares de liquido e de vapor no estagio i. O
vapor que chega a um estagio pode também afetar o acaimulo de liquido. O parametro A
pode ser positivo porque mais vapor pode produzir mais bolhas e consequentemente
pode impelir mais liquido para fora do estgio (isto é, maiores valores de L;). Por outro
lado, se 0 aumento da queda de pressdo causada por vazdes elevadas de vapor resulta
em um maior acimulo nos estagios (isto €, menores valores de L), entdo o valor de A
pode ser negativo. No entanto, normalmente ¢ dificil estimar A para colunas com pratos.

Para colunas com recheios, o valor de A é usualmente tomado como nulo. Finalmente, o
parametro z, representa a constante de tempo para a dinamica da vazéo de liquido em
cada estagio.

As representacdes acima podem ser aplicadas a todos os estagios da coluna,
com excecdo do topo (condensador), do estdgio de alimentacdo e do fundo

(referverdor). Neste caso, a Equacdes também devem ser incluidas no modelo

matematico.

Estagio de alimentacdo com composicao zg (i = Ng, Xne= Xg )

dM
dtNF _LNF+1_LN +Vprl Vi, +F A.8
d(My_ - )

Condensador total (i = Nt + 1, Myt +1 = Mp, Lnt+1 = L1, XnT+1 = Xp)

dMm

g~ wah P A. 10
d(Mp-x
(d—DtD) = yNT—lVNT—l — XL =%, D A. 11
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Refervedor (I =1, M;=Mg, V1 =Vg, X1 = XB)

dM

dtB =L,-V,-B A. 12
d(M., X

%:XZLz_yl\/B_XBB A. 13
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9.2. Apéndice B - Formulacéo de MPC baseado em espaco de estados

Na formulacéo em espaco de estados de controle preditivo com restrigdes, uma
funcdo objetivo quadratica dada pela Equacéo B. 1, deve ser minimizada em uma etapa
de otimizacao, de modo a atender as restrigdes do processo representada pelas Equacdes
B.2eB. 3.

J,(K) = Z”y(k +i) -y, (k+ i)||é(i) + Z”Au(k + i)||i(i)

M-1 _ o B.1
+ D Ju(k+i)—u (k+ |)||S(i)
i=0
min < y(k) < ymax B. 2
umin Su(k)gumax B. 3

onde P é o horizonte de predicdo do modelo do processo, M ¢é horizonte de controle
no qual se buscam as acdes de controle Au , Q é matriz de ponderacdo das variaveis

controladas , e R é matriz de ponderacédo das variaveis manipuladas.

Como pode ser visto na Equacdo B. 1, a minimizacdo da funcéo objetivo € feita
em relacdo a variacdo Au, em vez de se utilizar diretamente u. Isso € muito

conveniente, ja que o efeito do valor médio u de é removido.
Considere o0 modelo linear, discreto e invariante no tempo (LTI) representado

em espaco de estado dado pela Equacéo B. 4

X(k +1) = ®x(k) + Tu(k)
y(k) = Cx(k) B.4

onde x(k) e R" é o vetor de estados do sistema, u(k) e R™ é o vetor de variaveis de

entrada , e y(k) € R” é o vetor de varidveis de saida.

De modo a introduzir Au na fungédo objetivo, 0 modelo em espaco de estados
deve ser aumentado pelas varidveis de saida, conforme representado pelo vetor de

estados §&:
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B.5

£(k) = {Ax(k)}

y(k)
onde Ax(k) =x(k)—x(k -1).
A partir da Equacéo B. 4, vem que:
X(k) = ®x(k —1) + Tu(k —1) B.6
Subtraindo a Equacdo B. 6 da Equacao B. 4, obtém-se que:
AX(k +1) = ®Ax(k) + TCAu(k) B.7

Do mesmo modo, a predi¢do da saida do processo apenas um passo a frente é

dada por:

y(k +1) = Cx(k +1)
=C[Ax(k +1)+x(k)] B.8
= C[®Ax(K) + TAu(k)]+y(K)

Assim, o0 modelo do sistema em sua forma aumentada é definido como:
AX(k +1 ® 0] Ax(k r
X)) T auge)
y(k+1) Co 1| y(k) Cr
%[_/ A

N T( r B.9
X
y(k)=[0 |]{ ()}

——| y(k)
C
Isto é,

&(k +1) = DE(K) + TAu(k)

y(K) = C&(Kk) 8. 10

Assumindo que Au(k+ j)=0 para M < j<P (isto é, as mudangas nas a¢des

de controle sdo definidas como nulas apds o horizonte de controle) e usando o modelo
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em espaco de estado aumentado, a trajetoria dos estados pode se estimada a partir da
expresséo dada por:

E(k+1)
=| 1 |=F&k)+GAU(K) B. 11
E(k+P)

[

onde AU(K) =[Au(k), ---, Au(k +M -] .

As matrizes F e G sdo definidas como:

()]
&2
F=| . B. 12
"
T 0 0 |
or I 0
G: ) . ) A . A t. A
&V eV ... I B. 13
_é)P_lf Ci)P_Zf é)P—Mf_

Dessa forma, a funcdo objetivo J a ser minimizada pode ser expandida e

reescrita como:

J,(K)=AUK)'[G'C'QCG +R |AU(K)

+2[[Fa] €7 -7(0)" |QCGAU(K) +X(K) o1

onde

QWM R()

Q(P) R(M)
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CQ)
C= yK) =[rk+D", -, rk+P) |
C(P)

Por ndo ter efeito sobre a solugdo 6tima, o termo X(k) pode ser retirado da
funcéo objetivo. Para uma reducéo da formulacgdo, considere que A=G'C'QCG+R e
que 'B:[[Fé;(k)]T C’ —y(k)TJQCG. Entdo, buscando-se o gradiente de J(k) e o

igualando a zero, encontra-se a solucdo 6tima para o sistema:
1 o7
AU(k)=—§A B B. 15

Esta lei de controle do MPC dada é linear e valida apenas para 0s casos em que
ndo ha restricGes nas variaveis. Felizmente, a consideracdo de restricBes existentes no
sistema € simples e sistematica. Na verdade, esse é o fato que justifica a atracdo pelo
uso do MPC. Nesta formulacdo, as restricdes sdo definidas em relacdo a magnitude das
variaveis manipuladas, a taxa de variacdo das acbes de controle e aos estados do

sistema.

Restricbes nas variaveis de entrada: normalmente, em quase todos 0S processos, 0S
atuadores tém um intervalo de variacdo finito. Portanto, restricbes nessas varidveis
devem ser definidas na magnitude da acdo de controle para prevenir saturacdo do

atuador. As restricdes desse tipo sdo definidas como:
mmin (k) < U(k) < mmax (k)
M-m;, (k) <U() <M-m,,, (k) B. 16

a<UK) <P
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Como a variavel de decisdo na busca da solugdo 6tima € a taxa de varia¢do das
variaveis manipuladas, as restricbes devem ser também definidas em termos de AU .

Isto pode ser feito por meio da expressao:

u(k+i—1)=u(k—1)+iiAu(k+j) B. 17

j=0

que em notacdo matricial é dada por U(k) = AAU(k) +I-u(k —1), onde a matriz A é

I, 0 0
Lo, 0
A= A
Im Im Im Im

Assim, a restricGes nas variaveis de entrada podem ser expressas facilmente em

termos de AU .

Restricdes na taxa de variacdo das variaveis manipuladas: do mesmo modo, em um
processo real, as variaveis manipuladas também tém limite em suas taxas de variagdo

temporal, conforme:

Imin (k) < AU(k) < Ima\x (k)

M- 1y, (K) < AU(K) < M- 1, (K) B. 18

y<AUK)<®

RestricBes nas variaveis de estado/saida: na maior parte dos processos, este tipo de
restricdo € o mais importante, pois, por exemplo, representam a qualidade de produto,
os limites de seguranca e o atendimento a legislacdo ambiental. Nesta formulacdo de

MPC, as restri¢cGes nas varaveis de estados sdo definidas como

r-]min (k) = &.’(k) < nmax (k)
N-m,,, (k) <E(k) <N-m,, (k) B. 19

y<E(k) <5
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n+p

onde N=| : N e RP(ep<(nep)
|

n+p

Da mesma maneira que as restri¢cbes das variaveis manipuladas, restricdes nas
varaveis de estados devem ser expressas em termos de AU. Essa mudanca pode ser
feita por meio do mapeamento dessas restri¢cbes sobre as restricdes em AU por meio da

Equacéo B. 11.

Portanto, a formulacdo do MPC com restricdes pode ser dada pelas
Equacdes B. 20 e B. 21.

min AUTAAU + BAU B. 20

sujeito as restricGes lineares de desigualdade

DAU<¢e B.21
onde
[ A [p—I-uk-1)]
-A a—TI-uk-1)
D= ! €= @
-1 -y
G o—F -E(k)
-G | -y +F-E(k) |

Deste modo, a solucdo 6tima para o problema de controle formulado é
encontrada por meio de programacdo quadratica (QP). Apenas o primeiro termo da
sequéncia de acbes de controle calculada € implementado no processo. Posteriormente,
o0 controle 6timo é computado novamente no préximo tempo de amostragem e a acao de

controle deve ser aplicada continuamente de modo rescendente.

A escolha pelo MPC é justificada pela facilidade com que as restrigdes podem
ser incorporadas, e, do mesmo modo, o0 algoritmo de programacdo quadratica permite
obter solucBes O6timas para variaveis manipuladas. A sintonia do algoritmo, por meio
das matrizes de ponderacdo Q e R, ao longo dos horizontes, também permite que se
alcance o comportamento desejado em malha fechada. Considerando que as variaveis
de entrada e de saida estejam apropriadamente escaladas, € suficiente empregar
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ponderacBes maiores nas variaveis manipuladas que aquelas utilizadas para as variaveis
controladas, de modo a penalizar as variacbes e obter acGes de controle suaves.
Contudo, o desempenho do algoritmo pode ser severamente prejudicado (isto é, ser
capaz de fazer acOes correctivas mais agressivas) se 0 sistema se aproxima de suas as

restricoes.
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9.3. Apéndice C - Algoritmo de recalculo de set-points e priorizacdo de restricoes
Considere 0 modelo linear em estado estacionario dado pela Equacéo C. 1,
onde as matrizes de ganho sdo dadas por G = C(1-®) Ty, Gg = C(1-®) Ty e I' = [[4 ]

e Ay é o bias atual.
ys:G'us+Gd'ds+Ay Cl

O problema de recélculo de set-points pode ser expresso pelas Equacdes C. 2 a

e u_ correspondem aos valores 6timos econdmicos

set set

C. 4, onde os set-points y

estacionarios para as varidveis de saida e de entrada respectivamente.

min [y, =y.[l, +u..-u.l, C.2
sujeito
ys:G.us_’_Gd.ds C3
~ lu .
H-| *|<b

L ¢4

A solucdo para (ys,us) representa a nova especificacdo que deve ser

implementada no MPC, de modo a atualizar os valores das variaveis para a perturbacao

d,. Deste modo, esse algoritmo considera a medida atual (ou o valor esperado) das

perturbacdes e calcula os set-points das variaveis de saida e entrada para que a operagado
seja viavel e mantido proximo ao seu 6timo. Esse célculo é realizado a cada instante de

amostragem, sempre antes do MPC ser ativado®.

De modo a violar apenas as restricbes necessérias, pode-se forcar uma
prioridade estrita entre as restricdes que podem ser relaxadas. Assim, uma dada
restricdo é violada apenas se a violagdo arbitraria de outras restricdes de prioridade

inferior ndo garantir a viabilidade do problema. A implementacdo desta ideia é feita

® DARBY, M. L., NIKOLAOU, M., JONES, J., NICHOLSON, D., 2011, “RTO: An overview and

assessment of current practice”. Journal of Process Control, v. 21, pp. 874-884.
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com o uso de variaveis de folga &, inserindo mais termos de penalizacdo na funcédo

objetivo (isto é, z'6+8"Z3) e as restricdes H-v<b+Ld e >0, onde z e Z sdo

respectivamente o vetor e a matriz de penalizacdo das variaveis de folga e

v=[u, yS]T.

Os elementos da matriz L, que podem ser 0 ou 1, indicam as restricdes que
podem ser violadas e séo escritos de acordo com a lista de priorizacdo. Se uma linha

contém um elemento igual a 1, entdo a restricdo correspondente pode ser relaxada.

Entretanto, em vez de se assumir a priori uma matriz L, antes de se iniciar o
recalculo de set-points, pode se realizar uma série de programas lineares (LP) de modo a
encontrar as restricdes que devem ser violadas a cada instante e os valores de cada

variavel de folga. Pare este fim, o seguinte algoritmo pode ser aplicado*:
Passo 1

Defina:

i.  H, igual as linhas de H correspondentes as restrices que ndo
podem ser relaxaveis ,

A

ii. b igual aos elementos correspondentes em b |,

r

ii. e ¢ =[0, 0, 1 - l]T, onde os zeros devem ser

interpretados com vetores de zeros com dimens&o das entradas e

saidas consideradas neste passo.

Resolva o problema LP:

uS
s AT
minc. |y, |,
o

*HOVD, M., 2007, “Improved target calculation for model predictive control”. Modeling, Identification
and Control, v. 28, n. 2, pp. 81-86
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sujeito ao modelo do processo, [I:L -1,

Ajustar ¢, dessa maneira € uma maneira de for¢ar que a magnitude das

variaveis de folga tenda a zero durante a minimizagdo. Se o ponto 6timo

para 0 problema LP é maior que zero, entdo o conjunto de variaveis

consideradas em H . tornam o problema invivel.

Proceda para o proximo passo apenas se o0 problema for viavel.

Passo 2
Adicione:

As restricbes relaxaveis mais importantes podem ser consideradas
sistematicamente nesse passo, seguindo a lista de priorizacdo a

partir da restricdo mais importante para menos importante. Assim,

considere h, e b,, correspondentes & linha de H e ao elemento de

~ A

b,em H, e b, respectivamente. Desse modo,

r r

() ()

onde I3|n é a matriz de restricGes ndo relaxaveis e das com violacdo

ja conhecida.

Observe que o nimero de linhas em H_ é aumento de acordo com

0 numero de restri¢des relaxaveis.

Encontre:

A violacdo minima das restricbes que tornam o problema viavel

também é encontrada por meio do mesmo problema LP. Para isto,
. T ~ .
ajuste ¢, para [O 0 1] . Os zeros em ¢, sdo ainda vetores zeros

de dimenséo apropriada, enquanto o nimero 1 € um escalar.
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Passo 3
A contribuicdo da violacdo das restricbes é o valor correspondente a
variavel de folga e tem que ser considerada em 6,. Isto é, deve-se
modificar b, para b, +[0 0 - 1] 8. Se houver mais restrigdes

relaxaveis, volte para o Passo 2.

Passo 4

Quando todas as restrigdes forem sido consideradas e uma solugdo viavel
existir, entdo o problema QP inicialmente definido para o recélculo de

set-points, com o conjunto de restricdes modificadas, pode ser resolvido.
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