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RESUMO

Com o desenvolvimento de novas técnicas de automagao na industria e a crescente
evolucdo da capacidade de processamento de computadores, o controle da industria
quimica tem passado por modificagbes fundamentais. Os controladores mais
tradicionais, como o PID, por exemplo, tem um funcionamento restringido a
respostas produzidas por um circuito elétrico sendo limitados a uma quantidade
definida de operacbes. Na presenca de sistemas complexos, com multiplas
variaveis, funcdes de alta ordem e/ou altos tempos mortos, estas formas de controle
tem mais dificuldade em controlar e estabilizar as correntes do processo, nao
permitindo uma operagdo em um ponto desejado. A implantagdo de sistemas de
controle digital avangcado aparece, entdo, em resposta a esta necessidade de
resolucéo e otimizagdo dos processos.

O escopo deste trabalho consiste na implantacdo de uma malha de controle por
controle tradicional (PID) e preditivo MPC (Model Predictive Control) em um sistema
de cristalizacdo de sal por evaporacdo multiplo-efeito. Tal sistema apresenta
dificuldades de controle inerentes que devem ser resolvidas pelos controladores e as
solucdes encontradas pelas duas formas de controle sdo comparadas e avaliadas
sistematicamente. As aplicagdes visam uma trajetoria 6tima de operagao avaliada
quanto a qualidade e produtividade do produto. Todas as simulag¢des sao feitas com
o software Matlab®.

Foram obtidos resultados coerentes com as respostas fisicas do sistema e, para
todas as malhas implementadas, os sistemas de controle foram capazes de
controlar as correntes. O controle MPC mostrou-se mais eficiente quanto a rapidez e
estabilidade de resposta quando comparado ao controle classico PID.

Palavras-chave: Controle Preditivo, MPC, Cristalizagcao, Evaporacdo multiplo-efeito.
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1. Introducao

O controle de correntes de processo na industria aparece no século XX como forma
de obter menor dependéncia de erros humanos e maior padronizagao de saidas de
produtos. Em industrias antigas, contava-se com a atuagado de operadores para a
regulacdo das condigdes de processo, o que tornava o processo mais variavel e
suscetivel a erros humanos, logo menos seguro e eficiente. A procura pela maior
qualidade do produto com uma maior eficiéncia de processo tornou-se uma
prioridade em um ambiente competitivo crescente, o que levou a tecnologia da
automacao e instrumentacao industriais a se aprimorar.

Com o surgimento de novas tecnologias aparecem os controladores do tipo PID
(“Proporcional Integral Derivativo”). Tais controladores apresentam comportamento
robusto, podendo ser aplicados a diversos processos sem gerar grandes problemas.
O controlador PID atua em sistemas de feedback, onde a saida do processo é
utilizada como entrada e é comparada ao valor desejado de uma variavel (set-point)
na entrada do controlador. Com parametros constantes, a maior limitagdo deste tipo
de controlador &, entdo, o fato de néo ter conhecimento direto do processo inserido e
nao apresentar possibilidade de otimizacdo deste. Além disso, devido ao fato de se
basear na linearidade e simetria, o PID apresenta também problemas em aplicagdes
mais complexas. Tais limitagdes impdem uma necessidade de um controlador capaz
de otimizar em tempo real a saida do processo, o que levou a elaboracdo do
controle digital.

Gracgas aos importantes avangos na area da tecnologia digital e com computadores
com capacidade cada vez mais elevada, foi criado o controle do tipo MPC (Model
Predictive Control) na década de 1980. Baseado em modelos dinamicos do
processo, de forma geral, modelos lineares identificados a partir de dados do
sistema, o controlador MPC permite a otimizagdo do processo em um determinado
intervalo de tempo, levando em conta ndo s6 o passado mas também o futuro
relativo a uma acao tomada em um instante pelo controlador. Com a capacidade de
otimizar constantemente o processo e de prever as saidas deste, esta técnica digital
avangada tem oferecido solu¢gdes mais inteligentes a problemas de diversas ordens
de complexidade.

Sistemas com multiplos equipamentos inter-relacionados possuem uma
complexidade inerente que dificulta a implantagdo de malhas de controle classicas.
E o caso do sistema de cristalizacdo por evaporacdo multiplo-efeito, escopo deste
trabalho. Visto que o vapor de um equipamento é utilizado para aquecer o seguinte e
que a concentracdo em cada efeito depende da taxa de evaporacido, a
interdependéncia entre os equipamentos é significativa. Trata-se entdo de um
sistema no qual se aplicam classicamente controladores PID e que pode ter uma
melhora importante com implantagcdo de uma malha de controle por MPC.
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Baseando-se nos modelos dinamicos obtidos por Silva (2012) para o sistema de
cristalizacdo em questao, o objetivo deste trabalho sera, inicialmente, implantar uma
malha de controle classica por PID, com métodos de sintonia alternativos, avaliar a
aplicagdo desta malha considerando o sistema mono-variavel, implantando, se
possivel, uma malha classica PID multi-variavel, e implantar um controle MPC
avaliando os beneficios desta aplicagao.
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2. Revisao Bibliografica
2.1 Cristalizacao

Cristalizacao é o processo de obtencio de sélidos sob a forma de cristais a partir da
precipitacdo em uma solugdo, geralmente. No ambiente da industria quimica, € o
processo de separacgao liquido-solido no qual ha transferéncia de massa de soluto
da solugdo com formagdo de fase sodlida (cristal com alto grau de pureza). O
potencial de transferéncia €, portanto, o grau de supersaturagédo da solugéo, ou seja,
a diferengca entre a concentragdo da solugdo e a concentragdo em equilibrio
termodinamico (solubilidade).

Como a solubilidade de um soluto é, geralmente, fortemente dependente da
temperatura da solugdo, um meio de obtencao de solugdes supersaturadas usual €
o resfriamento de solugdes quentes. A figura 1 mostra uma curva tipica de
solubilidade e regides de supersaturagao:

o limite metaestdvel regido

© \ / metaestével

d 1 3

] /

= solugdo
o e 4 saturada
C

o] /A c

o / o< — — —— . — ]

/

solugo supersaturada b solugdo
. subsaturada

\
‘®
D

Temperatura

Figura 1 - Curva de solubilidade tipica (extraido e adaptado de Grootscholten, 1982)

Seja uma solugdo quente com concentragao inicial C, ao resfria-la obtém-se o
estado A, com uma solugao supersaturada. Neste ponto, a supersaturagcéo é dada
pela diferengca de temperaturas entre A e c (figura 1) ou pela diferenca de
concentragdes entre A e b. Uma vez que a cristalizagédo é ativada (por nucleagéo), o
estado instavel A pode chegar ao estado b.

A medida que uma solucdo supersaturada comeca a criar cristais, pode-se efetuar
um balango de massa que mede a taxa de crescimento molecular de cristais em m/s
em fungdo do tamanho destes. A criagdo de novos cristais € chamada de nucleagéo
primaria e para que ocorra deve-se atingir uma concentragao superior ao limite
metaestavel (figura 1). Muitas vezes nos processos de cristalizacdo a nucleagao
primaria é custosa e nao favoravel, logo utiliza-se a nucleacdo secundaria para o
crescimento e formacao dos cristais.
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A nucleacgao secundaria é espontanea na faixa metaestavel da solucio e se trata da
formacdo de novos cristais no meio gracas a presenca de outros cristais
inicialmente. Seja G a taxa de crescimento molecular e B a taxa de nucleagao
secundaria, formulam-se usualmente as seguintes expressoes:

(1) Go=k,(C,~C,)(1—aL)

(2)  Bo=k,(C,—C,)C: e
b A B sol

Onde:

« Cj é a concentragédo de um soluto i

kg € ko S&0 as constantes de taxa de crescimento e nucleag&o respectivamente

g e b sdo os expoentes das taxas de crescimento e nucleagao respectivamente
+ Csol € a concentragao de solidos no meio

« L é o tamanho do cristal

« a € uma constante empirica

Ha duas formas usuais de obter a supersaturagcdo no meio: por resfriamento da
solucao ou por evaporagao do solvente. No caso da evaporagao existem técnicas
que utilizam o vacuo como forma de extrair o solvente. H4 também casos que usam
um segundo solvente com a capacidade de diminuir a solubilidade do soluto na
solugdo (mistura dos dois solventes) e ha também reacbes que iniciam a
cristalizagao por formacéao de sdlidos precipitados.

Em um cristalizador por evaporagdo continuo, uma suspensdo com grande
populagcado de cristais entra em contato com uma fonte de calor (no geral, uma
serpentina por onde passa vapor) que fornece a energia suficiente para atingir a
temperatura de ebulicdo na solugdo. O solvente tem, entdo, uma taxa de
evaporagao constante, permitindo a formacao e crescimento continuos de cristais na
solugdo supersaturada. Como o vapor gerado € uma fonte de energia, utiliza-se este
como fonte de calor para um préximo evaporador (com pressao mais baixa que o
anterior), de onde surge a ideia de multiplos efeitos. Desta forma a eficiéncia
energética do processo de cristalizagdo aumenta.

Existem outros tipos de cristalizadores, com diferentes principios de utilizacdo. Cada
configuragdo foca em melhoramentos energéticos ou na uniformidade e quantidade
de cristais. Neste trabalho, sera focado um processo quintuplo efeito de cristalizagao
de sal (cloreto de sddio) descrito por Silva (2012) .
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2.2 Processos de Cristalizacao

Existem varios tipos de equipamentos e configuragdes nos quais pode-se
desenvolver a cristalizacdo em processos da industria quimica. Como visto na secao
anterior, existem dois principais fatores que atuam sobre a solubilidade de
compostos: a concentracdo e a temperatura. Ha, entdo, duas formas principais de
realizar a cristalizagdo, a primeira por evaporagdo do solvente (alterando a
concentracdo da solugdo) e a segunda por meio de resfriamento de solugdes
supersaturadas (alterando a temperatura do meio).

O cristalizador de interesse neste trabalho utiliza da evaporagdo de agua de
solugbes salinas para produzir cristais de sal (cloreto de soédio). Este tipo de
equipamento é composto usualmente por:

« Uma superficie de troca de calor, capaz de fornecer a energia necessaria para a
evaporagao do solvente. Geralmente, utilizam-se configuragbes de casco e tubo
ou serpentina nos quais vapor superaquecido passa pelos tubos.

« Uma bomba de circulagdo ou um misturador axial que mantém a uniformidade da
suspensao cristalina. Sua presenca é fundamental para manter os cristais em
contato com a solugao supersaturada assim como para manter altas velocidades
proximas a superficie de troca de calor.

« Uma zona de separacao de vapor, na qual o vapor de solvente se mantém em
equilibrio liquido-vapor com a solugao.

« Uma zona de elutriagao (para cristalizadores do tipo Swenson DTB) na qual os
cristais sdo selecionados por diferenga de densidade e dirigidos para a
suspensao de produto.

A figura 2 representa de forma simplificada um

—

cristalizador do tipo Swenson DTB com as | | Agitator Drive
zonas descritas acima: [
[ I~ Condenser
Bolling Surface L __L_N_“
PR I Fines Offlake
Settling Zone " .A n.' A {
sl [
Draft Tube.\\_."q 1;:- y / - Feed
Elutriation Leg} | =
r ,VL Heater
Figura 2 - Cristalizador do tipo Swenson DTB T_ Returned liquor from

product separation
(Draft Tube Baffle)

——  » Product

Swenson DTB Crystallizer
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Cristalizadores evaporativos possuem alto consumo energético, pois exigem uma
grande quantidade de energia para que a solugao entre em ebulicdo e ainda geram
uma corrente de vapor com alto potencial calorifico. Por esta razao, estudaram-se
configuragbes nas quais o consumo de energia pelo cristalizador € reduzido ao se
aproveitar a energia do vapor produzido. Sdo estas as configuragdes a multiplo-
efeito onde a cristalizagdo se da em diferentes equipamentos acoplados de forma
que o vapor de um efeito alimente o aquecedor do seguinte. Assim é possivel reduzir
significativamente o consumo de energia quando comparado ao de um sé
equipamento com mesma capacidade.

Para que o vapor de um efeito possa fornecer a energia necessaria a ebulicdo no
seguinte € preciso baixar a pressao deste com relagdo ao anterior, de forma a
diminuir a temperatura de ebulicdo da solucao e possibilitar a troca térmica com uma
diferenca de temperatura aceitavel. Assim, sao aplicados sistemas de vacuo nos
equipamentos, 0 que aumenta o consumo de energia (energia elétrica para gerar
trabalho mecéanico no sistema de vacuo) que € usualmente pequeno com relagéo
aos gastos energéticos por meio de transporte de calor.

Seja, entdo, uma sequéncia de cristalizadores estabelecida pelos fluxos dos vapores
produzidos, na qual o primeiro efeito € aquele que recebe vapor vivo (nao
proveniente de outro efeito), existem varias formas de configurar o fluxo da
suspensao cristalina. As mais comuns sao descritas abaixo:

« Co-corrente: a solugao de alimentacao entra no primeiro efeito e deixa o sistema
na saida fria (com menor pressao, logo menor temperatura de ebulicdo). Esta
configuracdo € mais utilizada quando a solugdo de alimentagdo € viscosa e
requer muita energia de bombeamento. Com uma alta diferenca de temperatura
no primeiro efeito a solugdo recebe mais energia e tem sua viscosidade
diminuida. Como desvantagem, esta configuracdo tem a caracteristica de ter
uma diferenga de temperatura menor nos efeitos posteriores.

Para

- —————————————— VT
Vapor, T1 i Vapor, T2 : Vapor, T3 condensador
H ' i a vacuo
Evaporador Evaporador Evaporador
1 : 2 : 3
T1, P1 T2, P2 T3,P3
NN W P NN F— PO SRS S >
Vapor Vo, Ts| Condensado M Condensado ~ | Condensado
Alimentagao, Tf
Produto concentrado Produto concentrado Produto concentrado

Figura 3 - Sistema de evaporacgao triplo-efeito co-corrente
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« Contra-corrente: a solugao de alimentacao entra na parte fria e sai no primeiro
efeito. Muito utilizada em sistemas de aumento de concentragcdo de solugdes,
possui a vantagem de ter uma diferenga de temperatura entre vapor-solugao
mais bem distribuida entre os efeitos e, portanto, uma eficiéncia de troca térmica
maior para configuragdes com mais efeitos.

Vapor, T1

1
T1, P1

............. LN

Vapor Vo, Ts

Evaporador

—eeee ]
Produto concentrado

Condensadag

Vapor, T2

e

Evaporador

2

o

e

T2, P2

Vapor, T3

R

Condensado

o

Evaporador

3

e

T3,P3

-

Col

ndensado

Figura 4 - Sistema de evaporagéo triplo-efeito contra-corrente

e
Alimentagéo, Tf

Para
condensador
a vacuo

« Alimentagdo em paralelo: a solugéo de alimentacéo é distribuida entre todos os
efeitos, ndo necessariamente de forma uniforme. O interesse desta configuragcao
visa uniformizar a saida de produtos, de grande interesse para sistemas de
cristalizacdo. De fato, a configuragao estudada neste trabalho é em paralelo, que

permite uniformizar o tamanho dos cristais no produto.

Vapor, T1

Vapor Vo, Ts|

Evaporador
1

T, P1

A, -~
SN S — >

Condensado

Vapor, T2

Evaporador

SN

2
T2, P2

Condensado

RN > !

Alimentagao, Tf

I —
Produto concentrado

.
Produto concentrado

Evaporador

3
T3,P3

————
Vapor, T3

Para
condensador
avacuo

>
Condensado

L .
Produto concentrado

Figura 5 - Sistema de evaporacgéo triplo-efeito com alimentagdo em paralelo

O numero de efeitos que um processo de evaporacdo pode ter depende,
fundamentalmente, da temperatura de vapor vivo, da temperatura de condensacéao
do vapor do ultimo efeito e da elevagao de temperatura do produto, pois solugdes
mais concentradas em alguns solutos podem ter uma temperatura de ebuligdo
significativamente mais alta (¢ o caso do cloreto de sodio e de varios sais
Deve-se ter em conta que, embora o aumento no numero de efeitos
possa diminuir o consumo energético do processo, isto torna o arranjo da planta
mais complexo, com um controle e operacao mais dificeis € um tempo de residéncia

inorganicos).

18



de produto maior. Além disso, os custos de investimento aumentam com o numero
de efeitos, o qué exige um calculo do 6timo entre custos de investimento e de
operacgao.

Neste trabalho, é estudado um processo de cristalizacdo por evaporagao quintuplo-
efeito com alimentagdo em paralelo, ja implantado. O processo trata uma solugao de
sal de cozinha (cloreto de sédio) em agua e uma descricdo mais detalhada é
apresentada em Silva (2012).

2.3 Controle de processos

O controle de processos consiste na manipulacao de variaveis fisicas de correntes
ou equipamentos de um sistema para manter um variavel controlada de interesse
em um valor especifico. Utilizado em massa na industria quimica, ele permite uma
melhora na qualidade de produtos, uma producédo de maior volume e a automacao
do processo, reduzindo a quantidade de operadores e, portanto, de erros de
manipulagdo. Pode-se encontrar, atualmente, em diferentes tipos de processos,
como: discretos (e.g. producdo robdtica automobilistica), dindmicos (e.g. industria
alimenticia) e continuos (e.g. refinarias).

Para melhor compreender a teoria de controle é necessario definir uma terminologia
adequada, a qual é utilizada neste trabalho e € descrita a seguir:

- Variavel controlada - variavel de processo objeto de controle (vazdo, nivel,
temperatura, pressao, etc).

- Variavel manipulada - variavel que pode ser modificada e alterada
independentemente com o fim de obter uma resposta sobre uma variavel
controlada respectiva (abertura de valvula, frequéncia de motores, etc).
Idealmente, um aumento na variabilidade desta variavel ndo deve influenciar a
performance da planta.

« Disturbio - variavel ndo controlada pelo sistema de controle que possui influéncia
sobre a variavel controlada. Existem diversos modelos para um disturbio, dentre
0s quais destacam-se o disturbio em degrau, o disturbio estocastico e o disturbio
senoidal.

« Set-point - valor de objetivo da variavel controlada.

« Offset - Diferenga entre o valor do estado estacionario real obtido apdés uma acao
de controle e o valor desejado para este (set-point).

« Erro - valor instantaneo da diferenca entre o set-point e o valor real medido da
variavel controlada.

« Resposta a um degrau (step) - resposta da variavel controlada quando o set-
point &€ incrementado em um valor (positivo ou negativo) instantaneamente.
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« Resposta a um impulso (impulse) - resposta da variavel controlada quando o set-
point sofre uma variagéo dirac, ou seja, tem seu valor incrementado infinitamente
por uma fragdo de tempo infinitesimal. A area de um dirac é caracteristicamente
igual a 1 mas pode-se multiplica-lo por um valor qualquer afim de obter uma
resposta determinada.

« Funcao de transferéncia - representagcdo matematica da relacdo entre um sinal
de entrada e um sinal de saida de um sistema. Frequentemente representada
sob a forma transformada de Laplace, y(s)= L{y(¢)} ou sob a forma transformada

Z no caso de sistemas digitais y(z)=Z{y(k)}. Uma parte importante de uma

funcdo de transferéncia € o ganho, cuja ordem de grandeza depende da
natureza das variaveis de saida e de entrada e cujo sinal determina se a
resposta de uma variavel controlada tem mesmo sentido (direta) ou sentido
oposto (inversa) ao da manipulada.

« Malha de controle - configuragdo dos elementos de um sistema de controle no
qual se definem variaveis manipuladas e controladas.

« Controle em malha aberta (open loop control) - uma ou mais variaveis
manipuladas atuam sobre uma variavel de processo. Nao ha medicao desta, logo
nao ha compensacdes de desvios e de disturbios.

« Controle em malha fechada (closed loop control) - a variavel controlada é
constantemente medida e comparada com o valor do set-point, de onde se
calcula o erro que define a agao do controlador. Por utilizar o valor atual de
medicao, trata-se de um controle em feedback.

« Controle feedforward - sistema de controle que responde somente ao seu sinal
de controle de forma preé-definida, sem levar em conta a reagao do sistema. O
ajuste de variaveis nao é feito com base no erro, mas sim, com base em um
modelo matematico de comportamento do processo, logo se baseia na
confiabilidade deste.

Um sistema de controle pode ter diversos tipos de equipamentos além do
controlador, dentre os quais 0os mais elementares sao:

« Sensor - instrumento de medicdo que mede o valor de interesse da variavel
controlada. No geral, possui uma fungéo de transferéncia prépria que caracteriza
seu tempo de resposta.

« Transmissor - transforma o sinal do sensor de forma a ser identificado pelo
controlador adequadamente.

« Atuador - recebe o sinal do controlador e efetua uma acgao fisica no processo
para alterar a variavel manipulada. Sao usualmente valvulas cuja abertura
aumenta ou diminui.
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« Conversor - em sistemas digitais, utilizam-se também conversores de sinal que
transformam um sinal analégico em digital e vice-versa (conversor A/D e D/A,
respectivamente).

« Retentor de sinal (holder) - em sistemas discretos, o sinal deve ser enviado
constantemente ao controlador, mas, como ele € medido periodicamente, é
necessario introduzir um retentor de sinal para manter o ultimo valor medido
como constante e gerar uma curva em forma de “degraus”.

Enfim, existe uma forma de representacao tipica que permite visualizar as interacdes
de uma malha de controle qualquer. Trata-se da representagdo por diagrama de
blocos, a qual é composta de blocos e vetores. Blocos representam elementos da
malha de controle, como os listados acima, e vetores representam a direcao do fluxo
de informacdes. E importante ressaltar que em o diagrama deve representar todos
os elementos que tém influéncia na saida do sistema representado. A figura 6 ilustra
um exemplo de diagrama de blocos de um processo discreto em malha fechada e
com a presencga de disturbios ndo medidos.

d(s)

+

Ysp(S) Ge(2) NN H(s) Gi(2) Gp(s) —O—

Gm(s)

Figura 6 - Exemplo de diagram de blocos (adaptado de Odloak 2014)

Uma vez que a terminologia é fixada, pode-se entender o funcionamento de
controladores.

2.4 Controladores

Um controlador nada mais é que um dispositivo que usa de recursos mecanicos
(hidraulicos ou pneumaticos) e eletrénicos para monitorar e alterar variaveis que tém
variagao dinamica. Assim, pode ser usado para manter uma variavel em um valor
constante, compensando influéncias externas (disturbios), para elevar ou reduzir o
valor desta variavel a um valor definido (set-point), entre outros casos de aplicagao.
Diversos tipos de controladores foram desenvolvidos com o avango da automacéo,
sendo o tipo mais tradicional na industria quimica o controlador PID, que tem
deixado espacgo para a aplicagéo de controladores digitais avangados, como o MPC.
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241 PID

Um controlador Proporcional-Integral-Derivativo (PID), funciona por meio de um
mecanismo de feedback no qual o valor de uma variavel de processo € calculado
para gerar um erro comparado ao set-point e, assim, gerar uma resposta sobre a
variavel manipulada. Trata-se de um controlador cujo funcionamento se baseia em
trés parametros, dos quais deriva o nome deste, e cujos algoritmos visam evitar
problemas de convergéncia (robusto) ou perdas de tempo operacional.

A expressao a seguir representa o algoritmo do PID na forma temporal e em fungao
do erro medido:

(3)  u®)= K{e(m

O ey

1 | de(t)
— |e(tdt'+T,——= |+1
T, e) < dr ] 0

Onde:
o e(t)=y,—y(1);

« K¢, Ti, Ta s&o os parametros de sintonia do PID;

 lo € o valor da variavel manipulada no estado estacionario ou o valor de uma
constante de inicializacao do calculo.

Cada parametro do PID define um modo de a¢ao do controlador. O primeiro sendo o
modo proporcional, com o valor de K¢, mede uma agéo proporcional ao erro medido
em um dado instante, dada por:

(4)  uw)=K.e@)+1,

Um calculo de offset leva a conclusao de que este modo gera tal diferencga, o que é
desfavoravel. Além disso, mesmo que um valor alto da constante possa levar a uma
resposta mais rapida, se este for muito alto o sistema pode se tornar instavel. Como
ponto positivo, pode-se afirmar que o modo proporcional ndo aumenta a
complexidade do sistema.

O modo de agao seguinte diz respeito ao modo integral. Caracterizado pelo valor do
parametro T, (tempo integral), este modo incorpora ao controlador uma agao
corretiva proporcional a somatéria do erro ao longo do tempo. O termo integral tem a
seguinte defini¢ao:

KC
T,

1

(5)  u@®=—=[ et)dr'+1
0 0
A insercédo do tempo integral leva ao amortecimento da solugéo e corrige problemas
gerados pelo modo proporcional, como por exemplo o offset. A agao integral néo

depende somente do erro instantdneo, mas também do tempo que este dura. Por
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esta razao, aplica-se o controlador Pl para obter uma melhor resposta de um
sistema. Para altos valores de T, predomina a ag¢ao proporcional, enquanto que para
menores valores do tempo integral predomina a acéao integral, reduzindo o offset. O
modo integral introduz também dois fendmenos: o overshoot e o windup. O primeiro
€ caracterizado pelo valor de uma saida ser maior que o do estado estacionario
desejado, podendo aumentar a instabilidade da malha. O segundo ocorre quando a
saida do controlador atinge seu limite inferior ou superior, sem atingir o set-point,
enquanto a acdo integral continua a acumular o erro e € sobrecarregada.

O terceiro modo de agao corresponde a agao derivativa, cuja fungdo € compensar
uma tendéncia a um afastamento do set-point. Tal afastamento é possivel se a agao
do controlador for pequena, ou seja, se o erro e a integral do erro estiverem
préximos de zero, enquanto que a inclinagao da variavel controlada neste ponto se
acentua. Define-se entdo o modo derivativo como:

(6) u(t):KCTd@+I0
dt

A acao derivativa tende a reduzir o overshoot da agao integral e, embora no geral
aumente o tempo de resposta do sistema, pode aumentar sua estabilidade. Como
esta leva em conta a tendéncia de evolucao do erro, pode-se dizer que € uma agao
preditiva que tende a gerar respostas mais assertivas. Em muitos casos de
aplicagao, o tempo derivativo tem valor pequeno, visto que a derivada da resposta &
muito sensivel a ruidos no sinal da variavel de processo, podendo amplifica-los.
Assim, no geral evita-se sua aplicagdo em sistemas muito ruidosos.

A juncédo dos trés modos de agao leva ao controlador PID, cuja robustez e facilidade
de manipulacdo justifica sua extensa aplicagdo em unidades industriais a nivel
global.

Para realizar a sintonia do PID (definigdo do melhor conjunto de parametros para um
determinado sistema), diversos métodos heuristicos foram desenvolvidos dentre os
quais se destaca o método de Ziegler e Nichols (1942). Entretanto, outros modos de
resolugao utilizam métodos de otimizagédo, que buscam minimizar um dos seguintes
erros totalizados:

. Integral do valor absoluto do erro (IAE): IAE = j:

v,(O—y®)dt  (7)
. Integral do quadrado do erro (ISE): ISE = J.:[ysp(t)—y(t)ilz dt (8)

. Integral do erro absoluto ponderado pelo tempo (ITAE): mm:ﬁ

Y0 =y@|dr (9)

. Integral do erro (IE): IE = J:[ysp(t)—y(t)]dt (10)
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Os métodos de sintonia por otimizagdo sao mais complexos e envolvem rotinas de
calculo que podem ter resolugao divergente, entretanto as solugdes encontradas por
meio deste levam a um erro total minimo, garantindo um ponto étimo.

2.4.2 Controle preditivo

O controle preditivo se baseia no comportamento dindmico de um sistema por meio
de modelos identificados, podendo tratar sistemas multi-variaveis e impor restricbes
de processo. Também conhecido como MPC (Model Predictive Control), ele calcula
uma trajetéria 6tima que permite minimizar uma funcao de erro definida, baseando-
se em acdes passadas e na resposta prevista do sistema, atuando em feedback e
em feedforward. O fato deste controlador integrar todas as fontes de variagdo nas
variaveis controladas o permite atuar eficientemente em sistemas mais complexos
para os quais o PID ndo conseguiria atuar.

O controle preditivo € um controle digital e, portanto, transforma os sinais analdgicos
vindos das medi¢cdes do processo em sinais digitais. Esta caracteristica traz a
vantagem de que qualquer sinal se torna uma informagao que pode ser manipulada
de forma livre. Assim, podem-se implementar restricdbes numéricas e realizar
calculos complexos para gerar novos sinais digitais de saida que sao convertidos
para sinais analégicos para atuar fisicamente no processo. Portanto, ao unir a
resolucdo por processamento computacional a predicao por modelos, o controlador
consegue gerar respostas que se integram e se otimizam automaticamente.

Segundo Odloak (2014), as iteragdes do algoritmo de qualquer controle preditivo
seguem a estrutura a sequir:

Leitura das entradas e saidas das plantas

Atualizacdo da trajetoria prevista com a medida da planta e a ultima acao de
controle implementada

Calculo de uma sequéncia de agdes de controle futuras que minimizem um erro
na saida calculada

Implementacao da primeira agao de controle no processo

A figura 7 ilustra uma iterac&o do calculo:
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Hotizonte de predigdo

Figura 7 - Exemplo de iteragdo de calculo do MPC, adaptado de Odloak (2014)

Deve-se observar que, embora a trajetéria da variavel controlada seja 6tima no
instante em que a iteracdo foi calculada, o sistema pode responder de forma
inesperada gragas a atuacdo de componentes externos. Aparece entdo a
necessidade de utilizar o feedback da planta, pois por mais representativo que um
modelo seja, o controlador ndo engloba todos os disturbios possiveis do sistema.
Por esta razao implementa-se somente a primeira agdo de controle e o calculo da
trajetdria é refeito sistematicamente.

O calculo do MPC depende de diversos parametros além do modelo do processo. O
tipo de controlador preditivo a ser considerado neste trabalho é o DMC (Dynamic
Matrix Control), amplamente utilizado na industria quimica e cujo algoritmo e
sequéncia de calculo sdo explicados a seguir.

Considerando a resposta de uma variavel controlada (y) do processo a um impulso,
pode-se demonstrar que a agao prevista para um instante k+1 é dada pela soma
das respostas ao impulso nesse instante (Odloak, 2014):

N
(11) Yir = z huy,,

i=1
Onde:

« iT é o instante de medic¢ao (7 sendo o periodo de amostragem)

. y, O valor previsto da variavel de saida em um instante k

« N o tempo de estabilizacao

« h; aresposta ao impulso no periodo i

25



« u o valor da variavel de controle em um determinado instante (acao de controle)

A equacédo pode ser escrita também na forma de diferencgas:

N
(12)  y—2 :zhz‘(ukﬂ—i_uk—i)

i=1
Assim, define-se a variagdo na acao de controle descrita pela equagao 13:
(13)  Au,=u—u,,

Obtém-se:

N
(14) Y=y +zhz‘Auk+l—i

i=1

Havendo entdo um horizonte de predigao definido np, a equacédo 14 é valida para
qualquer instante j pertencente a este periodo:

N
(15) yk+j=yk+j_1+2hl.Auk+j_i, j=12,...np

i=1
Seja entado a predi¢ao corrigida no instante k+1 dada por:
(16) ylf+1:yk+l+(yk_yk)
Onde y, é o valor real medido.

Assumindo a hipotese de que o erro de predigdao € o mesmo para qualquer instante
j, pode-se escrever:

Yer; = Virs = Yerjot — Vs e .=y, (n&o ha erro no instante de atuagéo)

N
(17)  yo, =¥+ hAu,,

i=1

Aplicando a equagao acima para quaisquer valores para o instante j, pode-se
generalizar a saida definindo os termos a seguir:

N
(18)  ¢,= > hdu,,.,

i=n+1

(19) B=X9,
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Jj=1
A equacao 17 pode entdo ser escrita como:

(21) v =yctsAu +s Au, + ot sAu +P

J
Onde para cada calculo, P, é conhecido, pois leva em conta as agGes de controle

passadas. Matricialmente, pode-se escrever:

Yer Sy 0 o - 00 Au, ot h
Visa S, 8, o -~ 0 O Au,,, v+ P
: = : : R Do : + :
y;npil Sup-t Spp—2 s 0 Auk+np—2 tPh,
I yz+np 1L Sop Sup Sy 5 L Auk+np—1 11 Vet Pnp |

Define-se assim, o problema do DMC, onde a matriz dindamica S € definida acima e
para qual o problema pode ser escrito como:

(22) Yy =SAu+y +P
Com:

. y° 0s valores previstos de y

S a matriz dindmica do sistema

. s, aresposta do sistema ao degrau no instante i

« Au as agodes de controle no instante k, a ser calculadas

P as predigdes decorrentes de agdes passadas

Se o valor do set-point é subtraido em ambos os lados da equagao 22, obtém-se:

Y= Yin S 0 o - 0 0 Au, e—h
Y =V S, S 0 - 0 0 Au,,, e, — P,
: =— : +
yy - yl:—%—np—l St Spp—2 s; 0 A”k+np—z € Pnp—l
I Y- Yoo | i Sip Sup-1 S 85 i AV - 1L e,—F, |

Onde o erro é introduzido e definido como:

(23) e =y -y
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Escreve-se a equagao matricial acima como:
(24) e=-SAu—e'

Onde e é o vetor de erros entre o valor previsto e o valor desejado. No caso do
DMC, o valor desejado é o set-point. O vetor ¢' seria o vetor de erros em malha
aberta.

Uma vez que o problema esta definido por meio das equagdes descritas, deve-se
definir o calculo a ser feito no MPC. Define-se o parametro m do MPC, ou o
horizonte de controle, como o numero de agdes futuras que serdo calculadas pelo
controlador, sendo que, apos a ultima, u se mantém constante. A introdugcdo deste
parametro € importante, pois ao efetuar o calculo do MPC observa-se que quanto
mais proximo do horizonte de previsao esta o valor de m, maior € a quantidade de
erros numericos produzidos e mais complexa se torna sua resolugao.

Ao introduzir este parametro, obtém-se a seguinte forma matricial do problema, com
matrizes de dimensdes menores:

sp c B ar 7 B ]
Ve = Yin s, 0 - 0 0 - 0 Au, e~ P
sp c —
Ve T Vw2 5 s - 0 0 0 Au,,, ¢~k
P _ ()€ - ... ... ... -
yk - yk+m - Sm Sm—l Sl O Auker—l + ek Pm
Ve = Yiemu St S T 8 S = 0 0 e
ylip - yliJrnp L sn‘” Snpfl o Snpfm Snp7m71 TS AL 0 i € — RLI’

(25) (e)npxl = _(S)npxm (Au)mxl + (el)npxl

Enfim, o calculo do MPC consistira em minimizar os erros, logo o problema de
otimizagao é:

minJ =e’ e=[-SAu+e'T [-SAu+e']
26) 2L 0§ SAu—§Te'=0
0Au

Au=(S"S)"S"e'
Calcula-se um vetor de dimensdo m de ag¢des de controle, das quais somente o
primeiro termo € implementado, como discutido anteriormente.

A formulagao 26 permite realizar o calculo do MPC e obter uma solugao plausivel.
Entretanto, muitas vezes o controlador podera gerar respostas muito acentuadas
(rapidas) que podem nao ser desejadas sobre a variavel y. Por esta raz&o, introduz-
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se um segundo termo a otimizagao que visa ponderar a minimizagao do erro através
de um parametro de supressao de movimento. O problema se escreve entdo como:

J=e"e+Au" RAu

27
(27) a—J:O—>Au:(STS+R)"STe'
0Au

Desta forma, quanto maior o valor de R, mais suave sera a resposta do controlador.
Sejam entdo os parametros de sintonia do MPC:

« N o horizonte de estabilizagdo do sistema, ou seja, o tempo que este leva para
se estabilizar em malha aberta

. np 0 horizonte de predigéo, sobre o qual a otimizacao sera feita. Tem valor igual

ou menor ao do horizonte de estabilizacdo naturalmente, e quanto maior o seu
valor, mais completo e complexo o calculo da otimizagao.

« m 0 horizonte de controle, com valor menor ao do horizonte de predicéo
« Ro fator de supressao de movimento

Para tornar a solugdo do MPC mais geral, € necessario expandi-la para um sistema
multivariavel (MIMO, multiplas entradas e multiplas saidas) e implementar restricbes
a otimizac&o. Assim, considerando entdo que tem-se nu variaveis manipuladas e ny

variaveis controladas, pode-se somar as respostas ao impulso em um determinado
instante para cada saida:

N nu

(28) g)j,k = zzhj,l,iul,k—i

i=l I=1
Onde:
. &Lk € a predi¢ao da saida j no instante &
. h,,, €aresposta da saida j no instante i um pulso na entrada [
. u,,_, €ovalordaentrada / no instante k—i

Trabalhando na forma vetorial, definem-se os vetores de saida, de entrada e uma
matriz de resposta aos pulsos, respectivamente (Odloak, 2014):

T
(29) yk:|: yl,k yz,k yny,k :|

T
(30) Mk—i:|: Ui Uopey Mnu,k—i:|
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hl,l,i h1,2,i o hl,nu,i
_ 2,1,i 2,20 2,nu,i

(1) H,=| o :
hny,l,i ny,2,i hny,nu,i

Utilizando as ultimas definigdes obtém-se uma forma vetorial analoga ao caso SISO:

N
(32) Y=yt 2 HAu,,,

i=1
De forma analoga ao caso SISO, pode-se também desenvolver o problema
introduzindo corre¢cdes das previsbes. O problema fica descrito pelas matrizes
abaixo, com incrementos em suas dimensoes:

Ver S 0 ... 0 ] ) V4P
Yira S, S - 0 Au, v +P,
= . Au.kﬂ +
ylier Sm Sm—l S] : Vet Pm
: Auk+m—l
- (nu-m)x1
Y ;*'"P S”I’ Sﬂl’*l S np—m+1 Yt Rﬂ’
L d(nynp)x1 . L i F—
Onde
k i N
S, = ZHI P= Z(/)n ¢, = z H Au,,,
=1 n=l1 Jj=n+l

Observa-se imediatamente a vantagem da representagao vetorial quando se passa
ao caso MIMO, pois as formulagcbes mantém a mesma estrutura. Enfim, escreve-se
entdo a equacado 24 para este caso e o problema se resume a minimizagdo da
equacao 27, incluindo o fator de supressao de movimento. Este aparece em forma
vetorial para permitir a escolha do nivel de supressao de cada variavel manipulada:

nu

(33) r:[ nor T }%R:diag(r rooeeor)

Pode-se definir também um vetor de pesos para as variaveis controladas,
ponderando-as em ordem de importancia:

(34) W:|: Wl W2 Wny :|—)W:dlag( W W e W )
O problema sem restricbes se resume entao a:
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J=e"W " We+ Au" RAu
(35) oy

S =0——Au=(STWWS+R) STW'We'
dAu

Para introduzir as restricbes ao problema, €& conveniente formula-lo como um
problema de programagdo quadratica, substituindo o erro na equagao 35 pela
equacéao 24, obtendo:

(36) J= %[AMT (S"WTWS+R)Au |- e W WSAu+ %e'T W We'
O problema do QDMC ¢, portanto, dado por:

1
niinj = EAuTHAu+cTAu
H=S"W'WS+R
' =—e"W'WS
Sendo entdo um problema cuja solugao algoritmica é dominada e que pode estar
sujeito a multiplas restricdes. Sao impostas restricdes aos valores maximos e

minimos das variaveis manipuladas e controladas, assim como restricbes para o
incremento maximo da variavel manipulada:

(37) { N }Auﬁ Hmax T H
N

- Uk-1 — U,

n

— _ _P
(38) S i|AuS ymax yk
yk+P_ymin

I Im~nu Aumax
) }A[ ]
i Au

I
Com N=| ™ m

Fica, assim, completo o calculo do MPC, especificamente o calculo do DMC com
resolugao por algoritmo de programacgao quadratica, com multiplas restricbes e multi-
variavel.
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2.5 Controle de cristalizadores

Visando obter melhor qualidade no produto, o controle de cristalizadores é aplicado
para diversos objetivos. Normalmente, € necessario que o produto tenha uma
distribuicdo do tamanho de cristais restrita a uma faixa determinada e que a
producao seja a maior possivel com um compromisso de um minimo de consumo de
energia. Adotam-se, entdo, diversas estratégias de modelagem do sistema que
possam representar matematicamente as respostas dindmicas deste e, assim,
permitir um estudo de sensibilidade das variaveis.

A distribuicdo dos tamanhos dos cristais tem medicéo lenta, o que é inviavel em um
processo automatico. Isto levou ao desenvolvimento de duas estratégias principais
de controle de sistemas de cristalizagdo continuos: o controle da temperatura do
cristalizador ou o controle da concentracido de cristais no produto. A primeira, tendo
medigao direta e rapida, foi a estratégia mais utilizada até um determinado periodo,
entretanto, com o avango das técnicas analiticas, a medigao online da concentragao
permitiu 0 acesso a essa variavel. Fortemente relacionada com o tamanho dos
cristais, a concentragcédo de cristais no meio é facilmente medida pois € diretamente
relacionada a densidade da suspensao de produto (Mullin, 2001). Sendo assim, a
variavel controlada de interesse neste trabalho é a concentracdo de cristais na
suspensio de produto.

O controle é feito por meio das variaveis manipuladas do sistema que, segundo
Myerson (2002), sao, geralmente: temperatura de operacao, pressao absoluta do
efeito, tempo de residéncia da suspensao, tamanho dos cristais (destruicao de finos
ou classificagdo do produto), nivel do efeito, densidade de suspenséo ou alteragéo
na solugdo de alimentagdo. Cada uma destas variaveis tem influéncia sobre a
variavel controlada, que pode ser medida e modelada a partir da identificacdo de
modelos representativos do sistema. Estes modelos sao apresentados
matematicamente sob a forma de fungdes de transferéncia do sistema que
representam a resposta temporal da relagdo entre uma variavel de saida
(controlada) e uma variavel de entrada (manipulada). As malhas de controle do
sistema a ser estudado serdo detalhadas posteriormente, com base nos estudos
desenvolvidos por Silva (2012).
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3. Metodologia

3.1 Processo

O processo de evaporacdo a ser estudado neste trabalho € o mesmo de Silva
(2012), no qual sal alimenticio é produzido por meio de uma configuragdo de
evaporadores em quintuplo-efeito. Com a alimentagao da solugdo de salmoura de
alimentagao fornecida em paralelo, o sistema corresponde a uma configuragao tipica
de unidades produtoras de cloreto de so6dio marinho. A figura 8 ilustra o processo a
ser levado em conta:

Figura 8 - Fluxograma simplificado do processo, extraido de Silva (2012)

Cada efeito possui uma bomba para gerar circulagdo forgada e sdo nomeados
CR-01, CR-02, CR-03, CR-04 e CR-05. Como descrito na seg¢ao 2.2, neste tipo de
cristalizador, a salmoura de alimentacado é introduzida na tubulagdo de circulacao,
nomeada Ac, € uma parte fixa da vazdo desta é direcionada a perna elutriadora
(corrente Ap) para fornecer a condigbes necessarias a elutriacdo. Nos sistemas de
aquecimento TC, posicionados na corrente de recirculagao, ocorre a transferéncia de
calor necessaria para a evaporagao do solvente (neste caso, agua) e,
consequentemente, para a supersaturacao da solucéo. O vapor vivo Vo é alimentado
no primeiro efeito e o vapor gerado em cada efeito alimenta o sistema de
aquecimento do proximo gragas a uma diminuigdo sucessiva de pressdo entre os
efeitos. O vapor do ultimo efeito € enviado a um ejetor cuja fungdo é gerar o vacuo
neste, definindo a diferengca de pressao total no sistema evaporativo. Enfim, as
correntes de produto P;, saem do processo pelas pernas elutriadoras com um
tamanho de cristal selecionado.

Quanto as malhas de controle implementadas no processo, a fragéo de cristais em
cada efeito € controlada pela abertura da valvula de alimentagdo de salmoura
saturada respectiva. Em Silva (2012), consideram-se também as malhas de controle
da temperatura no primeiro efeito pela vazao de vapor vivo e a temperatura no
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ultimo efeito pela pressédo do ejetor, entretanto essas malhas ndo sdo consideradas
neste trabalho.

3.2 Modelo e identificagcao

Considera-se 0 modelo dindmico desenvolvido em Silva (2012) com base nos
balangos de massa, de energia e de momentos oriundos dos balangos populacionais
para sistemas particulados discutidos em Randolph e Larson (1988). As hipoteses
consideradas na elaboragdo do modelo e a metodologia de calculo utilizada sao
consideradas verdadeiras para este trabalho, cujo objetivo é somente utilizar tal
modelo.

Considera-se também a identificagdo do modelo desenvolvida em Silva (2012)
validada e de acordo com Odloak (2014). A identificacdo por um modelo ARX (Auto
Regressive with Exogenous Inputs) tem resultado considerado validado.

Enfim, a tabela 1 contém o modelo dindmico obtido por Silva (2012). Nela se
representa a matriz de funcdes de transferéncia do sistema MIMO, com as variaveis
manipuladas nas linhas e as variaveis controladas nas colunas, a qual serve de base
para o desenvolvimento de todas as simulag¢des efetuadas neste trabalho.
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3.3 Estabilidade das malhas

As funcdes de transferéncia sao dadas sob a forma de transformada Z, o que implica
definir um tempo de amostragem, pois o sistema & discreto. E fixado um tempo de
amostragem de 1 minuto e é feito um estudo de estabilidade das fungbes do modelo
para garantir que todas as fun¢des do sistema sejam estaveis, caracteristica de um
sistema evaporativo.

Para tal, verifica-se o critério de estabilidade para sistemas discretos: os polos das
funcdes de transferéncia devem se encontrar na parte interna do circulo unitario no
plano complexo. Assim, dada uma fungao de transferéncia discreta G(z):

num(z)
(z=p)z—py)...(z—p,)

(40) G(2)=

As raizes do denominador séo definidas como os polos da fungdo. Sendo entédo, no
caso acima, os valores de p,,p,...p,.

Segundo Odloak (2014), para que uma fungao discreta seja estavel, ou seja, cuja
resposta em tempo infinito atinja um valor constante, todos os valores dos polos
devem estar contidos no circulo unitario no plano complexo. Para verificar se o
sistema MIMO ¢é estavel, todas as fungdes da matriz do modelo da planta séo
analisadas.

O interesse de verificar a estabilidade das funcdes €, além de representar a resposta
real do sistema evaporativo, obter um sistema multi-variavel controlavel. Em
sistemas onde ha funcdes instaveis, as interagdes entre variaveis de processo se
tornam mais dificeis de compensar e exigem um método de controle especifico, fora
do escopo deste trabalho.

3.4 Estratégia de controle e simulagao

Para todas as simulacdes efetuadas, utiliza-se uma estrutura em malha fechada com
o0 modelo da planta e o controlador. Tanto para o controle PID quanto para o MPC, é
considerada a configuragao da figura 9, na qual ndo ha influéncia de disturbios nem
de quaisquer outros elementos de controle:

ysp ¢@) | Controlador u@z) Planta y(2)

Figura 9 - Estrutura de controle em malha fechada
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Todas as simulagbes sdo feitas com o auxilio do software Matlab®, partindo de
valores de uma simulagdo em estado estacionario fornecida na tabela 2:

X1 X2 X3 X4 X5

Yo 0.202 0.238 0.278 0.258 0.252

Tabela 2 - Valores iniciais das fracées em cada efeito, extraidos de Silva (2012)

Além das fungbes usuais do software, utilizam-se fungbes presentes no pacote
Control Toolbox deste, descritas brevemente no Anexo 1.

3.5 Controlador PID

E aplicado o controle por PID no processo da figura 8. Como mencionado
anteriormente, considerar-se-d0 as malhas de controle de concentragao de cristais
nos efeitos somente. A alimentagdo de salmoura Ac em cada efeito € ajustada pela
abertura de uma valvula correspondente, que sera a variavel manipulada respectiva
a fracdo massica de cristais x neste (variavel controlada). Portanto, ha 5 malhas de
controle a serem consideradas.

E aplicada a estratégia descrita na secéo 2.4.1 com a equacéo 3 para o controlador.
Porém, aqui, utiliza-se a representacdo em transformada Z no algoritmo:

r Ty .
(41) GC(Z)—KC|:1+m+7(1 Z ):|

Com um tempo de amostragem Ts, igual ao das fungdes de transferéncia da planta,
logo, 1 minuto.

Sao feitas duas analises de controle:

« PID mono-variavel (SISO): sdo consideradas somente as sintonias de cada
efeito, ou seja, de cada malha separadamente. Desta forma pode-se analisar as
respostas do sistema em um caso sem interferéncias de equipamentos vizinhos.

« PID multi-variavel (MIMO): consideram-se todas as influéncias sobre cada
variavel controlada devido as interagdes entre os efeitos. Os controladores atuam
simultaneamente, embora suas a¢des ndo sejam integradas (controle classico). A
complexidade de resolugdo aumenta, o que torna a atuagao do controlador mais
dificultada.

Como métodos de sintonia sao utilizadas rotinas de otimizagcdo. Assim, para o
controlador PID, o método utilizado é a minimizacdo do quadrado do erro, ISE
(equagao 8). Para tal, gera-se uma resposta ao degrau unitario, dependente dos
parametros do PID, e esta é comparada ao set-point (de valor 1), gerando o erro da
minimizacao.
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3.6 Controlador MPC

O controlador MPC aplicado é o QDMC, discutido na se¢ao 2.4.2. Inicialmente,
avalia-se o valor do tempo de estabilizagao total do sistema gerando respostas ao
degrau em todas as fungdes de transferéncia deste e retendo o maior dos tempos de
estabilizacao das funcdes obtendo N.

Uma vez que o tempo de estabilizacdo é fixado, constrdi-se a matriz dindmica S do
sistema por meio da resposta ao degrau para cada entrada i com uma saida |
correspondente por N periodos de amostragem. S representa entdo o modelo da
planta a ser utilizado pelo MPC e € igualado ao modelo real da planta, pois ndo sao
considerados disturbios ou outras influéncias externas ao processo.

Sao impostas, entdo, as restricbes desejadas de processo sob a forma das
equacgdes 37, 38 e 39. Sao fornecidos também os valores iniciais de y (fragdo de
cristais, x) dos quais parte a solugéo, representados na tabela 2. Como valores
iniciais para as vazdes de alimentacéo u (Ac) sdo fornecidos valores calculados por
Silva (2012) obtidos de um calculo de RTO com o objetivo de minimizar o consumo
energético da planta:

Ac Ac Ac Ac Ac

12196.9 10985.8 10150.79 10713.83 10965.25

Tabela 3 - Valores iniciais das variaveis de entrada, extraido de Silva (2012)

E fixado um set-point para o qual o sistema otimizara a trajetéria e sdo dados
valores a todos os outros parametros do QDMC discutidos na sec¢éo 2.4.2. Definem-
se 0s pesos das variaveis de saida e o fator de supressdo de movimento. Quanto
aos pesos das variaveis de saida é feita uma distribuicdo uniforme, ou seja, ndo se
favorece a producdo de nenhum efeito especificamente, pois considera-se que as
saidas tem mesmo valor para o processo produtivo. Logo:

42) w=[ 11111 ]

A simulacéo é langada para um tempo de simulagao fixado, resolvendo um problema
de programacgao quadratica a cada iteragdo. Como resultado, obtém-se os vetores
temporais de entrada u e de saida y. A saida do processo y € avaliada e, se néo
satisfatéria, a simulagédo é relangada com um novo conjunto de parametros livres:

m, np er.
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4. Resultados e Discussao

4.1 Estabilidade do sistema

Seja a matriz modelo do processo, G, representada na tabela 2, testes de
estabilidade foram realizados para verificar se o sistema € estavel. Fixa-se 1 minuto
para valor do tempo de amostragem e obtém-se as raizes representadas na tabela
4:

X1 X2 X3 X4 Xs

0.9954 0.9943 0.9960 1.0060 0.9905 + 0.0176i

he 0.7826 0.8597 0.9250 0.9500 0.9905 - 0.01760i
0.9950 0.9958 0.9952 0.9983 0.9990

Ao 0.6759 0.7591 0.8958 0.9407 0.8060
0.9868 1.0025 0.9961 0.9964 1.0015

he 0.9622 0.9204 0.8969 0.6956 0.8695
0.9800 0.9980 0.9886 0.9988 1.0052

A 0.9750 0.9500 0.9383 0.9142 0.9428
1.0000 0.9891 1.0012 0.9960 0.9962

he 0.9340 0.9449 0.9178 0.8750 0.8938

Tabela 4 - Raizes das fun¢bes de transferéncia do processo com Ts igual a 600s

Nota-se entdo que ha varias fungdes instaveis no sistema: Gp(5,1), Gp(3,2), Gp(5,3),
Gp(1,4), Gp(3,5), Gp(4,5). No caso da funcado Gp(1,5), o valor do raio das raizes nao
ultrapassa o valor unitario, logo, ela néo ¢é instavel. A origem da instabilidade pode vir
de uma ma representagdo por Silva (2012). Neste caso, como n&o foi possivel
recuperar as fungdes reais para o sistema, decide-se alterar as fungdes instaveis,
substituindo o denominador de todas pelo denominador da fung¢ao de transferéncia
Gp(1,3), dado por:

(43) den=z7"-1921+0.9213

Embora perda-se parte da veracidade do problema, esta substituicdo nao alterou
significativamente o ganho das fungdes. Além disso, visto que as fungdes instaveis
nao pertencem as malhas de controle direto dos efeitos (Gp(i,j), i=j), suas influéncias
sdo menos importantes e nao afetam a resolugdo de forma significativa. Uma outra
solucdo usual quando nao se pode medir certas fungdes € substitui-las por zero,
entretanto o interesse deste trabalho é trabalhar com multiplas variaveis, logo usa-se
a equacao 43. Pode-se observar o comportamento instavel das fun¢gdes simulando o
sistema em malha aberta:
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Figura 10 - Acdo em malha aberta de Acs em x1

200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800 2000
tempo[min]

Figura 11 - Acdo em malha aberta de Acz em x2
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Figura 12 - Acdo em malha aberta de Acs em X3
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x4

Figura 13 - Acdo em malha aberta de Ac1 em X4

Figura 14 - Acdo em malha aberta de Acs em xs
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Figura 15 - Agdo em malha aberta de Acs em Xs
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Apods a adaptacao das funcdes de transferéncia, pode-se avaliar os polos e verificar
a estabilidade do sistema. Os resultados obtidos estao representados na tabela 5:

X1

0.9954
Ac

0.7826

0.9951
Ac

0.6759

0.9867
Ac

0.9622

0.9800
Ac

0.9750

0.9960
Ac

0.9250

X2
0.9943
0.8597
0.9958
0.7591
0.9960
0.9250
0.9980
0.9500
0.9891
0.9449

X3
0.9960
0.9250
0.9952
0.8958
0.9961
0.8969
0.9886
0.9383
0.9960
0.9250

X4
0.9960
0.9250
0.9983
0.9407
0.9964
0.6956
0.9988
0.9142
0.9960
0.8750

X5
0.9905+0.0176i
0.9905-0.0176i

0.9990
0.8060
0.9960
0.9250
0.9960
0.9250
0.9962
0.8938

Tabela 5 - Raizes das funcbes de transferéncia do processo com Ts igual a 1 minuto

Assim, observa-se que todas as fungdes possuem raizes contidas no circulo unitario
no plano complexo e, logo, nao se tornam instaveis, caracterizando corretamente um

sistema de cristalizagao por evaporagéo.

E lancada entdo a simulagdo em malha aberta e observa-se como o sistema atua
em auséncia de qualquer controle. Para tal sdo somadas as respostas a um degrau
negativo de 0.01 na fragdo massica de cristais.
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Figura 16 - Simulagdo em malha aberta para o primeiro e sequndo efeitos
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Figura 17 - Simulagdo em malha aberta para o terceiro e quarto efeitos
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Figura 18 - Simulagdo em malha aberta para o quinto efeito

Nota-se que o sistema se torna completamente estavel. Pode-se ver também que o
sistema atinge um estado estacionario completamente diferente daquele que lhe foi
imposto, pois ndo ha nenhuma agao de controle atuando sobre este. Além disso, 0
sistema leva uma grande quantidade de tempo para se estabilizar, o que é
caracteristico da fracdo de cristais nos efeitos. No caso do quarto efeito,
especificamente, o tempo de estabilizacdo é de 5000 minutos, em torno de 83h.

Fisicamente, € possivel observar que ao aumentar a vazao de alimentagcao em todos
os efeitos, o tempo de residéncia da solugdo no cristalizador se torna menor €, com
um fluxo de energia constante, formam-se menos cristais. A fragdo massica de
cristais tende a diminuir, como mostram as figuras. Ja no caso em que se aumenta
somente a vazao de Acs observa-se um comportamento diferente, que mostra a
relacédo de interdependéncia dos equipamentos, como se vé na figura 17:
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Figura 19 - Simulagdo em malha aberta para degrau no terceiro efeito

Neste caso, é possivel observar que, ao aumentar a vazdo de alimentagdo no
terceiro efeito, o tempo de residéncia neste € menor e a curva de fragao de cristais
respectiva é decrescente. A temperatura no terceiro efeito tende a diminuir pois ha
um aumento da massa de solugéo no efeito, 0 que gera uma maior troca de calor no
trocador correspondente TC-03 e assim, gera uma queda de pressao do lado do
vapor vindo do segundo efeito. Isto gera um aumento na taxa de evaporagédo no
segundo efeito, aumentando a supersaturagéo e, portanto, aumentando a fragéo de
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cristais e diminuindo a temperatura da solugéo. O efeito se propaga para o primeiro
efeito também. Quanto ao quarto e quinto efeitos, como a taxa de evaporagao no
terceiro efeito diminui, menos vapor é direcionado a seus trocadores, gerando uma
troca térmica menor e diminuindo a supersaturagdo nestes. Logo, os perfis de
concentracdo devem ser decrescentes, como mostra a figura 17.

Nos casos observados, pode-se observar a interdependéncia entre os efeitos, porém
com uma hierarquia de influéncias, ou seja, a influéncia da vazao de alimentagao em
um efeito vizinho € menor que a do proéprio efeito e assim por diante. Uma vez que o
sistema em malha aberta é bem representado, simulagdes em malha fechada
podem ser feitas para a implantagao de malhas de controle.

4.2 Controle PID mono-variavel

Considerando somente as malhas de controle diretas do sistema, ou seja, sem levar
em conta as relagdes existentes entre os efeitos, foram sintonizados controladores
PID para cada efeito separadamente. O critério de otimizagdo € a minimizacéo do
ISE e, como set-point, fixou-se um incremento de 0.01 na fragcdo massica de cristais
em cada efeito.

A tabela 6 contém as restri¢oes utilizadas para a otimizacéo:

Restricoes Ke Ti To
Minimo -10.000 0.500 0.000
Maximo -0.100 5000 2.500

Tabela 6 - Restricbes para sintonia PID mono-variavel

Note-se que os valores tipicos da constante proporcional se encontram entre 0.1 e
10. Quanto aos valores do tempo integral e derivativo, tentou-se impor um dominio o
mais vasto possivel para que o controlador tenha maior liberdade e possa variar
entre os controladores P (com T, alto e Tp baixo), Pl (com T, baixo e Tp baixo) e PID
(com T, baixo e Tp alto). A tabela 7 contém os resultados da sintonia do controlador
mono-variavel:

Efeito Ke Ti To ISE
Primeiro -1.500 11.87 0.667 48.69
Segundo -2.626 19.98 0.213 32.52
Terceiro -3.000 185.47 0.322 34.20

Quarto -1.668 33.36 0.599 76.46
Quinto -0.879 17.587 1.137 84.45

Tabela 7 - Resultados de sintonia PID mono-variavel
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Figura 20 - Incremento na fragdo de cristais no primeiro efeito - PID mono-variavel
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Figura 21 - Incremento na frag&o de cristais no segundo efeito - PID mono-variavel
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Figura 22 - Incremento na frag&o de cristais no terceiro efeito - PID mono-variavel
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Figura 23 - Incremento na fragdo de cristais no quarto efeito - PID mono-variavel
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Figura 24 - Incremento na fragdo de cristais no quinto efeito - PID mono-variavel

A sintonia do controlador PID sem levar em consideragao a influéncia dos outros
efeitos produziu respostas satisfatdrias. O tempo de estabilizacéo fica em torno de
1000 minutos, ou 16.7 horas, ja se torna mais aceitavel para um sistema como este.
As respostas nao possuem offset, entretanto possuem um carater oscilatorio
relativamente elevado, o qué pode ser um fator negativo no processo de
cristalizacao, pois isto implica oscilagdes na supersaturacdo nos efeitos, que pode
aumentar a variagdo do tamanho dos cristais € mesmo diminuir a produtividade do
equipamento. Deve-se, portanto, tentar minimiza-las ao maximo.

Este calculo é utilizado como fonte de inicializagdo para a otimizagao do controlador
PID multivariavel, que levara em conta as influéncias dos outros efeitos do sistema,
tornando a sintonia mais dificil.
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4.3 Controle PID multi-variavel

Consideram-se aqui todas as fungdes de transferéncia da matriz Gy (tabela 2) do
processo. O controlador PID, que nao possui informagcdes do comportamento da
planta em seu algoritmo, devera ser capaz de controlar a planta com multiplas
influéncias inter-relacionadas. Espera-se um comportamento pior comparado ao
caso mono-variavel, sendo possivel que a malha n&do consiga estabilizar o sistema
ou mesmo que diferentes malhas PID atuem contrariamente.

Para realizar a otimizagéo, utilizou-se uma representacdo em variaveis de estado
(Anexo 2), sem a qual é muito dificil que a solugdo convirja. Busca-se sempre
minimizar o ISE e, mantendo as mesmas restricobes do caso mono-variavel, a
solugdo gera um offset inaceitavel, ja que as solugdes neste caso sempre tendem ao
minimo valor de K. Logo, limitou-se o valor minimo do ganho proporcional a -3.
Limita-se também o tempo derivativo a 0.667, para restringir o dominio de solugdes,
pois a influéncia deste mostrou pouca ou nenhuma melhora nas solugdes.

Restricdes Ke T To
Minimo -3.000 0.500 0.000
Maximo -0.100 5000 0.667

Tabela 8 - Restrigbes para sintonia PID multi-variavel

Um intervalo de otimizacdo de 1000 minutos é fixado e s&o usados para
inicializacao, os parametros da sintonia mono-variavel.

Efeito Ke T To ISE
Primeiro -3.000 11.65 0.667
Segundo -3.000 26.11 0.667
Terceiro -3.000 84.75 0.667 1.4041
Quarto -3.000 454.54 0.667
Quinto -3.000 159.57 0.667

Tabela 9 - Resultados de sintonia PID multi-variavel

Os resultados obtidos possuem ordens de grandeza similares aos do caso mono-
variavel. Note-se que o quarto efeito possui um tempo integral maior, pois este é o
efeito de reagdo mais lenta e necessita uma acido proporcional mais presente. As
constantes proporcional e derivativa encontram-se sempre nos valores impostos
pelas restricbes, como mencionado acima. Ja o valor do erro obtido € muito menor
comparado ao caso mono-variavel, o que ¢é atribuido as variaveis de estado.

Os resultados a seguir mostram a resposta ao um degrau 0.01 no primeiro, no
segundo e no terceiro efeitos.
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Figura 26 - Fracdo de cristais no segundo efeito com PID multi-variavel
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Figura 27 - Fragéo de cristais no terceiro efeito com PID multi-variavel
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Figura 28 - Fragéao de cristais no quarto efeito com PID multi-variavel
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Figura 29 - Frag&o de cristais no quinto efeito com PID multi-variavel

Com relacdo a solucao anterior, pode-se afirmar que houve uma diminuicdo no
tempo de estabilizagcdo das solugbes, sendo de aproximadamente 600 minutos (10
horas). As solugbes dos trés primeiros efeitos converge bem, embora possuam
oscilagdes, como no caso anterior. Entretanto, os efeitos em que n&o é necessario
aumentar a fragao de cristais passam por um pico de concentragdo que, embora nao
muito elevado em termos relativos, podem criar problemas para a cristalizac&o. Isto
se deve ao fato do controlador PID n&o possuir uma acao preditiva do modelo do
processo. Assim, ao diminuir as vazdes de alimentagao nos trés primeiros efeitos, a
taxa de evaporacdo no terceiro aumenta, o que aumenta o calor trocado e
consequentemente, as taxas de evaporagao no quarto e quinto efeitos, causando os
picos vistos nas figuras 26 e 27. Uma vez que o sistema se aproxima do set-point
nos trés primeiros efeitos, o feedback dos outros efeitos ajusta as fragdes destes,
para que retornem ao valor desejado.
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As figuras a seguir mostram as respostas a um degrau de 0.01 no quarto e no quinto
efeitos para avaliar a resposta inversa a anterior.
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Figura 30 - Frag&o de cristais no primeiro efeito com PID multi-variavel
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Figura 31 - Fragdo de cristais no segundo efeito com PID multi-variavel
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Figura 32 - Fragdo de cristais no terceiro efeito com PID multi-variavel
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Figura 33 - Fracdo de cristais no quarto efeito com PID multi-variavel
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Figura 34 - Fracé&o de cristais no quinto efeito com PID multi-variavel
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As respostas obtidas sdo coerentes e correspondem ao comportamento inverso ao
da simulagdo anterior, pois, neste caso, ao aumentar a taxa de evaporagdo no
quarto e no quinto efeito, diminui-se a diferenga de temperatura nos anteriores o qué
diminui a taxa de evaporacao nestes e, consequentemente, o nivel de
supersaturacédo. Observa-se também que as solugdes dos dois primeiros efeitos sao
sempre mais oscilatorias, enquanto que as solugbes dos outros se amortecem
rapidamente. Isto se deve ao fato de haver uma acéo integral maior nos dois
primeiros efeitos, enquanto que nos outros predomina a acido proporcional.
Especificamente no quarto efeito, observa-se um pequeno offset na solugao, devido
a alta agao proporcional, que é necessaria na otimizagao de sua trajetoria pois se
trata da parte mais lenta do sistema. As figuras a seguir mostram as respostas a um
degrau de 0.01 em todos os efeitos. Esta sera a solugdo a ser comparada ao MPC,
pois envolve uma agao de controle imediata (desde o instante inicial) sobre todas as
variaveis do sistema.
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Figura 35 - Fragé&o de cristais no primeiro efeito com PID multi-variavel
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Figura 36 - Fragdo de cristais no sequndo efeito com PID multi-variavel
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Figura 37 - Fragdo de cristais no terceiro efeito com PID multi-variavel
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Figura 38 - Fragéo de cristais no quarto efeito com PID multi-variavel
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Figura 39 - Fragéo de cristais no quinto efeito com PID multi-variavel

54



Observa-se que o comportamento segue as consideragdes feitas para os outros
casos estudados. Note-se que ao diminuir cada vaz&o de alimentagdo, embora haja
acdes contrarias entre os efeitos, o controlador é capaz de compensa-las e levar
todos os efeitos a fragdo massica de cristais desejada. O tempo de estabilizagéo é
razoavel, entretanto alguns efeitos tem comportamento oscilatério enquanto outros
produzem um pequeno offset.

4.4 Controle MPC

Para realizar a sintonia do controlador MPC, varios parametros sdo variados com a
finalidade de chegar a uma solugdo satisfatoria. Foi feita uma analise de
sensibilidade dos parametros m, np e r procurando sempre uma solugdo com

niveis oscilatorios baixos ou nulos, que atinja o estado estacionario o mais rapido
possivel e sem variacdes muito abruptas na concentragao.

O conjunto de parametros obtidos apds analise é:

(44) N=5000, m=3, np=23000

030 O 0 0
090 O 0
0 035 O
0 0 0.6
0 0

0

3
0

(45) R=| o
0 5
0

0
0
0
0
7

0.

(46) W=

o O O O =
o O O = O
o O = O O
S = O O O
-0 O O O

Como discutido na secéo 4.1, o tempo total de estabilizacdo do sistema é de 5000
minutos. O horizonte de predicao de 3000 minutos mostrou-se suficiente para a
otimizagao e o valor de m foi escolhido avaliando o comportamento do sistema.

Utilizam-se os valores iniciais das tabelas 2 e 3 para a s variaveis de saida e entrada
respectivamente. Como restrigdes, impde-se:

30000 100 500
30000 100 500
(47) w,, =| 30000 |, wu,,=| 100 |, Au, =| 500
30000 100 500
| 30000 | | 100 | | 500 |
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Enfim, o set-point fixado € um incremento de 0.01 nas fragdes de cristais em todos
os efeitos. Os resultados da simulagdo do controle MPC é mostrado nas figuras a
sequir:
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Figura 40 - Fragéao de cristais no primeiro efeito com controle MPC
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Figura 41 - Fragdo de cristais no segundo efeito com controle MPC
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Figura 42 - Frag&o de cristais no terceiro efeito com controle MPC
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Figura 43 - Frag&o de cristais no quarto efeito com controle MPC
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Figura 44 - Frag&o de cristais no quinto efeito com controle MPC

A simulagdo dindmica do sistema com o controlador MPC traz beneficios imediatos.
Primeiramente, observa-se uma redugcdo no tempo de estabilizacao total da planta
comparado ao controle PID. Neste caso, a planta €& estabilizada em
aproximadamente 350 minutos, ou 5.83 horas, o que representa um tempo
aproximadamente 42% menor que o do controle PID. Além disso, as curvas de
fracao de cristais ndo possuem nenhum tipo de oscilagao e percorrem uma trajetéria
direta e precisa na diregao do set-point, sem produzir nenhum offset.

Comparado ao estudo de Silva (2012), o tempo de estabilizagdo obtido € muito
menor (para este, de 20 horas). Entretanto, deve-se ressaltar que o objetivo na obra
referenciada ndo era a obtencdo de uma resposta cuja trajetéria € ideal, mas sim
atingir um ponto de operagao correspondente a um minimo de consumo energético.

Visto que o MPC é capaz de prever a reacdo do sistema, as variagdes produzidas
pelas relacdes entre os efeitos sdo compensadas pela acdo do controlador antes
mesmo que aparegcam. Este € um fator determinante ao comparar o controlador
preditivo ao PID, que atua em resposta ao que ja ocorreu no sistema (feedback).
Gracas a essa acao, pode-se dizer que, com relagao as variaveis de processo, 0
controle MPC fornece uma solugdo de rapida estabilizacdo e sem oscilagdes,
permitindo um controle preciso da supersaturacao nos efeitos. Portanto, ele permite
um controle do tamanho de cristais em uma faixa mais restrita, aumentando a
qualidade do produto e o fato da supersaturacao néo oscilar gera uma producgao
continua de cristais e aumenta a produtividade do sistema.

Quanto aos parametros obtidos, observou-se que o valor do fator de supressao de
movimento, de fato, retarda a resposta do processo. Entretanto, valores muito

pequenos deste podem gerar offset’s, razdo pela qual foi decidido aumentar seu
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valor para algumas variaveis. Ja para o valor da constante m, foi feita uma analise
de sensibilidade, presente no Anexo 3, que mostra a variagdo da solugdo com os
valores desta.

Enfim, foi feita também uma analise da resposta do controlador em presenca do
sistema com funcdes instaveis:
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Figura 45 - Fragao de cristais no primeiro efeito com fungbes instaveis
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Figura 46 - Fragdo de cristais no segundo efeito com fungbes instaveis
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Figura 47 - Fragdo de cristais no terceiro efeito com fungbes instaveis
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Pelas figuras, fica claro que a técnica utilizada para controlar o processo neste
trabalho ndo é aplicavel para sistemas de carater instavel. Isto se da pelo fato das
acdes de controle tentarem corrigir desvios que tendem ao infinito. Tal tipo de
comportamento pode aparecer em processos reativos nos quais pode-se perder o
controle da taxa de reagdo e causar uma reagcao em cadeia. Deve-se notar que a
perda de controle pertence ao estudo da seguranga em engenharia e, logo, néo
pertence ao escopo do controle de processos.
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5. Conclusoes

Foram estudadas neste trabalho as respostas dinamicas de um sistema de
cristalizagao quintuplo-efeito de sal alimenticio. Com base em modelos previamente
desenvolvidos, diversas malhas de controle foram implementadas com o objetivo de
comparar a atuacao do controlador classico PID com a do controlador avancado
MPC na presenca de multiplas variaveis inter-relacionadas. Métodos de sintonia
avancados foram aplicados, fornecendo curvas de fragcao de cristais 6timas com erro
minimizado.

A vantagem da implantagédo do controlador MPC sobre o controlador PID se mostrou
inquestionavel. Embora os métodos de sintonia aplicados tenham conseguido
respostas interessantes para o controle classico, o controlador avangado conseguiu
gerar uma trajetéria ainda melhor e mais préxima de uma resposta ideal para o
sistema. Isto se deve ao fato do MPC n&o depender de nenhuma estrutura fixa de
resposta, como € o caso do PID. Baseando-se somente no modelo da planta, ele é
mais flexivel e pode usar qualquer tipo de resolu¢gao numérica gragas a seu aspecto
computacional. Basta que o modelo seja bem identificado e que a sintonia seja bem
feita para que se produza uma resposta satisfatéria visada pelo utilizador, qualquer
que seja o critério definido (otimizacdo da trajetéria, minimizagdo de custos, do
consumo energético, maximizagao do lucro, etc). Portanto, fica evidente que o MPC
representa um avango na teoria de controle de processos e deve ser aplicado em
industrias que tenham necessidade de aperfeigoar sua producgao.

Como estudo futuro para o desenvolvimento da tematica abordada neste trabalho,
pode-se considerar a implantacdo de uma camada adicional de otimizacdo, na qual
um calculo de RTO fornece continuamente a rotina do MPC um valor 6timo (segundo
um critério pré-estabelecido) de variaveis de entrada e baseando-se no
comportamento do sistema (otimizagdo reciproca). Tais estudos vem sendo
abordados atualmente a nivel global e implantagées industriais ja comecam a
aparecer representando o proximo passo para a automagao de processos quimicos.

62



6. Referéncias

GIULIETTI, M., SECKLER, M.M., DERENZO, S., RE, M.I., & CEKINSKI, E. Industrial
Crystallization and Precipitation from Solutions: State of Technique. Brazilian Journal
of Chemical Engineering, 2001.

GROOTSCHOLTEN, P. A. M. Solid-liquid contacting in industrial crystallizer and its
influence on product size distribution. (Doctor) - Department of Mechanical
Enginnering, Delft University of Technology, Delft, 1982.

MULLIN, J. W. Crystallization. 4. ed. Oxford: Butterworth Heinemann, 2001.

MYERSON, A. Handbook of Industrial Crystallization. 2. ed.: Butterworth-Heinemann,
2002.

ODLOAK, D. Notas de Aula - PQI2530: Controle Avangado de Processos Quimicos.
Departamento de Engenharia Quimica, Escola Politécnica da Universidade de Séo
Paulo, 2014.

RANDOLPH, A. D.; LARSON, M. A. Theory of Particulate Processes: Analysis and
Techniques of Continuous Crystallization. 2nd. ed.: Academic Press, 1988.

SILVA, A. L. N. Dindmica e Controle de um Sistema de Cristalizagdo por Evaporagao
Multiplo-Efeito (mestrado). Departamento de Engenharia Quimica, Universidade de
Sao Paulo, Sdo Paulo, 2012.

ZIEGLER, J.G; NICHOLS, N. B. Optimum settings for automatic controllers.
Transactions of the ASME 64. pp. 759-768, 1942.

63



Anexo 1 - Fungdes do Matlab®

As principais fungdes utilizadas do software Matlab séo listadas a seguir:
Otimizacao (Optimization Toolbox):

« fmincon - Encontra um minimo de uma fungcdo com multiplas variaveis com
restricoes aplicadas. Resolve problemas da forma:

A-X<B, A, -X=B, restricoeslineares
C(X)=<0, C,(X)=0 restricoesndolineares
LB<X<UB Limites

« quadprog - Resolve um problema de programagéo quadratica, sujeito a estrutura
descrita na segéo 2.4.2.
Controle (Control Toolbox):

« tf - Cria fungbes de transferéncia, discretas ou continuas. Insere-se o
denominador € o numerador da fungado, assim como o tempo de amostragem no
caso discreto.

- tfdata - Extrai dados de fungdes de transferéncia.

- ssdata - Retorna as matrizes que definem o sistema sob a forma de variaveis de
estado (Anexo 2).
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Anexo 2 - Representacao em estado-espacgo

A representagdo em estado-espago (ou em variaveis de estado) € uma
modelamento matematico de um sistema fisico, definido por um numero exato de
estados, como um sistema de variaveis de entrada, de saida e de estado,
relacionadas por equacodes diferenciais. Para sistemas com multiplas variaveis, esta
representacdo provém uma forma compacta do sistema que permite manipula-lo
mais facilmente. No caso deste trabalho, esta foi utilizada para resolver o problema
do PID MIMO.

A representacao é, para a matriz de fungdes de transferéncia de controle do sistema:

u:CC"xc—l—Dc.(ysp_y)
xC=AC-x6+BC-(yXP—y)

E para a matriz de fungdes do processo:
x,=A,-x,+B, -u

yp=Cp-xp+Dp-u
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Anexo 3 - Analise de sensibilidade

A analise de sensibilidade ao fator m do MPC foi feita para valores de 1 a 5. Nas
figuras abaixo, m vale 1 para a curva mais atenuada (a direita) e vai sendo
aumentado até 5 na curva mais inclinada de cada grafico (a esquerda):
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Terceiro Efeito
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Figura A.3 - Analise de sensibilidade a m no terceiro efeito
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O valor de m igual a 3 foi escolhido pelo fato do sistema n&o levar muito tempo para
se estabilizar e de ndo gerar qualquer tipo de offset. Para m maior que 3, observa-se
uma pequena diferenga entre o valor do estado estacionario obtido e o set-point,
mesmo alterando os valores das outras variaveis do MPC, o que, embora leve o
sistema a se estabilizar rapidamente e sem oscilagdes, ndo obtém o estado
estacionario correto.
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