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RESUMO

CARELLI, Alain Cognac. Avaliacdo de desempenho eéstico e
deterministico de controladores PID e preditivoliGgzdo a um reator de
hidrotratamento. Orientador: Mauricio Bezerra dei&oJunior. Rio de Janeiro:
UFRJ/EQ, 2008. Dissertacdo (Mestrado em Tecnoldgidrocessos Quimicos
e Bioquimicos).

Todo sistema de controle, com o passar do tem@epseu desempenho
se nao houver um suporte e monitoramento da suyaosés, acarretando em
retornos minorados. Os controladores mais confeav&io os providos de
sistemas complementares que possibilitam identifopagedas no desempenho,
diagnostica-las e soluciona-las. Também na faserdgto do controlador &
importante simular o processo e avaliar o maior juoto possivel de
alternativas de controle nesta simulacédo, proveaohomaior embasamento a
decisdo. Paralelamente, a adocdo de especificagia@s baixas do teor de
contaminantes nos 06leos combustiveis tem impulsionamvestimentos em
refinarias de petréleo com o objetivo de garantmau maior remocédo de
compostos indesejados, como os sulfurados e osgaitrados. Dessa forma,
unidades de hidrotratamento estdo sendo aprimoradaesenvolvidas com
novas tecnologias para o seu monitoramento e clentrAdicionalmente, o
custo operacional do hidrotratamento é bastantevad® agravando-se,
principalmente, quando ndo ha uma otimizacdo ngtede vida do catalisador,
gue é prejudicado por um controle ineficiente. Agetivos deste trabalho
foram analisar a resposta de controladores de mealiacdo em comparacao
com preditivos — avaliando seus desempenhos detéstitio e estocastico — e,
na sequéncia, proceder ao monitoramento e diagmdsie desempenho do
controlador preditivo. O estudo foi aplicado ao wwofe do primeiro leito de um
reator de hidrotratamento de diesel, simulado atipade um modelo
fenomenoldgico. Os controladores de realimentagd@nh sintonizados por
diferentes métodos, desde heuristicos até baseadosmodelo interno. O
controle preditivo utilizado no estudo foi o CorlgoPreditivo Generalizado
(GPC), baseado em modelo interno auto-regressimtegrado e de média
movel. O desempenho deterministico foi avaliadeats das integrais ao longo
do tempo do produto do tempo pelo erro absolutoAB)Y e da variacéo
quadratica das acdes de controle; e o desempenboassico foi analisado com
base no indice de desempenho normalizado, na vhdiade da variavel
controlada e na variacdo quadratica das acdes dé&rote. Em relacdo ao
controlador preditivo, estudou-se ainda a relacatree seus desempenhos e
variacdes na trajetoria de referéncia e no modaterno, procedendo-se ao
monitoramento e diagndéstico de seu desempenho cois iddices graficos:
indice do referencial histérico e indice de desemhmpebaseado no modelo.
Como resultado, constatou-se, para os cenariodadts, que o GPC foi o
controlador que melhor contrabalanceou os desenmgserdeterministico e
estocastico. Adicionalmente, redu¢des no desempeaidocontrolador GPC
puderam ser identificadas, sendo suas causas misadas. Tais resultados se
aplicam a varios outros processos quimicos, umaquez a malha investigada
apresenta dinamica de 12 ordem com tempo mortcatigesses processos.
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ABSTRACT

CARELLI, Alain Cognac. Stochastic and determinispierformance assessment
of PID and MPC controllers: application to a hyde#ter's reactor.
Orientadores: Mauricio Bezerra de Souza Junior. &eoJaneiro: UFRJ/EQ,
2008. M.Sc. Dissertation (Graduate Program on Tetdgy of Chemical and
Biochemical Processes).

Control systems tend to lose performance over iintke control system
response is not monitored and thus there is no suppformation as to how to
make adjustments on the process control systemialitel controllers have
complementary systems to identify and diagnoseatalus in performance and
also to implement predetermined solutions vis-a-the desirable type of
output. When selecting the controller design andhtooller strategy, the
thorough simulation of the underlying process igpartant in order to draw a
greater number of possible alternatives of contaad their application on this
simulator, thus conferring more information for thdecision. Global
environmental concern has pushed the contaminamstents in fuel oils
specifications to lower levels, stimulating inveetits in petroleum refineries
with the goal of guaranteeing a larger removal @ntaminants, such as sulfur
and nitrogen. Hydrotreating units are being imprdvand developed with new
process control and monitoring technologies, allowicleaner output of fuel
oils. The hydrotreater operational cost is very Injdeing increased when there
IS not an optimization on the catalyst life timehioh is harmed by an
inefficient control. The first goal of this paperaw to investigate the response
of feedback controllers in contrast with predictieentrollers applied to the
first bed of diesel hydrotreating reactor, simuldtesing a phenomenological
model, and to asset their deterministic and stoticasperformances.
Continuous and discrete feedback controllers weneetl by different heuristic
and model based methods. The predictive controd usethis work was the
Generalized Predictive Control (GPC), which emplogslinearized, auto-
regressive, integrated moving average internal mod&he deterministic
performance was evaluated through the Integral mhd multiplied by Absolute
of the Error (ITAE) and the control action quadratvariation; the stochastic
performance was analyzed based in the normalizedrislandex, the control
variable variability and the control action quadiatvariation. With respect to
the predictive control, were also studied the redas between predictive
control performances and variations in its referentrajectory and in its
internal model. The GPC presented a better traffesolution when stochastic
and deterministic performances were assessed. Elgensl goal of this work
was to analyze the controller performance monitgrimethod and causes
diagnose method based in two indexes: historicaichenark and model based
performance measure. These methods were appliesitiration of degraded
performance simulated in the hydrotreater reactorfgedictive control,
desiring to identify the reduction in the contrallgoperformance and to
discriminate its causes. The introduced resultslpgp several other chemical
processes, once that the investigated loop presé@mds order dynamic with
dead time, typical of these processes.



NOMENCLATURA

Modelo da Unidade de Hidrotratamento

a — area superficial externa das particulas séligasadalisador por volume total do

estagio;

C - concentracdo massica,

Cs — concentracao no interior dos poros da faseitiesal
C,, — calor especifico do gas;

Cps — calor especifico do solido;

E — energia de ativagao;

g — fluxo reverso;

Ko — constante de Arrhenius;

Ky — coeficiente de transferéncia de massa na sojeettitalitica,;
Ky — fluxo adimensional, reverso de calor;

Km — fluxo adimensional, reverso de massa;

R — constante universal dos gases;

Te — temperatura da fase liquida;

Tis — temperatura da fase soélida;

Ts— temperatura do leito;

U — coeficiente global de transmissao de caloreentrfase liquida e o catalisador,

baseado na area externa das particulas;

V — volume do estéagio;



V, — vazao volumétrica.

Letras Gregas

(-AH, ) — calor de reagéo;
© — massa especifica do gas;
P, — massa especifica do solido;

Vv — porosidade interparticulas.

Teoria de Controle de Processo

A, B, C, E e F — polinbmios de deslocamento de gwao tempo;
d — tempo morto;

e(t) — sequéncia de variaveis randémicas, uniformemeistebuida, independente e

normal (0,1);

| — tempo de amostragem;

J — funcéo objetivo;

K — termo proporcional do controlador de realimefbac

k, —ganho do processo;

Ku — ganho ultimo;

N — horizonte de predicéo;
NU — horizonte de controle;
Pu — periodo ultimo;

Jo, Ch € G — parametros do controlador de realimentagéoetiscr



SP —set-point

t — tempo transcorrido em segundos;

T — intervalo amostral,

tm — tempo morto;

u — variavel manipulada em variavel-desvio (entrdal@rocesso);

w — trajetoria de referéncia cet-point

y — variavel controlada em variavel-desvio (said@macesso).
Letras Gregas

A — o operador da diferenga- G*;

A —sequéncia de pesos;

7. — parametro do controle de realimentasi&tonizado pelo IMC;

I, — termo derivativo do controlador de realimentacao

7, —termo integral do controlador de realimentagéo;

r, — constante de tempo do processo.

Avaliacdo do Desempenho de Controlador

b — horizonte de previséo;
m— namero de termos em que a série foi truncada;
mse— erro quadrado médio da variavel de saida;

n — horizonte de tempo;

Xi



Xii
y — desvio dset-point
3~/ — desvio det-pointcorrigido pela média;

7 — a média quadratica amostral do desviseatepoint

Letras Gregas

a, — parametros auto-regressivos;
& —indice de Hatrris;
,u§ — média quadratica do desvio sit-point;

n — indice de Harris normalizado;

2 - A .
o, — variancia dg.

Monitoramento e Diagnéstico do Desempenho de Claclno

e(k) — vetor de erros do controle no pagks@liferenca entre a variavel controlada e a

trajetdria de referéncia);
Jach— fungéo de custo obtida com os valores reais;
Jies— fungao de custo obtida com o modelo;

J,;s — funcédo de custo do referencial historico;

Pc — horizonte moével de dados;

Q e R — matrizes de pesos representando a importanciadke variavel controlada e

manipulada.
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Letras Gregas

Au — vetor de incrementos nas variaveis manipuladgsesd;

Y4es — indice de desempenho baseado no modelo.
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LISTA DE ABREVIATURAS
ANORM - indice de desempenho (Harris) normalizado;
APC —advanced process control
APCS —adaptive predictive control system
ARIMA - auto-regressive and integrated moving average
ARMA — auto-regressive and moving average
CARIMA - controlled auto-regressive and integrated movingrage
CARMA - controlled auto-regressive and moving average
CC — Cohen e Coon;
CHPS —cold high pressure separator
CMPC —constrained model predictive contyol
CPM —controller performance monitoring
DMC —dynamic matrix control
EBR —ebullated-bed
EPA —Enviromental Protection Authority
EVTE — estudo de viabilidade técnica-econdmica;
FBR —fixed-bed
GMC —generic model control
GPC —generalized predictive control
HDT — hidrotratamento;

HHPS —hot high pressure separator



XV

HIECON —hierarchical constraint contrgl
IDCOM —identification-command

IE — integral do erro;

IMC —internal model controller

ITAE — integral do produto entre o tempo e o elysaduto entre a variavel controlada e

0 set-poing

LPS —low pressure separatpr

LQG - linear-quadratico-gaussiano;

MBR —moving-bed

MI — Modelo Interno;

MIMO — multi-input multi-output

MPC —model predictive control

MVC — control minimum variange

OPC —optimum predictive contrpl

P — controlador de realimentacdo com acéo propuakio

PCA —principal component analysis

PCT —predictive control technology

PFC —predictive functional control

Pl — controlador de realimentacdo com ac¢des prapuke integral;
PID — controlador de realimentacdo com acdes poopaal, integral e derivativa;

PNA — aromaticos polinucleares;



QDMC —quadratic dynamic matrix contrpl

RMPCT —robust model predictive control technology
SISO -single-input single-output

SMCA —set-pointmultivariable control architecture
SMOC —Shell multivariable optimizing controller
Std(y) — desvio-padrdo da variavel controlada;

Su — média quadratica da variacéo da variavel méadg;
TBR —trickle-bed reactor

TC — controladores de temperatura;

WABT - weighted average bed temperature

ZN — Ziegler e Nichols.

XVi



XVil

INDICE DE FIGURAS

Figura 1 — Genealogia aproximada dos algoritmoslE€E linear (QIN e BADGWELL,

Figura 4 — Valor medio do produto ..........ccceevveiiiiieiiiiiiicicee e eeeeeeee e 36
Figura 5 — Processo de hidrotratamento de dieseMBRS p. 8.6, 2004 adaptado)... 40
Figura 6 — Modelo do reator CSTR-CELULA ......coomeeeieeeceeeeeeeeee e 44
Figura 7 — EStagio do CSTR-CELULA..........eiceceeee ettt 45

Figura 8 — Diagrama Pl da Unidade de Hidrotratamel® Diesel (DE SOUZA JR.,
CAMPOS € TUNALA, 2006) .....uuuvieeieeaiiuiiiiimmsiiieeeeeesesieeeeeeesaaasnneeeeeessasnneesans 50

Figura 9 — Dindmica da temperatura de saida dafemm malha aberta para um degrau

UNitario Na vazao de COMBUSLIVE ... .on e 63

Figura 10 — Dinamica da temperatura de saida do leiem malha aberta para um

degrau unitario na temperatura de entrada degee.l€i..............ccoevriviiiiiiiiiiininnee. 64

Figura 11 — Dindmica em malha aberta para pertédsaga temperatura de entrada do
=T o S PPTPRPPPPPIN 65

Figura 12 — Dinamica em malha aberta para pertddsaga concentracédo de entrada do
=T (o 0 USSR 66

Figura 13 — Dinamica em malha aberta para pertdsaga vazao de entrada do leito 1

Figura 14 — Malha de CONtrole...........oo oo 68

Figura 15 — Discretizacao ddodel L...........ooovvviviiiiiiiiiiiiie e eeeeeee e 72



XVili

Figura 16 — Discretizagao ddodel 2...............ouueiiiiiiiiiiiiii e 73

Figura 17 — (a) Comportamento da resposta serva dagrau de 1% nset-pointdo
controlador IE-PID; (b) Comportamento da respostacsa um degrau de 1% set-
point do controlador IE-PI; (c) Comportamento da respastrvo a um degrau de -1%
no set-pointdo controlador IE-PID; (d) Comportamento da respegervo a um degrau
de -1% naoset-pointdo controlador [E-Pl............oooiiiiiiiii e 82

Figura 18 — (a) Comportamento da resposta serva dagrau de 1% nset-pointdo
controlador GPC (T=500£0,7); (b) Comportamento da resposta servo a umadetg
-1% noset-pointdo controlador GPC (T=508#0,7) ......uuuuuuiiiiiinieieeeeeeeeeeeeiiiiiieeee 83

Figura 19 — (a) Comportamento da resposta regidatiar controlador CC-PID a uma
perturbacdo degrau de 5% na concentracdo; (b) Quanpento da resposta regulatéria
do controlador ZN-P a uma perturbacdo degrau de r&&#oconcentracdo; (c)
Comportamento da resposta regulatéria do control@&®-PID a uma perturbagéo
degrau de -5% na concentracdo; (d) Comportamentaedposta regulatoria do

controlador ZN-P a uma perturbacéo degrau de -5%oneentracdo.............cccc.oueeee. 84

Figura 20 — (a) Comportamento da resposta regidatdo controlador GPC
(T=5000b=0,7) a uma perturbacao degrau de 5% na conceofrdgaComportamento
da resposta regulatéria do controlador GPC (T=B580)/7) a uma perturbacdo degrau de
=590 NA CONCENTIAGAD......eiiiiiiieeeeeie ittt e e e e e e mnnnnr e e e e e e e e e as 85

Figura 21 — (a) Comportamento da resposta regidadiar controlador CC-PID a uma
perturbacdo degrau de 5% na vazao; (b) Comportandmtresposta regulatoria do
controlador ZN-P a uma perturbacdo degrau de 5%arnédo; (c) Comportamento da
resposta regulatéria do controlador CC-PID a unmugeacao degrau de -5% na vazao;
(d) Comportamento da resposta regulatéria do cladloo ZN-P a uma perturbacéo

degrau de -5% NA VAZAO..........uuuuiie o sess e e e e e aaaaaaeaeeeesessssnnnssnnnnnnssnnaans 86

Figura 22 - (a) Comportamento da resposta regidatdo controlador GPC
(T=5000=0,7) a uma perturbacdo degrau de 5% na vazadoCdbm)portamento da
resposta regulatoria do controlador GPC (T=860/7) a uma perturbacdo degrau de

LY L= R VZ= V4= o PR 87



XiX

Figura 23 — Resposta do GPC Caso 3 a perturbat@miesca...............cccvveeeeeennnnnee. 88
Figura 24 — Resposta do GPC Caso 2 a perturbat@miesca. .............coccvveeeeeernneee. 89
Figura 25 — Resposta do GPC Caso 1 a perturbat@missca...............cceevvevevvvvvnnnnns 89

Figura 26 — Diagnéstico da queda de desempenhordootador gerada pela ampliacdo

da variabilidade da variavel controlada. . ...ccccoo oo 91

Figura 27 — Diagnéstico da queda de desempenhomootador gerada pelo desajuste

entre 0 Modelo € @ Plant@.......cccooee i cceeeeee e 91

Figura 28 — Diagnostico da queda de desempenhorttcotador gerada pela saturacéo

da variavel manipulada...............uueeiiiiecccee e 93
Figura 29 — Saturacéo da variavel manipulada...............ccccoeeiiiiiiiiiiiiiieceeee 93

Figura 30 — Diagnostico da queda de desempenhomtootador gerada pela alteracéo

NA SINTONIA O CONTIOIATO .. ..o 94



XX

INDICE DE TABELAS
Tabela 1: Investimento estimado para HDT (MEYER&héla 8.1.6, 2004)............... 42

Tabela 2: Custo de processamento e utilidadespgpadaicdo de 70000 bbl/dia da HDT

da Chevron (MEYERS, Tabela 8.1.7, 2004 resumida)...........cccceeeeeeeeeeeeeeeeerninnnnnnns 42
Tabela 3: Parametros do modelo do HDT ... 54
Tabela 4: Valores dos parametros de sintonia dglefie Nichols ..............cccceeevninnees 69
Tabela 5: Valores dos parametros de sintonia d@CelCoon ............ccceeeeevvveevveeennnns 69
Tabela 6: Valores dos parametros de sintonia pé&tdb Integral do Erro................ 70
Tabela 7: Valores dos parametros de sintonia pé@..L............coovvvviiiiiiiiiinnieeeeeeen. Q7
Tabela 8: Valores dos parametros do controle demeatac&o discreto ..................... 71

Tabela 9: Comparacdo entre desempenho deterministe controladores de

realimentacao € do GPC para 0 CASO SEIVO..creeeiurernniiiiieeeeeeeeeeeereeesensnnnnnnnnnnes 74

Tabela 10: Comparagdo entre desempenho deterministe controladores de
realimentacao e do GPC para 0 caso regulatoriQ............ccoeeveeeeiiiiiiiiiiiiiiiinieenn. 75

Tabela 11: Comparacdo entre desempenho estocaskicocontroladores de

realimentacao € dO GPC ... e e e e e e e e e e e ee e eeeeeaee 76

Tabela 12: Comparacédo entre desempenho determinési controladores GPC para o
(072 LYo IS T Y PP UPRN 77

Tabela 13: Comparacédo entre desempenho determinési controladores GPC para o

(o= LYo I =T 0 11 ] F=\1 o o 1SS 77
Tabela 14: Comparacao entre desempenho estocdstmmtroladores GPC............. 78

Tabela 15: Comparagdo entre desempenho deterministe controladores de
realimentacao (continuo e discreto) e 0 GPC p@8&B0 Servo ............ocoeeeevvnvvvnnnnnnne. 78



XXi

Tabela 16: Comparagdo entre desempenho deterministe controladores de
realimentacao (continuo e discreto) e 0 GPC paaso regulatorio................coeeeneees 79

Tabela 17: Comparacdo entre desempenho estocaskecocontroladores de
realimentacao (continuo e discreto) € 0 GPC..........oovviiviiieiiiiiiiee e 79

Tabela 18: Comparacao entre todos 0S controladores..............cceevvvvvvvenniiiinnennnn. 510



1.

2.

XXii

SUMARIO
INTRODUGAO . ... .ottt ettt eeeme ettt ettt et et e et e e eaeete et eseeteeteetenseaeeeeeeens 1
FUNDAMENTOS ..ooiiiiiiiiiteiet ettt e e et e e a4 ettt e e e e e s astba e e e e e s anstba e e e e aansaeeeeesanssnneeaesannsnseeeas 8
2.1 CONTROLEDINAMICO DE PROCESSO...... e eeeetietiittttttniiaaaaeaaeaeaeeesssnssnnsssnnaaaaaaaaaaeeesssssnnnnnnnns 8
2.1.1. Reviséo Historica do Controle PreditiVo........eeeie i 10
2.1.2. Controle de Variancia Minima (MVC) e Controle Priadh Generalizado (GPC)........... 16
2.2. AVALIAGAO DO DESEMPENHO DECONTROLADORES ........uutiiieeesiitieteeeessttneeeesssnsinneasssnenns 20
2.2.1. Estimacéo do indice de Desempenho NOrmalizadQ . .....c.cveviveeveeieieeeeeriennns 26
2.2.2. Avaliacao de Desempenho Estocastico e DetermiaiStiC...........ccccevvevvvvereesiinnnenn.nn 27
2.2.3.  Monitoramento e Diagnoéstico do Desempenho de Clatoo.............ccccccoevvveveeeeecenen. 29
2.2.4. Analise Econdmica da Reducédo da Variabilidade dat@dador.............ccccceevvcvvveeeeenne 34
2.3. HIDROTRATAMENTO DEDIESEL....cctittttiiiiiaie e eee ettt e e e e e e e e e e e e e eeeesbaba s e e e e e e e aaeeeeenes 36
2.3.1. ProCeSS0 A0 HDT...coiiiiiiiiiie et eeeeee sttt e st e e e e s bee e e e e st e e e e e e nneeees 39
pZ28C 7 |V o To (=Y (o1~ (o 1 | 5 PRSPPI 42
P2 TRC T 0T o 1170 (=3 [o 11 = | 5 SRR PRRT 45
METODOLOGIA ...ttt ettt e et e e e e sttt e e e s e et b et e e s e aabe e e e e e e annbbeeeeeeennnrees 49
3.1. MODELAGEM DOHDT ...ttt eeeen e e e e e e et e et bbbt e e e e e e e aaaaaeeaeees 50
3.2. SINTONIA DE CONTROLE DE REALIMENTACAO. ... ccuiiiiiii ettt 54
3.2. 1. CONMIOIE DISCIEIO .ceeiiiiiieee ettt e e e e e e e e e e e e e e e e annnes 56
3.3. PROJETO DOCONTROLEPREDITIVO (GPC) ...t 57
3.4. CENARIOS SIMULADOS. .....ettteetiuttttetaessantteseeaesaasstseeessasanseeeaesaanstseeaessannsteeeaessansneeesesnnnnes 58
3.4.1. Controle DeterminiStiCO SEIVO ........c.uuiiiiiiiiiiiiiie e e et e e 58
3.4.2. Controle DeterministicoO REQUIALAIIO ..........ceemmerrereriiiieieeeee e e ees e eea e e e 59
3.4.3.  CONLrole ESTOCASHICO. ... .uvuiieeeiiiiiiiescereeeee e e s estiteee e e e s stbae e e e e s s stteeeeeessanreeeeeessnsbneeeeesanes 60
3.5. MONITORAMENTO E DIAGNOSTICO DO CONTROLE PREDITIVO.....uuuuiiaiaaaeaiaieeeeeniiiiiiaeaeeeenns 1.6
RESULTADOS ...ttt ettt ettt e e ettt e e e s ettt et e e e s s st b e e e e e e ss b beeaeeasbbeeaeeeanssbaeeaeeeannsneeas 62
4.1. ANALISE DO PROCESSO EMMIALHA ABERTA E IDENTIFICACAO DE MODELOS.........ceevvuneeennnnss 62
4.2. OBTENGAO DOS PARAMETROS DOS CONTROLADORES DE REALIMEAGAO.........cvvveeiiiriieennnnn 67
o A 1= o | (=1 g = ] o] £ OPP 68
o ©7o | 1 =1 o I =T 1 To ] [ SR P O PRPT 69
e T [ 01 (Yo T =Yoo I = (o PP 70
o S Y/ (o To (=] (o TN [ 0] 1T o To TP TORPTPPPP 70
4.2.5.  CONLIOIE DISCIELO ....utveiiieeiiiiieeiee ettt et e et e e e e e e e e e e s e e e e e e e aaaaaaaaaeas 71
4.3. IMPLEMENTAGAO DO CONTROLE PREDITIVO(GPC).. ..ottt 71
4.4, COMPARAGAO DOSINDICES DE DESEMPENHO. ... .vvettteeteeeteeeeeeeeeeeeeseeeeeesreeaseseeeseeseeereeenes 73

4.5. DISCUSSAO SOBRE O COMPORTAMENTO DAS MALHAS......cccitiiiiiiiiiiiiiiietreneeeeee e e e e e e e 82



XXxiii

4.6. RESULTADOS DEMONITORAMENTO E DIAGNOSTICO DO CONTROLE PREDITIVO........cccceeernnn. 90
CONCLUSOES E TRABALHOS FUTUROS .......ooviiicecceereeetee et 95
REFERENCIAS ...ttt etee ettt 97
APENDICE 1: RESOLUCAO DA EQUAGCAO DE DIOPHANTINE ... ..cooovieieeeeceeeeeeee e 106

APENDICE 2: EQUACOES PARA O CALCULO DOS PARAMETROS DE SINTONIA..109



1. INTRODUCAO

Nos ultimos anos, o alcance do desempenho requaaiglplantas de processo tornou-se
mais complicado. A elevada competitividade, os i®tps ambientais mais rigorosos,
as regulamentacfes de seguranca mais restritagépidas mudancas nas condigdes
econbmicas tém sido os fatores-chave responsavels pstreitamento das
especificacdes de qualidade dos produtos. Uma emagab adicional € que as plantas
modernas vém se tornando mais dificeis de opeemidal a tendéncia em direcdo a
complexa e elevada integracdo entre os processusvifia da maior énfase em
seguranca, € natural que recentemente tenha-seidtriuma grande importancia a area
de controle de processo. Sem sistemas de contreleprdcesso integrados a
computadores, seria impossivel operar segura ativ@mente plantas modernas
enquanto a qualidade do produto e os requisitoSesmalis sdo atendidos. Portanto,
torna-se importante para a engenharia quimica rrerentendimento, tanto da teoria
quanto da pratica de controle de processos (SEBGR&HAR e MELLICHAMP,
2004, p. 1).

A avaliacdo e o monitoramento do desempenho deasiab controle sdo necessarios
para assegurar a efetividade do processo de oerdral lucratividade operacional da
planta. O projeto inicial do sistema de controleutneravel a incertezas oriundas de
aproximacdes provindas da modelagem do process@stimacdo de dinamica e
magnitude dos disturbios e das premissas refer@stenndicdes operacionais. Além
disso, mesmo que o controlador apresente um boemgenho inicial, muitos fatores
podem causar a abrupta ou gradual deterioracaeuwddesempenho. Por volta de 60%
de todos os controladores industriais apresentagumaltipo de problema de
desempenho (SCHAFER e CINAR, 2004).

Todos os controladores necessitam ser sintonizealt®erme a dinamica do processo,
que pode sofrer alteracdes naturais ou continuag,lo desempenho dos controladores
deve ser monitorado, pois mesmo que eles tenhamagidtados adequadamente, é
esperado que seu desempenho decaia ao longo desdawxmlo a variagdes nos

insumos, deterioracdo da instrumentacdo, mudangaplanta, etc. Essa queda no



desempenho deve ser também diagnosticada, pdssibdi a identificacdo da
necessidade de se reajustar os parametros deigidtocontrolador.

Conforme a Automation Research Corporatio2000) apud SOTOMAYOR e
ODLOAK (2006, p. 875), “0 mercado do controle pte esta crescendo a uma taxa
anual de 18%, e beneficios substanciais sdo diesttmauferidos da capacidade do
controlador preditivo em assegurar a operacéo a@iglno seu limite mais lucrativo.
Contudo, muitos algoritmos de controle, depois nletempo de operacédo, raramente

apresentam o mesmo desempenho de quando foi dtala

O principal beneficio da aplicacdo de estratégesatrole avancado, especificamente
para processos cataliticos em refinarias, podeaséuido a qualidade da sobre-
especificacdo. Para unidades de hidrotratamentauaidade dogiveaway esta
relacionada a reducdo de excessiva dessulfurizaB&sultados experimentais
mostraram claramente que o conteudo de enxofre pnodutos esta fortemente
relacionado com a severidade da reacdo, que émiletela pelas temperaturas dos
leitos do reator e pelo tempo de residéncia. Emhkmoraperacdo do reator em
temperaturas elevadas resulte em produtos de nopiiatidade (menor teor de enxofre),
a vida util do catalisador é reduzida. Portant@ngo melhor o controle da reacdo, de
forma a garantir apenas a conversdo necessaris@atingir a especificacdo, melhor
sera o aproveitamento do catalisador e, consequente, uma minimizagdo nos custos
operacionais do processo (LABABIDI, ALATIQI e AL2004).

O jornal O Globo noticiou, em 3 de agosto de 2@Q@, na Europa, o teor de enxofre
permitido no diesel era de 10 ppm; enquanto, noiddéxra de 50 ppm, sendo prevista
a reducdo para 15 ppm em 2009; no Canada, era gpr80e, em Taiwan, o teor
permitido havia chegado a 50 ppm quatro anos da@RBNAL O GLOBO, PAINEL
ECONOMICO, 2008).

No Brasil, para reduzir a emissdo de enxofre entul@s a diesel, conforme as
resolucdes CONAMA n° 315 e 373, foi lancado, em52@0diesel S500 (500 ppm de
enxofre). Neste combustivel, o teor de enxofredduzido em 75%, passando de 2000
ppm para 500 ppm (FEEMA, 2007).



Em reposta ao jornal O Globo, a PETROBRAS garatf@iuWCompanhia vai fornecer o
diesel 50 ppm a ser utilizado pelos veiculos candkgia P-6 da resolucdo 315. Este
produto ja esta inclusive disponibilizado pela camipa para testes por parte da
industria automobilistica”. A PETROBRAS, em suaapaflisse que vem retirando
gradativamente o teor de enxofre do diesel e daligasdesde o comec¢o dos anos 90 e
garante que investiu $ 1,6 bilhdo de 2000 a 200@ paelhorar a qualidade dos
combustiveis (JORNAL O GLOBO, PAINEL ECONOMICO, BZ)0

O hidrotratamento catalitico (HDT) tem um imporeaptapel para se conseguir atingir a
comercializacdo de produtos com especificagOes wdidade mais restritas, que
garantam mais qualidade ao combustivel e menog;folao meio ambiente. Portanto,
projeta-se uma retomada no crescimento do mercaglocatalise do refino,

principalmente, do HDT com a imposicdo de rigorasaplisitos e normas ambientais

gue garantam menos emissdo de poluentes na ateosfer

LABABIDI, ALATIQI e ALI (2004, p. 1294) referiram-e ao processo de
hidrodessulfurizacdo de residuo como um dos maspeddiosos da industria de
petréleo, tanto em termos de capital de investimeptanto custos operacionais. A
hidrodessulfurizagcdo pode ser considerada comoio mais econdmico de se limitar
as emissdes de diéxido de enxofre provindas damguale combustivel residual,
contudo, o futuro desse processo na industria ti®lee dependera do sucesso de

continuos esforcos para se reduzir seus custosABABI, 2004).

Adicionalmente, o consumo de 6leo elevou-se deilttbes de barris por dia, em 1995,
para mais 80 milhdes bbl/dia, em 2005, e projetarsecrescimento para mais de 90
milhdes bbl/dia, em 2020. Em 15 anos, chegar-saifn@a massa extra de 0,15% de
contaminantes derivados do enxofre no petréleo,agaereta num nivel médio 1,28%
de massa de contaminantes. Conforme a demandaeddede aumenta, tende-se a
descobrir cada vez mais jazidas de petrdleos mesados, 0 que acarretard na
necessidade de mais conversao para se alcancanjuntcode produtos desejados
(LELIVELD e EIJSBOUTS, 2008).

Entre 1995 e 1999, a média anual da capacidadest#adéo cresceu 1,8 milhdes de
bbl/dia, enquanto no periodo de 1999 a 2002, aaredliial cresceu 100.000 bbl/dia.



Esse comportamento € devido ao decrescimento mdidade de refinarias de dleo de

756, em 1999, para 722, em 2002. Durante o perded®995 a 1999, a capacidade
média anual do HDT cresceu 845.000 bbl/dia, e nooge de 1999 a 2002, cresceu

550.000 bbl/dia. Desde 1998, o mercado de catdliseefino tem decaido com as

dificuldades econdGmicas regionais. Entretanto,texissinais de recuperacédo para 0s
anos que se seguem devido as novas imposicoepeifescdes para o0 combustivel.

A receita do mercado de catélise do refino aumedéo$1,88 bilhdes, em 1995, para $
2,32 bilhdes, em 2001, sendo o HDT responsavel2@di, por 34% desse mercado
(SILVY, 2004).

Ancoradas em mercados promissores como o de ldathotento catalitico, tecnologias
de controle de processo estdo sendo cada vez statadas e desenvolvidas, o0 que
origina inimeros artigos e livros que tratam do aeenapresentam seus principais

métodos.

Na linha de controle de processo, existem variogoaos de aplicacdo, desde por
realimentacaof¢edbacks baseados no erro, até preditivos. Os controlBs Beram
acOes de controle de forma a minimizar o erro eatk@ariavel controlada e o valor
desejadoget-poin}, tendo um termo proporcional ao erro, outro projpmal a integral
do erro e o ultimo termo proporcional a derivadeedo. Os controles preditivos ou de
longo alcance possuem fundamentos heuristicos,fiti@ndo-se da utilizacdo de
técnicas digitais, e apresentando um forte apélitivo (DE SOUZA JR., 1989).

SEBORG, D. E. (1999) apresentou uma vasta revis@ioescontrole de processo
avancado, referenciando 252 trabalhos. Este aféigoalusdo ao termo controle de
processo avancado como um termo ao qual se atdbarentes significados,
dependendo do conhecimento e da experiéncia dasgsesLogo, SEBORG, D. E.
(1999) estruturou as diferentes estratégias dealerde processo em cinco categorias

conforme o seu grau de aplicagédo na industria:

» Categoria | — Estratégias de controle convencior@atrole manual, controle

PID, controleratio, controle cascata e contrdé=dforward



e Categoria Il — controle avancado (técnicas claskicgain scheduling

compensacao do tempo morto, controle por desaceplane controle seletivo;

e Categoria Ill — controle avancado (técnicas utidas amplamente)model
predictive control (MPC), controle de qualidade estatistiGaternal model
control (IMC) e controle adaptativo;

» Categoria IV — Controle avancado (técnicas receotes algumas aplicacdes
industriais): controle linear quadratico Gaussigdh@G), controle nao-linear,

controle robusto, controle de rede neuronal, ctefuzzye sistema especialista;

» Categoria V — Controle avancado (estratégias ptapasom poucas aplicacdes

industriais).

A Categoria | consiste na estratégia de controldrgma que tem sido largamente
utilizada por vérias décadas. A vasta maioria dathas de controle de processo
automética (~ 90%) ainda conta com varias formasaidrole PID (proporcional-
integral-derivativo) onipresente, o que esta combnente disponivel por mais de 60
anos. As estratégias de controle avancado da Crteljosdo referenciadas como
classicas, pois séo utilizadas na industria porsrdai 30 anos e foram descritas em
livros-texto por engenheiros de controle nos ands/As estratégias de controle da
Categoria Il ttm sido amplamente utilizadas nakistrias e sdo descritas em livros-
texto mais recentes. A Categoria IV contém estraségde controle antigas e novas que
aparentemente ndo sdo muito utilizadas na indgstridora aplicagdes industriais bem
sucedidas de cada um desses métodos tenham sattadeys. A Categoria V é uma
categoria padrdo que inclui publicacbes de esieéde controle com poucas
aplicacdes industriais. Porém, algumas dessascté&cmodem ter um significante
impacto em préticas industriais futuras (SEBORGED1999).

A modelagem do processo ndo permite apenas quanutador seja projetado, gera-se
também uma profunda compreenséo do processo, e fque a realizacdo técnica da
companhia possa ser avaliada atualmente por modelagaliacdo do processo e da
instrumentacdo e os manuais da instrumentacdo d#ase para os diagndsticos, a
manutenc¢do preditiva, a simulagéo e o controleor@rale € embutido na engenharia do



sistema, e a compreensdo mais aproximada da m@aliddica a principal diferenca

entre controles avancados e instrumentagdo claddaantanto, esses dois tipos de
controle ndo devem ser contrarios, uma vez quecgaplementares, eles devem ser
utilizados nos momentos e plantas apropriados.o@sales avancados envolvem mais
do que uma simples implementacdo de um algoritmoodérole, eles requerem uma

compreensao aproximada da realidade baseada nusla{f®dCHALET, 1993).

Essa dissertacdo tem dois objetivos principaistimgiro € comparar o desempenho
deterministico e estocastico de controladores daseao erro (PIDs sintonizados por
diferentes métodos) com controladores preditivesbas aplicados a um simulador
fenomenoldgico de uma unidade de hidrotratamentdielel. O segundo € testar um
método para monitoramento e diagndstico de desdmpel® controle preditivo

aplicado também ao simulador fenomenolégico do HDT.

No segundo Capitulo, sdo apresentados os principagamentos abrangidos nesta
dissertacdo. Primeiro, discute-se o controle dinénade processo, construindo uma
evolucéo historica e descrevendo a teoria de dendievariancia minima e do controle
preditivo generalizado. Em seguida, relatam-se issuslsdées emergentes na area de
avaliacdo de desempenho de controladores, desdeeaéyuns indices para medicao do
desempenho estocastico e deterministico, refemmhwiaalguns métodos para
monitoramento e diagndstico de desempenho de taddmes e, por fim, ressaltando o

beneficio econdmico dessas aplicacoes.

No terceiro Capitulo, a metodologia do trabalhetakhada, apresentando o modelo da
unidade de hidrotratamento considerado, as sirgaivacontrole de realimentagéo, o
projeto do controle preditivo, os cenarios simutagara avaliacdo do desempenho
deterministico e estocastico e os casos demonstramlanonitoramento e diagndstico

do controle preditivo.

No quarto Capitulo, expdem-se as analises do pgoa@s malha aberta e os resultados
obtidos na dissertacdo em termos dos valores doaxfhde desempenho, dindmica dos
controladores que alcancaram respostas melhoresases csimulados para o

monitoramento e diagnostico.



No quinto Capitulo, conclui-se o trabalho e direaim-se trabalhos futuros. No sexto

Capitulo, apresentam-se as referéncias citadassertdcao.

Ao final do trabalho estdo os Apéndices 1 e 2 gaspectivamente, descrevem a
equacao de Diophantine e as equacfes para o cdlsiparametros de sintonia pelos

métodos considerados na dissertacao.

Esta dissertacéo foi realizada no ambito do projetdSIST — Modelagem heuristica
para diagnostico, automacéao e controle de equipasiensistemas” (Convénio FINEP
01.04.09.02.00), executado pelo Laboratorio de Bigdio e Controle da Escola de
Quimica da UFRJ e pela PETROBRAS.



2. FUNDAMENTOS

Almeja-se neste capitulo fornecer o arcaboucodedrecessario para o entendimento
dos conceitos abarcados nesta dissertacdo, quetrstui@ em trés temas principais:
controle dindmico de processo, avaliagdo do desamopede controladores e
hidrotratamento de diesel.

No primeiro topico — controle dindmico de process@presenta-se uma breve revisao
historica do controle preditivo, referenciando algulos principais trabalhos na area.
Em seguida, descreve-se a teoria do controle d@neda minima, que é o conceito base
do indice de Harris para avaliagdo do desempertboéssico; e, demonstra-se a teoria
do controle preditivo generalizado, que € o coatrpreditivo trabalhado nesta

dissertacao.

No segundo topico — avaliagdo do desempenho deotares — apresenta-se alguns
indices para avaliagdo do desempenho deterministiestocéstico, discutem-se as
principais contraposicoes desses desempenhosgedestse alguns trabalhos na linha
do monitoramento e diagnostico de desempenho deotamior e reforca-se o beneficio

financeiro possibilitado com a reduc¢éo da varidhie da variavel controlada.

No terceiro topico — hidrotratamento de dieselssatam-se alguns aspectos atuais no
ambito desse tema, descreve-se 0 processo e aigdeos para sua simulacéo e, por
fim, apresentam-se alguns trabalhos na mesma diebt@ dissertacdo sobre o controle
de HDT.

2.1. CONTROLE DINAMICO DE PROCESSO

Etimologicamente a palavra controle se originaadion fiscal medievatontra rotulum
que significa a acdo medieval de verificar conRE(ISTA DO TRIBUNAL DE
CONTAS DO ESTADO DE MINAS GERAIS, 2002). Atualmentesse termo é
aplicado em vérias areas do conhecimento, como drimstracdo, Psicologia e
Engenharia. Entretanto, o termo mantém sua caistotaroriginal de se tomar acoes

com base em verificacfes realizadas para se alcamcabjetivo comum.



Quando se traz o termo controle para a realidadepdocessos industriais € mais
conveniente denominarmos de controle dinamico, gmiestabelece um vinculo entre a
acdo de controle e a dinamica do processo. CAMPOREIXEIRA (2006, p.3)

definiram o termo “controle de processos” comotésigas que tém por objetivo manter

certas variaveis de uma planta industrial entre Beites operacionais desejaveis”.

A teoria de controle dinadmico originalmente foi @i@golvida para se obter ferramentas
de andlise e sintese de sistemas de controle. iNosifws desenvolvimentos estava-se
preocupado com comandos centrifugos, simples dismpss de regulacdo para
processos industriais, amplificadores eletronicasiseemas de controle de incéndio.
Com a elaboracao da teoria, constatou-se que Essamentas poderiam ser aplicadas
a uma variedade de diferentes sistemas. Os regsilthl varias frentes da matematica
aplicada tém sido explorados através do desenvehtinda teoria de controle. Os
problemas de controle também possibilitaram a dperde novos resultados na
matemaética aplicada (ASTROM , 1970).

O controlador PID (proporcional/integral/derivafivé certamente o algoritmo de
controle mais tradicional na industria, como eafadd em ASTROM e HAGGLUND
(2004). No entanto, o controle de processo avangadC — advanced process
control), caracterizado pela complementagdo entre o denmeditivo multivariavel
com restricoes e tecnologias de otimizacao, tens w&@i5000 aplicagbes no mundo e
estdo implantados em cerca de 2500 refinariasrequéinicas. Cada um gerando um
beneficio médio aproximado de 3 a 5% de aumentacagmcidade entre outros
beneficios. O APC é uma das tecnologias mais signifes introduzidas nas refinarias
nos Ultimos 20 anos. Tipicamente, o projeto de A& umpayback de trés a nove
meses (CANNEY, 2003; CANNEY, 2005).

! GITMAN (2004, p. 339) definpaybackcomo: “o tempo necessario para que a empresaaerap

investimento inicial em um projeto, calculado camasentradas de caixa.”.

Responsavel pelo desenvolvimento do APC da Aspehribéogy Inc., Houston
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2.1.1. Revisao Histérica do Controle Preditivo

Conforme exposto por ASTROM (1970, p. 2), “durantpés-guerra, engenheiros de
controle se depararam com problemas que demandaleaados desempenhos. Muitos
dos processos de controle que foram investigadms também muito complexos. Isso
estimulou uma nova formulacdo da sintese do prableomo um problema de
otimizag&o. O resultado disso foi o desenvolvimet#oteoria de controle 6timo de
processos deterministicos. Essa teoria em comimnagénh computadores digitais

provou ser uma eficiente ferramenta de controle”.

Adicionalmente, com as facilidades introduzidas can aprimoramento dos

computadores digitais, como 0 aumento da capaciddelearmazenamento e
processamento de informacdes, tornou-se possieelpgyego de técnicas de controle
mais sofisticadas que a simples aproximacédo digialeis de controle analdgicas,
como o PID (DE SOUZA JR., 1989).

O nomeModel Predictive Controlprovém da forma pela qual a lei de controle é
computada. No tempo presente, o comportamento doegso ao longo de um
horizonte é considerado. Usando um modelo, a resplasprocesso para mudangas na
variavel manipulada é predita. As acbes de consate selecionadas de modo que a
resposta predita tenha as caracteristicas desefpola®nte a primeira acdo de controle
é implementada. No passo seguinte, o calculo didepe o horizonte movido em um
intervalo de tempo (GARCIA, PRETT e MORARI, 1989)

Realizando uma analogia entre os controles PID € li#n a atividade de dirigir um
carro, pode-se dizer que se o cérebro humano fusse como um PID se dirigiria
apenas olhando o retrovisor, prestando atencdoaspeas erros cometidos, sem
enxergar através do para-brisa dianteiro. Ja dregteumano funcionando como um
MPC faz com que dirijamos prestando atencdo nordama ser percorrido (trajetoria
de referéncia), olhando os disturbios incorridosca@n um modelo mental do

funcionamento do carro (modelo interno).

O controle preditivo ou MPC surgiu no final dos sn® e, atualmente, € amplamente
aceito nos ambientes académicos e industriais. ABNO e BORDONS (1999, p. 1)

referem-se ao termo MPC ndo como uma estratég@mkeole especifica, mas como
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uma gama de métodos de controle que utilizam umelnodio processo para obter

sinais de controle a fim de minimizar uma funcaeim.

Muitos conceitos aplicados do MPC aparecem em estpecedentes, como o controle
Linear-Quadratico-Gaussiano (LQG), desenvolvido iaiman na década de 60, que
introduz os conceitos de variaveis de estado,riritadratico, horizonte de predigédo
infinito e estimador de estados. Contudo, LABABIBLATIQI e ALI (2004, p. 1293)

consideraram o trabalho de RICHALETal. (1978), que demonstrou o uso do IDCOM

(“identification-commarny para uma coluna de destilacdo, como o pioneiro.

RICHALET et al. (1978), relataram que, apesar do progresso tegioold os
fundamentos da teoria de controle permaneceramaugist € se pergunta se poderia
conceber um novo tipo de sistema de controle indlgfue usasse a capacidade dos
computadores, como ocorre na industria aeroespaesle aquele tempo. Nao sendo
uma aplicacdo analoga, pois processos industriais completamente diferentes,
apresentando sistemas multivaridveis, perturbagdesafetam a estrutura da planta,

critérios de desempenho particulares e requisgaodfiabilidade.

A estratégia do controle preditivo heuristico, msa@— o IDCOM — baseia-se em trés
principios (RICHALETet al, 1978):

* O processo a ser controlado € representado porregpsstas a impulsos que

constitui o modelo interno;

* Ha uma trajetéria de referéncia que define o cotapmnto desejado da planta

em malha fechada;

* As acOes de controle sdo computadas de forma agser 1ima trajetoria de
referéncia, aplicando um modelo preditivo interne induza a saida de forma a
alcancar a maior proximidade possivel em relagéssa trajetoria.

Segundo RICHALETet al. (1978, p. 414), “0 uso da resposta ao impulso para
representar sistemas € uma técnica controversa € nava”. A resposta ao impulso
pode ser interpretada como a funcdo densidadeatmlptidade da ocorréncia de um
efeito oriundo de uma perturbacéo no inicio do @se0. Nesse tipo de modelo interno
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ndo existem condigdes iniciais, o que torna a ifleatdo de sistemas multivariaveis
mais facil, e sua estrutura e varidveis funcionagumdo regras simétricas. As

principais caracteristicas dessa representaca@$ablALET et al, 1978):

Universalidade — cada saida do sistema multivdréwema soma ponderada de

N valores passados;

» Linearidade — as saidas do sistema sdo modeladasquacdes do tipo

s(n) =a'u(n);

 Identificacdo — o processo de identificacdo do rméesimples, basta observar o

comportamento do sistema em malha aberta;

« Teste de sinafs— utiliza-se um processo iterativo com modelosrinediarios

para otimizar o teste de sinais.

Em 1979, dois engenheiros da Shell, Cutler e Ramalasenvolveram alynamic
matrix control(DMC), que adota uma estratégia analoga ao IDC@ivem utilizando
a resposta ao degrau como modelo interno, aléno,dessa técnica introduziu o
conceito de horizonte de predicédo (LABABIDI, ALATI@ ALLI, 2004).

CLARKE, MOHTADI e TUFFS (1987) elaboraram generalized predictive control
(GPC) que elimina off-setde maneira natural devido ao modelo interno CARIMA
(controlled auto-regressive and integrated movingrage. O GPC € uma evolucdo do
controle de variancia minimadntrol minimum variance- MVC), desenvolvido por
Karl 3. ASTROM , que deriva da teoria de prediciima.

CAMACHO e BORDONS (1999, p. 51) referiram-se ao Gié@o talvez um dos mais

populares métodos de MPC. A seguir apresenta-se listea de métodos que

% O teste de sinais é realizado perturbando-se dig@m normal de operacdo com a menor variagéo
possivel que dé a melhor informacdo do comportaomeatsistema. Isso ndo pode ser executado sem
uma computacdo prévia. E necessario selecionaadosémente a natureza do teste de sinais que sera

realizado no controle.
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historicamente representam a tecnologia de conpra@ditivo (CAMACHO op.cit, p.
8):
* DMC Corp. — DMC;

* Adersa — IDCOM, hierarchical constraint control(HIECON) e predictive

functional control(PFC);

* Honeywell Profimatic +obust model predictive control technoloMPCT) e

predictive control technolog{PCT);

» Set-pointinc. —set-point multivariable control architectuf&MCA) e IDCOM-

M (multivariavel);

e Treiber Controls -eptimum predictive contrdlOPC);

SCAP Europa -adaptive predictive control systgiiPCS).

QIN e BADGWELL (2003, p. 734) apresentaram uma gwvolutiva dos algoritmos
de MPC industriais mais significantes, ilustrandess conexdes em um caminho

conciso de quatro geracdes, conforme se apresaifitigura 1.

e | T =
oo @&wch) |42 Geragdo MPC
€T > .
b @?E IDCOM-M - HIECON @ @ 3a Gera@ao M PC
1 I ;|
(@ouS> 22 Geracdo MPC

12 Geracdo MPC

1970

LOG

1860

Figura 1 —Genealogia aproximada dos algoritmos de MPC lif@&dd e BADGWELL, 2003)

Apesar da ampla utilizacdo dessa tecnologia, corddvlUSKE e RAWLING (1993)
apudCAMACHO e BORDONS (1999, p. 9), ela ainda apres@hgumas limitacdes:
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Excesso de parametrizagcdo — muitos dos produto®rcatizados utilizam o
modelo de resposta ao degrau ou ao impulso daaplast quais apresentam
excesso de parametros. Por exemplo, um processongieira ordem com tempo
morto pode ser descrito por uma funcao de transfex&ue apresenta somente
trés parametros (ganho, constante de tempo e temopo), enquanto o modelo
de resposta ao degrau requereria mais de trinthiciemtes para descrever a
mesma dindmica. Além disso, esses modelos nao &#ns/ para processos
instaveis. Esse problema pode ser superado usandoadelo com parametros

auto-regressivos;

Sintonia — o procedimento de sintonizacdo ndo éamlente definido, pois a
relacdo exata entre os parametros de sintonia enmpartamento da malha
fechada ndo sdo generalizadamente muito clarosintnga na presenca de
restrices talvez seja até mais dificil, até pasos mais triviais, ndo € facil
garantir estabilidade na malha fechada, por isegpehdem-se esforgcos com
simulacdesa priori. A exequibilidade do problema é um dos tépicossmai

desafiadores da atualidade referente a tecnoldgidPC;

Sub-6timo de otimizacbes dinamicas — alguns pacotegéem solucdes sub-
Otimas para minimizacdo da funcdo custo a fim ddesar o processamento da
solugdo. Isso normalmente € aceito em aplicacdesltdevelocidade, como
sistema de rastreamento, onde a solucdo do probEwmacada tempo de

controle de processo, a menos que se possa mgetrar solucdo sub-6tima esta

sempre proxima da 6tima;

Modelo de incerteza — embora pacotes de identdwado modelo provejam
estimagfes para as incertezas do modelo, somenfaduto (RMPCT) utiliza
essa informacao no projeto de controle. Todos t®®ontroladores podem ser
sintonizados com o objetivo de aumentar a robusteentanto, a relacéo entre o

desempenho e a robustez ndo é muito clara;

Premissas de distlrbio constante — conquanto talvpemissa mais razoavel

considere que o disturbio na variavel de saidagtarsonstante no futuro, uma
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melhor realimentacéo seria obtida através de umetesizacdo mais cuidadosa
da distribuicao do disturbio;

» Andlises — ndo é possivel com a formulacao origioaMPC de horizonte finito
analisar sistematicamente suas propriedades delelstde e robustez. As leis de
controle sdo, em geral, variantes no tempo e néerpcser representadas num

formato de malha fechada padrao, especialmentaswaom restricdes.

O MPC influenciou significativamente a pratica @atrole de processo durante as duas
Ultimas décadas. A tecnologia do MPC derivou-sacipalmente de aplicacdes no
ambiente industrial, seguido por inumeros artigeadémicos analiticos e pela
ampliacdo da base teodrica fundamental. Discernwsetgdricos a respeito do MPC
evoluiram rapidamente, entretanto, a aplicacamwégeesenvolveu-se mais lentamente.
Profissionais da area, trabalhando com ferramemtagyadas no passado, depararam-se
com crescentes aplicacfes desafiadoras que osdor@desenvolver solucdad hoc

engenhosas para suprir necessidades da realida@S¥¥, 2006).

QIN e BADGWELL (2003, p. 745) listaram a existéndeadiversas aplicagbes do MPC
no final do século XX, nas seguintes areas: rafingretroquimica, quimica, papel,
utilidades, metalurgia, alimento, polimero, caldeineroespacial e automotiva. Os
principais fornecedores de tecnologia consideradeste estudo foram: Aspen
Technology, Honeywell Hi-Spec, Adersa, Invensys@&SSReportam-se no trabalho
4542 aplicagbes, sendo 1985 em refinarias, e a mAdmxhnology, a principal

fornecedora, com 1833 implantacbes. O MPC vem seamdo o método mais

escolhido nessas industrias devido as dificuldagesontradas em controles

multivariaveis.

A tecnologia estad continuamente evoluindo, e aipréxgeracdo terd que enfrentar
novos desafios em topicos como identificacdo doetmpdestimacao de distlrbios ndo
medidos e predicdes, tratamento sistematico de lagela do erro e incertezas ou em

um campo mais amplo como o controle preditivo eotgssos nao lineares.
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2.1.2. Controle de Variancia Minima (MVC) e Controle Preditivo Generalizado
(GPC)

O GPC apresenta muitas idéias em comum com outédsdws de controle preditivo

mencionados anteriormente, baseando-se em conswitibgres, mas exibindo algumas
diferencas. O GPC concebe uma solugéo analiticdrgtee a instabilidade e as fases
ndo minimas da planta, considerando pondera¢céesnocamentos de controle na
funcdo de custo. O conjunto geral de opc¢bes dispenide GPC cobre uma grande
variedade de objetivos de controle quando compacadooutros métodos, alguns dos

quais podem ser considerados casos especificoB@e G

Geralmente, no caso de a malha de controle manippknas uma variavel a fim de
controlar outra, denominado de caso SISiagle-input single-outpit realiza-se uma
linearizacdo. Assume-se que 0 processo a ser deg@laliscreto, de dinamica linear,
invariante no tempo, de ordemme com uma entradae uma saidg, onde a relacao

entrada-saida pode ser descrita pela equacéoia segu

B(g™)

Sout-d) ou A(@M)y(t) =g "B(qu(t-D (2.1)
A™)

y(t) =

Sendo, A e B polindbmios de deslocamento de avangempo com, respectivamente,

grausm en; e,do tempo morto.

Partindo da premissa que os disturbios naturaigrdcesso possam ser caracterizados
por uma distribuicdo estocastica; pode-se usaingipio da superposicao e representar
todos os distlrbios como uma Unica influéncia ridaseEntdo, o processo pode ser
descrito pelo seguinte modelo, denominado de CARI{déntrolled auto-regressive

and integrated moving average

-1 — ~-d -1 _ -1 @
A(d)yt) =g B )ut-) +C(q™) A (2.2)
Sendo também C um polinbmio de deslocamento decavan tempo;e(t) uma

sequéncia de variaveis randdémicas, uniformemesteitiliida, independente e normal

(0,1); e,A é o operador da diferenta- g".
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Apesar de grande parte da teoria se basear em mwatlelo, o CARMA ¢ontrolled
auto-regressive and moving averag® CARIMA tende a ser um modelo mais
apropriado para muitas aplicacfes industriais castirbios né&o-estacionarios. Na
pratica, encontram-se principalmente dois dist&hbicorréncia de degraus randémicos
em intervalos randomicos (por exemplo, mudanca nalidpde do material) e
movimento Browniano, encontrado em plantas que ritepa do balanco de energia
(CLARKE, 1988).

Para se construir a solucdo, utiliza-se a equag@aphantine descrita no Apéndice 1:
C(a™) =E@M)A@™HA+q**F(a™) (2.3)

Onde, E e F séo polinbmios de deslocamento de avam¢empo de grauslem, e

A={-g?).

Multiplicando-se o temdE(q™)Ag’ nas parcelas da equagio (2.2), obtém-se a seguinte

equacao:
A@MAE(@@T)Y(t+]) = E(@)B(@)Au(t + j—d -1) + E(q)e(t + j) (2.4)

Reescrevendo a equacdo (2.4) com base na equa8jie (Ronsiderand€(q™) = 1

(alternativamente C é truncado e absorvido dertsopblinbmios A e B), chega-se na

seguinte equacao:
L-a 7 F @)yt + j) = E(@HB@HAUt + j -d -1) + E(q)e(t + j) (2.5)

Fazendo uma associacdo no termo do lado esquerdgualdade da equacédo (2.5),

alcanca-se a seguinte formulacao:

y(t+ i) =F(@")y(t) + E(@)B(q)Au(t + j-d -1) + E(q)e(t + j) (2.6)

A partir da equacao (2.6), pode-se progredir tamodeducdo do controlador de
variancia minima (MVC) quanto na deducao do coatpreditivo generalizado (GPC).

Como o GPC originou-se do MVC, primeiramente apresse o MVC.
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No controlador de variancia minima, almeja-se aaa@ menor variancia da variavel
controlada, ou seja, mantgft+j) igual a zero. Os valores futuros do erre(t+j) —
independem dos valores passadosy(te e u(t), logo sdo imprevisiveis e também
igualados a zero. Com isso, obtém-se a seguintedbeControlador de Variancia
Minima (MVC) a partir do modelo CARMA e para=d +1, conforme ASTROM

(1970):
F(a?)

u(t) = _W y(t) (2.7)

No GPC, deve-se estimaft+j)) a fim de checa-lo com base numa trajetéria de
referéncia e, com isso, calcular acbes 6timas deaie. Como o grau do polindmio E é
igual j-1, todos os termos do disturbio na equacéo (2.@pesb futuro. Portanto, a

melhor predicdo para y(t+)) é:
y(t+j)=G(qMAu(t+j-d -1+ F(q™)y() (2.8)
onde,G(q™) = E(q)B(q ™ )

Como o sistema considera um tempo mortal geriodos de amostragem, as saidas do
sistema serdo influenciadas por sinaisgth depois do periodo de amostragdsri,

com isso, a equacgao (2.8) pode ser reescrita dinseforma:
y=Gu+ f (2.9)

Onde:

y(t+d +1t)
y(t+d +2t)

y(t+d+Nlt)
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9y 0O - 0
ces| & @ Y
Ova O 0 Qo
Au(t)
. u= Au(t:+1) ’
Au(t+.N—1)

« f=F(@)yt)+G'@MAut-1) ;

_ (Gan(@™ - g0)a
e G'(qhH= (Gd+2 @)-9g,- glq_l)qz _
_(Gd+N @) -9 -04q" —..m gN_lq—(N—l))qN
Foa(a™)
-1
. F(gh=| @)
_Fd+N (q_l)

Considerando a seguinte funcao objetivo de custo:
J=(Gu+ f-w) (Gu+ f —w)+Au"u (2.10)
onde,w é a trajetoéria de referéncia set-pointe A seqiiéncia de pesos.

O minimo del, considerando que ndo existem restricdes nossileacontrole, pode ser
encontrado igualando o gradienteJde zero. Com isso, chega-se ao seguinte resultado
para o calculo das ac¢des de controle:

Au=(GTG+M ) GT(w-f) (2.11)

A matriz G da equacéo (2.11) de dimens&o N x N, no caso ddatativo, é invertida

apenas uma vez, enquanto na versdo recursiva dameledado processamento
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computacional, pois é invertida a cada tempo destmagem. Portanto, conforme
descrito por CLARKEet al. (1987): “o GPC apropria a idéia do método DMC de
CUTLER e RAMAKER (1980)” do horizonte de controll).

Estabelece-se que para NU:
Au(t+j-1)=0 (2.12)

Em termos da fungcdo objetivo de custo € equivalexitibuir efetivamente pesos
infinitos a mudancas no controle apds o horizoeteahtrole. Por exemplo, se NU for
igual a 1 e supondo que no tentpexista uma mudanca set-pointe N seja grande, a
escolha deu(t) feita pelo GPC é a acdo de controle 6tima queustentada, conduziria
y(t) ao set-pointcom uma dinamica igual a da planta em malha abEdsa lei de
controle gera acdes que, geralmente, sdo suavagaeogas. Valores de NU elevados

promovem controles mais ativos. A seguir, apressata matriz G com o horizonte de

controle:
i % o .. 0 |
O, 9% 0
G= 932 Q- (2.13)

%% - G

[9nv-1 9n-r 0 Onenu

Quando se aumenta NU, as a¢lBes de controle e @aelade saida correspondente
tornam-se mais ativas até se alcancar o estagm®ioncementos em NU causem pouco
impacto no resultado. Com isso, obtém-se um rekulgimilar ao do GPC sem

horizonte de controle com uma menor demanda coriput.

2.2. AVALIACAO DO DESEMPENHO DE CONTROLADORES

IndUstrias modernas apresentam inUmeras malhasrimle automatico, o que torna
impossivel a monitoracdo do desempenho de todasusenferramenta de avaliacéo.
EMERSON (2002)apud KEMPF (2003, p.2) ressalta que “uma aplicagdo okl

métodos de reducdo de variabilidade em fornos d#ige gerou um ganho de $ 4

milhdes/ ano”.
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MITCHELL e SHOOK (p. 3 — 4, 2005) relatam suas ewpeias com aplicacdes de
controladores MPC, ressaltando quatro caminhos gse MPC podem trilhar
dependendo do suporte e monitoramento que elebemceO caminho deve ser

escolhido conscientemente ou, caso contrario, itap@oo desempenho da aplicacao:

25% falham apds alguns meses da implantacéo;

* 40% falham aproximadamente apdés 3 anos da impBEmtapm suporte

inadequado e nenhum monitoramento;

» 25% continuam auferindo ganhos, embora reduzidms, em bom suporte e

nenhum monitoramento;

* 10% aumentam os ganhos auferidos com o passarngooteom adequado

suporte e monitoramentm-line

Em uma auditoria feita em 25 malhas de controleua& planta petroquimica de
separacao de 6leo, gas e agua de uma grande iagiettolifera, utilizando eoftware
PlantTriage© desenvolvido pela Expertune®©, veriiks®8 a seguinte situacao
(TORRES e HORI, 2005):

20% das malhas estavam em manual;

64% oscilavam grande parte do tempo;

Vérias malhas oscilavam com o mesmo periodo, @, isggragiam entre si;

68% saturavam em algum momento;

24% apresentavam alta variabilidade.

Geralmente, uma malha de controle demanda um imer#o entre US$ 4.000,00 e
US$ 32.000,00, sendo gastos de US$ 1.000,00 a 0BHA00 na aquisicdo de um
sensor, de US$ 2.000,00 a US$ 20.000,00 na conepuancatuador e de US$ 1.000,00
a US$ 2.000,00 na obtengcdo de um controlador. orte@m plantas com inimeras

malhas de controle, sdo feitos elevados investiosequie, para serem financeiramente
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justificaveis, tém que possibilitar auferir retosnconsideraveis com a otimizacao do
processo (SILVAet al, 2005).

Conforme os casos apresentados no PLANT TRIAGE MANUEXPERTUNE®), a

aplicacdo do PlantTriage®© possibilitou 0s seguingsrnos:

» Kruger Wayagamack, Canada (fabrica de papel) -c&olau a rapida partida da

maquina de papel gerando uma economia anual deifhao;

» Petro-Canada (refinaria) — reduziu as oscilacoesnge uma economia anual de
$ 330.000,00;

» Gas Plant (despropanizador, desbutanizador) —iiedsscilacées gerando uma

economia anual de mais de $ 1 milhao.

O desempenho de uma malha de controle é geralraratssado comparando valores
que caracterizam o comportamento da variavel diasd malha com algum tipo de
referéncia, como ocorrem com outros sistemas nogualares, por exemplo, 0 processo
de concorréncia que é estabelecido através da cagdwarealizada por consumidores
na escolha ao comprar um determinado produto. Gueoidor tem um modelo mental

da idealidade de funcionamento desse produto, depois de utilizado, tem seu

desempenho avaliado com base na comparacao entrdedo ideal e o real. Quando ha
um afastamento relevante, o consumidor almeja untareente que possa suprir

melhor sua necessidade, estabelecendo-se assimooesgo de concorréncia.

HARRIS (1989, p. 856) relata que “é importante #axagum referencial contra o qual
o desempenho do controlador possa ser avaliadoRR8 op. cit, entdo, descreve
uma simples técnica para determinar o melhor desehwp de controle de
realimentacdo aceitavel teoricamente, como o caldalvariancia da variavel de saida
do controlador de variancia minima. Uma importaotecionalidade desse método é
gue nado € necessario perturbar o processo, utdseaons dados de um processo linear
que esta operando sob um controle de malha fecumadaima estratégia de controle de

realimentacao, invariante no tempo e linear.
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Existem diversos tipos de avaliagdo de desempeahmutrolador, como offsetdo
set-poinf sobrepasso, razdo de decaimento e variancia.s@mgpenho da malha de
controle pode ser julgado inaceitavel se a varédai variavel controlada exceder um
valor critico. Entretanto, apesar desse critériocsenais aceito dentre 0s outros trés
citados, este falha por ndo reconhecer a diferenga um desempenho aceitavel e um
bom. Quando o controlador jA apresenta o melhogndgsnho possivel, como a do
controlador de variancia minima, ndo € possivalzieda variabilidade da variavel do
processo através de um simpleguningdo controlador ou da escolha de algoritmo de
controle de realimentacdo linear mais sofisticabl®sses casos, a redugao da
variabilidade é alcancada apenas reduzindo-se @otemorto, implementando um
controlefeedforward eliminando disturbios através de modificacbesetmpspamentos,
reduzindo a variabilidade do material, ou alteraodistema ou a estrutura de controle
(DESBOROUGH e HARRIS, 1992).

No controlador de variancia minima, sdo aplicadasletos de série temporal que
provéem um meio muito flexivel de modelar distisbéodindmicas de processo. Esses
distarbios talvez sejam sinuosos, de natureza dmlaatou de natureza mais
deterministica, como ocorréncias randdémicas deadsgem outras variaveis de entrada
do processo sem ser a manipulada. Muitos dos aigmgide controle tém estrutura
similar ao controle de variancia minima. Apesadé&rminados controladores, como o
PID, ndo terem sido projetados para explicitar animma variancia da variavel
controlada, estes ainda apresentam, em alguns, casa@esempenho muito proximo do

controlador de variancia minima (HARRIS, 1989).

Segundo DESBOROUGH e HARRIS (1992, p. 1187), “n&desgejavel implementar
um controlador de variancia minima devido as exeass bruscas acdes de controle
que sao requeridas quando o intervalo amostraaéviemente pequeno em relacao a
constante de tempo do processo. Além disso, ndalrseja a implementacdo do
controlador de variancia minima devido a elemedtofuncdo de transferéncia que néo

podem ser invertidos”.

N&o obstante, o MVC apresenta o limite inferiorvdaiancia do sistema de controle,
com isso, este serve como uma Uutil referéncia paraavaliar o desempenho de

controladores. A disponibilidade do MVC depende fdacdo de transferéncia do
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processo poder ser invertida ou ndo. Quando a dudedransferéncia do processo néo
pode ser invertida, o MVC pode ser projetado pawagy o limite aceitavel de variancia
(DESBOROUGH e HARRIS, 1992).

Existem muitos caminhos no qual o desempenho dtratador pode ser comparado
com a variancia minima teérica, em DESBOROUGH e RMR (1992, p. 1187 —

1189), sugerem-se dois. Primeiramente, define-seelemento mais aplicavel para se
avaliar o controlador em termos do erro quadraticédio, conforme a seguinte

equacao:
msdy) = g, + 1] (2.14)

onde,y é o desvio deet-point aj € a variancia euj € a média quadratica do desvio do

set-point

Entdo, o primeiro método para calcular o indiceleempenho é descrito pela seguinte

equacao:
ms

PR (2.15)
UMVC

O segundo método apresentado é considerado maisrgente para definir um indice
de desempenho normalizado, expressando o aumeatmnfal do erro quadratico
meédio da saida que se incorre com a nao-implen@ntig MVC:
2
UMVC

n :]_—qu) (216)

onde, /7€ limitado pelo intervalo [0,1], desejando-se dbt® mais préximo de zero

possivel, ou seja, almeja-se obter o valor do guadratico médio o mais proximo da

variancia minima possivel.

HARRIS, BOUDREAU e MACGREGOR (1996), estenderam éado de avaliacdo
de desempenho apresentado em HARRIS (1989) e DESBIGRI e HARRIS (1992)
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para o caso MIMOMulti-input multi-output UDUEHI, ORDYS e GRIMBLE (2002)
elaboraram um indice de referencia baseado noater@PC para o caso SISO.

O trabalho de Harris na avaliacdo do desempenhmmigkeoladores através do MVC é
concebido com base na analise da variancia daveaantrolada devido a distarbios
ndo medidos e estocasticos, que sdo considerados kddos brancos oriundos do
sistema dindmico. Por essa razéo, refere-se alesse® de métodos de monitoracdo do
desempenho como monitoracdo de desempenho estoc&siguanto aqueles métodos
trazem um importante aspecto do desempenho dootamhdr, estes ndo provéem
qualquer informagdo sobre o desempenho tradicicerdkn considerado, como a
resposta a um degrau set-point varidveis de perturbacao, tempo de respostap dza
decaimento e estabilidade marginal do sistema digate. Refere-se a essas técnicas de

monitoracdo como monitoracdo de desempenho detistirod(QIN, 1998).

Conforme QIN (1998, p. 177), a avaliagdo de desehlmpetravés do MVC néo é
aplicavel em processos com tempo morto variaveh sicuacées onde a variabilidade é
intencionalmente permitida para reduzir o distud®ooutras variaveis, como o controle

de tanque pulmao.

JELALI (2006, p. 461) apresentou uma lista de praslicomercialmente disponiveis
para sintonia e avaliacdo de desempenho de cafdrol@ seus respectivos
fornecedores: ProcessDoctor (Matrikon); PlantTriBgperTune); PCT Loop
Optimizer Suite (ProControl Technology); Optinlizé.oop Performance Manager
(ABB); Loop Scout (Honeywell); EnTech Toolkit, DallV Inspect (Emerson Process
Management); INTUNE (ControlSoft); KCL-Control-Pemmance Analysis (KCL); PI
ControlMonitor (OSlsoft); Aspen Watch (AspenTec@pntrol Monitor (Control Arts
Inc.); Loop Analyst (Invensys); Control Wizard (PASLoopBrowser (Metso
Automation); e, LoopMD (PAPRICAN).

O indice de desempenho normalizado concebido potsiHapresentado a seguir, foca
na avaliagdo de controladores de realimentacd@ ®araso de controladores MPC,
SCHAFER e CINAR (2004) apresentaram dois indicesa g monitoramento e

diagndstico de controladores baseados no calculirdzio de custo para valores de
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referéncia, valores fornecidos pelo modelo e valaleancados, que sao apresentados

no penultimo Topico desse Capitulo.

2.2.1. Estimac&o do indice de Desempenho Normalizado

Neste Topico, introduz-se o indice de desempenhmalizado, demonstrando um

artificio simples para estimay a partir de dados do controle de realimentacandasa

métodos de regressdo linear. Nessa aproximacauojnalise a necessidade de se

resolver uma equacéao de Diophantine.

Partindo-se da seguinte equacéo para descrevecesso:

y=Xa+e
Onde
Y
. ;/ = yn—l
L Yb+m |

(2.17)

, sendd o horizonte de previsam o nimero de termos em

que a série foi truncada,€ o horizonte de tempoye=y, — /4, ;

yn—b yn—b—l
L] X: yn—b—l yn—b—2
L ym ym—l
0’1
o g =

« E,eéoerro.

yn—b—m+1
yn—b—m

Y1

, sendoq; parametros auto-regressivos;
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Para estimar os parametros auto-regressivos dolonagmrtir da amostra de dados de
malha fechada, soluciona-se o conjunto de equagdesres oriundos da seguinte

equacao:
ST .T -\t
a=X X(X Xj (2.18)

Sabendo-se que a variancia do desviosdtpointé igual a variancia do erro de
predicdo somado a variancia de valor predito ddaawer controlada, conforme
apresentado na equacao (2.19), deduz-se que acrarido desvio daset-pointdo
controlador de variancia minima € igual a variarimaerro de predicdo, pois o valor
predito para a variavel controlada no MVC é zero.

o, =0 +0° (2.19)

errode predigdo Y predito

Com isso, obtém-se a seguinte equacao:

-xa)[1-xa
(h—b-2m+1) (2.20)

2 —
UMVC -

Como o erro quadratico médio € igual a varianciaesvio doset-pointadicionada da
média quadratica do desvio det-poinf chega-se ao seguinte resultado para o célculo

do indice de desempenho normalizado:

-~ -~ T -~ -~
_n-b-m+1 (X_igj (X_igj

n-b-2m+1 i/TiH;Z

(2.21)

Onde,gl2 € a média quadratica amostral do desviseatepoint

2.2.2. Avaliagdo de Desempenho Estocastico e Deterministic

Um ponto significante na avaliacdo de desempenbposta em HARRIS (1989) lida
com a criticidade da variabilidade do processo emsgssos industriais. Em particular,

o desempenho estocastico é trazido em voga devidoaasimples aplicabilidade.



28

Entretanto, ndo € aconselhavel utilizar a variamsinima em detrimento de outras
importantes consideragdes, incluindo a robustez plocesso, o desempenho
deterministico, diagnésticos de falha do sensotuadares que causam significante

deterioracédo no desempenho do controlador.

Deve-se tomar cuidado para ndo se considerar aperdssempenho estocastico,
sacrificando o desempenho deterministico, comaposta aet-pointse mudangas nas
perturbacdes de entradas deterministicas. Por déaes® a dinamica de disturbios é
ARMA (auto-regressive and moving average variancia minima é alcancada sem
nenhum controlador integral. Isso ocasionara ndgpeée desempenho deterministico do
controlador. Logo, torna-se necessario considesatoatrapartidas entre desempenho
deterministico e estocastico. Apesar dos disturlieserministicos poderem ser
concebidos através de disturbios estocasticos caelos do tipo ARIMA &uto-
regressive and integrated moving averages medidas de desempenho para distlurbios
estocasticos e deterministicos sdo, na esséntéaertes. Avaliacbes de desempenho
deterministico sdo tradicionalmente estabelecidmsioc a velocidade de resposta,
sobrepasso e razdo de amortecimento. Portantorianeia minima de distarbios no
processo durante um periodo de observagfes limitddaesulta necessariamente em

um desempenho aceitavel para medidas de desemgetanministico (QIN, 1998).

Sabe-se que com controladores PID padrdo nao aecalsimultaneamente a melhor
rejeicdo de disturbios e acompanhamentsetepoint tornando necesséria a realizacéo
de ponderacdes entre o acompanhamentgeti@ointe rejeicdo dos disturbios. No
entanto, apesar de disturbios deterministicos podeser vistos como distlrbios
estocasticos especiais, a obtencdo da melhor tasposlistirbio pode resultar em uma
resposta aset-point ruim. Logo, devem-se analisar cuidadosamente ajpattidas
entre a resposta aet-pointe a resposta a distlrbios na entrada, especiameando

o set-pointé alterado frequentemente (QIN, 1998).

Ainda que a teoria de controle estocastico venbéumdo nas Ultimas décadas, muitas
estratégias de projetos de controladores, na pr&#o concebidas apenas considerando
mudancas deterministicas. Os trabalhos em monitorde desempenho de controlador

provéem uma oportunidade para a comunidade deot®rde processo prestar mais
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atencdo na natureza estocastica dos disturbiosantape considera-los no projeto de
controle.

2.2.3. Monitoramento e Diagnostico do Desempenho de Contemlor

Neste tOpico, apresentam-se as discussdes emerganteque diz respeito ao

monitoramento e diagndstico do desempenho de dadtnes.

PATWARDHAN e SHAH (2002, p. 413) listaram causase quodem originar um

desempenho de controle ruim:

Limitac6es de desempenho devido a combinagéo emrecesso e o projeto do
controlador;

* Mudangas na dindmica da planta;
» Variabilidade dos disturbios;

+ Falha dos sensores;

N&o-linearidade do processo.

GUSTAFSSON e GRAEBES (1998) propuseram o uso détdsps estatisticas para
detectar se mudancas observadas no desempenho-se\edistirbios ou a mudancas

no processo que afetaram a robustez do sistemaltia fechada.

PATWARDHAN e SHAH (2002, p. 414) focaram na quao#tdo dos seguintes
efeitos no desempenho do controlador:

» Restricdes das variaveis de entrada e saida;
* Presenca de incertezas nos disturbios e modelagem;
* Nao-linearidade no desempenho de controladorestbdse@&m modelos lineares.

HUGO (1999) discutiu a avaliacdo de desempenho BE Mtravés do MVC com um
modelo de disturbios de trajetdria randdmica. Qgrs# no seu trabalho, que o indice
de desempenho baseado ndssechmarkingapresenta limitacdes devido a estrutura de
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distarbios considerada, que o impede de ser uliizgmra diagnosticar o desempenho,

exceto em cenarios onde o MPC foi configurado paraontrole de variancia minima.

O softwarePlantTriage®©, ja citado anteriormente, além datifiear automaticamente
as oscilacdes, possibilita também avaliar suasasapardware sintonia ou carga) e
malhas acopladas (TORRES e HORI, 2005).

FARENZENA (2008) apresentou um conjunto de metagiak para o diagndstico de
desempenho de controladores e demonstra o caleuii@sl indices que decompdem a
variabilidade da variavel controlada em ruido beaficdo pode ser removida com
gualquer controlador), tempo morto (ndo pode senoweda com controle de
realimentacdo) e uma porgcdo do sinal que pode s#homada com controle de
realimentacdo. Os trés indices visam avaliar aor&rdre a parcela de influéncia de
cada componente na variabilidade total da variéwetroladanosi (ruido branco)deli

(tempo morto) euni (resto).

LOQUASTO e SEBORG (2003) apresentaram o método mkdige de Componente
Principal @rincipal Component Analysis PCA) para o0 monitoramento e diagndstico
de desempenho do controle preditivo, demonstrand@glicacdo no modelo de Wood-
Berry. Este método, como o apresentado anterioeneniliza o modelo interno do
controlador preditivo para analisar seu desemperdioulando um indice que pondera
0 que se chama de fator de similaridade e a distalesse fator. Com esse indice
classifica-se os resultados, avaliando se ha algitirgcdo anormal e, caso haja, qual €
a causa (distarbio anormal ou mudancas na plaN&sgte artigo, utiliza-se uma rede

neuronal MLP para classificar os valores obtidas pase indice.

QIANG e SHAOYUANP (2006) também utilizaram o métoddGA para monitorar e
diagnosticar o desempenho de um controle predéaplecado a uma fracionadora de

Oleo pesado da Shell.

Para realizar o diagnostico da reducdo de desempeohcontrolador, necessita-se,
inicialmente, monitorar seu desempenho, de predaaéde formaon-line Com esse
fim, existe um conjunto de técnicas denominado daitoramento de desempenho de

controladoresdontroller performance monitoring CPM).
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O objetivo do CPM é desenvolver e implementar tlgias que provéem informagdes
da planta para determinar se o desempenho apropeiad caracteristicas da resposta
estdo sendo alcancadas através das variaveisledasoPara o caso SISO, o indice de
desempenho normalizado € um elegante método, quieaca o limite inferior absoluto
tedrico na variabilidade da saida com o atingidojemdo configurar-se como um
benchmark apropriado para medir o desempenho de um sisteenzodtrole de
realimentacdo (CINAR, PALAZOGLU e KAYIHAN, 2007).

No entanto, principalmente, para controladores MiR(@ivariaveis, outros metodos de
CPM vém sendo estudados fundamentados no calculiurdd@o de custo, que na
maioria dos casos é a funcéo objetivo minimizada gaterminar a estratégia do MPC.
CINAR, PALAZOGLU e KAYIHAN (2007, p. 240) apresemtadois métodos baseados
na monitoracdo dos valores da funcdo de custo adeéagnostico da reducdo do
desempenho de controladores, denominados de reifdrehistérico historical

benchmark e indice de desempenho baseado em modedalgl-based desempenho

measurg

A funcéo de custo,d, obtida com os valores reais da planta, geralmemsiderada

pode ser descrita da seguinte forma:
Pc

J.o = Pic{z [eT (k+j-Pc)Qek + j—Pc)+Au (k+ j — Pc)RAU(k + j — Pc)]} (2.22)
i=1

onde,Pc é o horizonte moével de predi¢ca@gk) é o vetor de erros do controle no passo
(diferenca entre a variavel controlada e a tratde referéncia)du é o vetor de

incrementos nas variaveis manipuladas no p&s$® e R sdo vetores de pesos que
penalizam na func@o de custo, respectivamentercodas variaveis controladas em

relacdo as trajetorias de referéncia e incremeargsvariaveis manipuladas.

Na analise do referencial historico, necessitaaseriori, ter dados do processo do
periodo de tempo em que o controlador apresentobamdesempenho. A funcéo de

custo aplicada no referencial historicd, () tem a mesma forma da equagéo (2.22),

utilizando-se os dados de entradas e saidas condmmptes a esse periodo. Logo, o
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valor obtido dessa fungdo é constante enquants@abtém um desempenho melhor
(SCHAFER e CINAR, 2004).

O indiceon-line do referencial histérico, que auxilia na deteagdoeducao ou melhora
do desempenho, € dado pela seguinte expressao:

Poalt) =22 (2.23)

his Jach(t)
No indice de desempenho baseado em modelo, cormparadesempenho alcancado
com o desempenho do modelo. A funcédo de custoaaali@ao modelo tem a mesma
forma da equacdo (2.22), utilizando-se as entradasidas indicadas pelo modelo
(SCHAFER e CINAR, 2004).

O indice de desempenho baseado no modelo é daeqelinte razao:

Jdes(t)

Jach(t) (224)

ydes(t) =

Vies € monitorado para o diagndstico das causas deadmsgio de desempenho.

Algumas causas-raiz afetam o modelo do controlagltgquanto outras ndo. Por
exemplo, aumento nos distdrbios ndo medidos, madang dindmica do processo,
falhas no atuador ou desajuste do modelo ndo mdflam o desempenho do modelo
(causas do grupo Il). Logdqes permanece constante enquahig aumenta, reduzindo,
portanto, o indice de desempenho baseado em m@tmitudo, problemas com causa-
raiz referente a saturacdo das variaveis de entlad®@rocesso, ao aumento nos
disturbios medidos e & mudanca nas especificac@escahtrolador afetam o
desempenho do modelo (causas do grupo I), acadetam valor aproximadamente
constante do indice de desempenho baseado em m@i&ldR, PALAZOGLU e
KAYIHAN, 2007).

Admitindo-se que s6 possa haver a ocorréncia defom@ de causa. Sg,, ndo muda
significativamente, enquanto o desempenho (fungéo cdsto) do modelo e o
desempenho alcancado decaem na mesma ordem dezgranddiagndstico da causa

recai no grupo I. Sg/,,, apresenta um decrescimento consideravel, o diignd$a
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causa recai no grupo Il. Caso possam ocorrer ragtipausas simultaneas, a légica do

diagnostico torna-se muito complexa.

Segundo CINAR, PALAZOGLU e KAYIHAN (2007, p. 244 245). “subgrupos sao
definidos para promover a distingdo entras as sawasa do grupo |. Considera-se que
as mudancgas no controlador (parametros de sintsaglteracdes manuais, desde que
as acOes tomadas sejam conhecidas e a causa-miefeitos ndo necessite ser
identificada por uma ferramenta de diagnésticodauio Ia). Mudancas nos distarbios
medidos e saturacdo das variaveis de entrada degs@ compdem o subgrupo Ib.
Informacdes adicionais sdo necesséarias para disfiogy A saturacdo das variaveis
manipuladas pode ser determinada através da igaedt da trajetéria dessas variaveis.
O efeito da saturacdo na variavel manipulada ingisaturacdo nas variaveis de entrada
como a causa-raiz da queda do desempenho, elinminangumento nos disturbios

medidos do grupo de possiveis causas”.

Na Figura 2, pode-se visualizar o esquema l6gica panonitoramento e o diagndstico
de desempenho do controle preditivo através dacéndo referencial histérico e do

indice de desempenho baseado no modelo.

l indice do Referencial Histérico

z indice de Desempenho l indice de Desempenho

Baseado no Modelo Baseado no Modelo

3= &

* Alteragdes dos parametros de sintonia do controlador ‘ * Aumento nos disturbios ndo medidos
* Mudangas na dinamica do processo
* Ampliagdo dos disturbios medidos e Falhas no atuador
¢ Saturacdo das variaveis de entrada do processo ¢ Desajuste do modelo

Figura 2 —Monitoramento e diagnéstico do desempenho do denpreditivo

Com o indice do referencial histérico, pode-seisaalqual a melhor combinacdo de
valor para os parametros do MPC através da alenagiual deles e observacdo do

impacto dessas mudancas no grabeoeline desse indicador. Além disso, esse indice
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permite a identificacdo de uma queda no desempeasado por algo inesperado, que
€ entdo diagnosticado por intermédio do indice esmisipenho baseado no modelo do
MPC.

2.2.4. Analise Econdmica da Reducéo da Variabilidade do Garolador

A reducdo da variabilidade da varidvel controladarpte auferir ganhos econémicos
associados a diminuicdo dotervalo de seguranca ou de conservadorismo @stre
limites de restricdo/especificacdo e os valoreanglados. Quando, por exemplo, a
producdo de diesel é realizada através de umarmidaiseus insumos no tanque do
produto final e, entdo, esse tanque €é analisadogearcertificado e vendido; a mistura é
realizada de forma conservadora para garantir gficagdo do tanque na primeira
analise. Com isso, € provavel que muitas vezesumagasobre-especificacdo do produto
(giveaway, ou seja, o produto poderia ter custado menoanghndo 0 mesmo preco.
Contudo, quando h&a ubiendingem linha com um analisador em linha integrado a um
controlador e a um conjunto de valvulas de contqmbele-se atingir uma especificacédo

mais proxima do limite de certificacéo e, portawtimizando o uso dos insumos.

A luz da teoria de avaliacdo do desempenho estooéd controles, que considera a
variabilidade da variavel controlada, um controtencdesempenho ruim produziria
elevada variabilidade. Com o diagnostico dessendeseho, pode-se identificar sua
origem e tomar acdes para reduzir essa variabdidad

Conforme se pode observar na Figura 3, variabidadtas demandaget-pointsmais
afastados dos limites operacionais, pois deve-siganio risco de ultrapassar esses
limites. No entanto, quando se reduz essas vadallds, aproxima-se mais desses

limites, aumentando-se 0s retornos.
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RETORNO

RS)
A

Limites de especificacédo

’ & %
APl b g

Controle com
desempenho reduzida ganho devido a
ruim mudanga no
setpoint

Figura 3 — Beneficios econdmicos através da redugéo dabiadade (WHITE, p. 2, 2003)

Supondo uma curva de valor do produto semelhaafgesentada na Figura 4, onde ha
um aumento, ndo-linear, no valor do produto con®aunmenta-se sua especificacéo
até um determinado limite, que, se ultrapassaddyzredrasticamente o valor do

produto; quando se tem uma variabilidade alta mdrote dessa especificacdo (Curva
1), o valor médio obtido com esse produto € igualr@presentado pela Seta 1.
Conforme pode-se visualizar, uma parte da Curvsaté fera do limite, caracterizando

as vezes que o produto saiu de especificacdo. Devidso, configura-se uset-point

gue mantenha a menor parte possivel da curva dpagede especificacao.

Entdo, se essa variabilidade é reduzida (Curveo®segue-se obter um valor médio do
produto maior (Seta 2), pois as especificagbesngdctas ficam menos dispersas,
concentrando-se num valor mais elevado e com uniar @arantia da certificacdo do

produto.

Por fim, com essa reducdo da variabilidade, podeesdigurar umset-point mais
proximo ao limite de especificacdo (Curva 3), autaetio-se ainda mais o valor médio
obtido com o produto (Seta 3).

Essa analise econémica da reducéo da variabildiedena variavel controlada deve ser
realizada no Estudo de Viabilidade Técnica-EconanitVTE) de projetos de sistema
de controle, sistema de monitoramento/diagnostecdesempenho, entre outros, como

justificativas para a realiza¢do do investimento.
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4Valor do Produto
(R$/dia)

, Especificagéo

Figura 4 — Valor médio do produto

2.3. HIDROTRATAMENTO DE DIESEL

O hidrotratamento € um processo ja estabelecidefimm de petréleo. O inicio da sua
aplicacdo remonta a época antes da Segunda Guendid¥] e a sua evolucédo tem
ocorrido progressivamente nessas sete décadasudopm@ipesar de ja ser um processo
“maduro”, ainda demanda inovacgdes. Atualmentedastria mundial do refino almeja
aumentar seu ganho marginal através da reducaaiste, dnvestimentos de baixo
capital, aumento da eficiéncia operacional, op&scoonsolidadas e servicos de
terceirizacao (SILVY, 2004).

Geralmente, reconhece-se que quanto maior a ceacé&atde hidrogénio em uma
fracdo do petrdleo, principalmente produtos conibest, melhor a qualidade do
produto. Essa consideragdo tem estimulado a coficepe processos de adicdo de
hidrogénio em refinarias de petréleo (ANCHEYTA e8BPHT, 2007).
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O hidrotratamento catalitico (HDT) é extensivamegikcado na industria de refino do
petréleo para remover impurezas, como heteroatderofre, nitrogénio, oxigénio),
aromaticos polinucleares (PNAs) e compostos copotentktais (principalmente,
vanadio e niquel). A concentracdo dessas impuapagnta com o ponto de ebulicdo

das fracdes do petréleo.

O hidrotratamento do o6leo residual foi uma extens@bural do Oleo destilado
hidrotratado para remocdo de enxofre. A primeirédade de hidrotratamento de
dessulfurizacéo de residuo da Chevron Lummus Gfobalitorgada em 1969. Tipica a
muitas unidades de hidrotratamento de residuo,peseaira unidade foi projetada para
remover enxofre e, com isso, produzir combustiweh daixo teor de enxofre. Ja a
primeira unidade de hidrotratamento de dessulfgéizade residuo a vacuo foi
outorgada em 1977 para também produzir combustoral baixo teor de enxofre. Em
1984,0kinawa Sekiyu Seiseefinaria japonesa, foi a primeira a reportagsgperacao
de uma unidade de hidrotratamento de dessulfunzde&esiduo da Chevron Lummus
Global em termos de conversdo (MEYERS, 2004).

Ao final da década de 70 e durante as décadas e®@80a demanda e o valor dos 0Oleos
combustiveis com elevado teor de enxofre (3% ensa)ascom baixo teor de enxofre
(1% em massa) decairam. Em alguns casos, os getenf#anta se dispunham a pagar
precos mais altos por 6leos combustiveis com tetgesixofre mais baixos (0,1 a 0,5%
em massa). As unidades de hidrotratamento permit®refinarias a producéo desses
Oleos com teores de enxofre mais baixos. O Oledbastivel com o teor de enxofre
mais baixo ja produzido comercialmente a partirstor crudé foi com 0,1% de
enxofre em massa. Esse 6leo combustivel foi prdduzpela unidade de
hidrotratamento de dessulfurizacdo de residuo dar©Gh Lummus Global na refinaria
Idemitsu Kosan’€m Aichi, no Japédo (MEYERS, 2004).

Uma unidade de hidrotratamento é utilizada a fim pié-tratar residuo para a
alimentac&o da unidade de coqueamento retardadefinaria da Chevron, Texaco em

* Petréleo bruto com alto teor de enxofre (cerca8%em massa de enxofre no residuo atmosférico)
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Pascagoula, Mississipi. A HDT foi originalmente jptada para remover enxofre e
metais da corrente de alimentacdo da unidade deecolg modo que o coque tivesse
baixo teor de enxofre e metais, e fosse mais facitenvendido. Desde sua aquisi¢ao
em 1983, a HDT tem provido significantes benefi@osndmicos para a refinaria. A
producdo de coque tem sido reduzida, e a propatedprodutos leves € mais alta
guando comparada com a planta sem a HDT. A HDTadedgoula permanece como a
maior unidade de hidrotratamento de residuo do mundh uma capacidade de 96000
bbl/dia (MEYERS, 2004).

As reacfes que ocorrem durante o hidrotratamento Isi@irodessulfurizacéo,
hidrodesnitrogenacé&o, hidrodesoxigenacéo, hidrodesdizacdo, hidrodesmetalizacdo
e hidrodesaslfaltacdo. O hidrogénio combinado ctomas sulfurados forma o acido
sulfidrico (H:S), alguns componentes com nitrogénio sdo coneasrédamonia, metais
séo carreados pela deposicao de 6leo no catalissigamas olefinas e aromaticos sao
saturados com hidrogénio e alguns contaminantesragoeados formando-se metano,
etano, propano e butano (LEFFLER, 2000).

Processos com reacdes quimicas podem apresentw@sadivcombinacdes entre as
caracteristicas presentes neste tipo de procemsm, & quantidade e ordem de reagdes,
a ocorréncia em série ou paralelo, a reversibiédad nimero de fases, a liberagédo
(exotérmica) ou a absorgcdo (endotérmica) de calure outras. Todos esses fatores
contribuem para a especificacdo do tipo de reatidedo fixo, dimensionando e
determinando a sua geometria, e definindo os m&Tasi de transporte de massa e
energia (FROMENT e BISCHOFF, 1979).

ANCHEYTA e SPEIGHT (2007, p. 73) relatam a dificatt® do hidroprocessamento de
Oleos pesados e residuos devido a natureza congiegamportamento das moléculas
compostas de heteroatomos. Os processos da HDoré@mente influenciados pelo
método de injecdo da carga, pelo arranjo dos ledtaiticos e pelo modo de operagéo
dos reatores. Consequentemente, a selecdo apeomiad projeto dos reatores sao
fatores importantes para se alcancar o desempemeoaglo. Dependendo da natureza
do residuo a ser tratado, o hidrotratamento ézeeidi em reatores de leito fixbixed-
bed — FBR), leito movel oving-bed— MBR), ou leito fluidizado €bullated-bed-
EBR).
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Segundo MEYERS (p. 8.6, 2004), “refinarias hidratna residuo ha mais de 25 anos.
Nesse espaco de tempo, o hidrotratamento de res@muomudado conforme as
necessidades das refinarias, desde sua finaliccial ide remover enxofre do 6leo
combustivel até a conversao direta de residuongpéisecdo da rentabilidade econémica
das unidades de conversao dimvnstreamAs HDTs de leito fixo continuam a ser o

processo de conversdo mais popular”.

Neste trabalho, considera-se apenas os reatores @@8RJlo a sua ampla utilizacdo em
operacdes de hidrotratamento comerciais, que se&figaspor sua facilidade e

simplicidade operacional.

2.3.1. Processo do HDT

A maioria dos HDTs s&o unidades deéckle-bed reactor (TBR), onde ha um
escoamento descendente simultaneo das fases |@giasosa, através de um leito fixo
de particulas cataliticas. O nortreckle-bed reactoré originario do seu modelo de
escoamento, que tem o gas como fase continua quadi como fase dispersa
(ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007).

Os catalisadores mais populares, utilizados atudabns&o os 6xidos de molibdénio e
cobalto em alumina. Esses metais raros provames&tentes a contaminagdes e mais
facilmente regenerados. Eles sdo altamente sedetunseja, ndo se tem muitas outras
reacdes ocorrendo em paralelo, levando, além d&semocdo de contaminantes
contendo enxofre e nitrogénio (LEFFLER, 2000).

A unidade de hidrotratamento considerada nestaltrab® a unidade TBR com dois
reatores em série, cada um composto por dois lfxos, conforme ilustra a Figura 5.
Durante o processo, primeiramente, adiciona-seop@io a carga, que entdo €
aquecida em duas etapas: na troca de calor coruentf do segundo reator e, em
seguida, no forno. Apoés atingir a temperatura rsgges a carga combinada com o
hidrogénio alimenta os reatores em série. Nos negthd o catalisador, na fase sélida,
que adsorve as moléculas reagentes de Oleo e @idoogDevido a reacdo ser
exotérmica, o hidrogénio frio reciclado € adiciomahtre os reatores e entre os leitos
cataliticos dos multiplos reatores, possibilitandom isso, um maior controle da

temperatura.
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Produto

Figura 5 —Processo de hidrotratamento de diesel (MEYERSG) 2804 adaptado)

O efluente do segundo reator € resfriado atravésoda de calor com a carga que
alimentara o forno e em seguida o reator. Entaas apefluente passar pelo permutador,
este é enviado para um separador a quente dere#tsap tfot high pressure separator
— HHPS) visando a recuperacdo de hidrogénio e wparacdo aproximada entre
produtos leves e pesados. O liquido provenientelldBS é levado a baixa presséo e
enviado para um separador de baixa pressdo. Jgpar paoveniente do HHPS é
resfriado para condensar nafta e gasoéleo, e adisienagua para absorver acido
sulfidrico e amoénia produzidos no reator. A mistaan agua é enviada para um
separador a frio de alta press&old high pressure separater CHPS), onde ocorre a
separacdo de vapor, agua acida e hidrocarbonetes. |& corrente liquida de
hidrocarbonetos é deixada em baixa presséo e enpad 0 separador de baixa pressao
(low pressure separator LPS). A agua é enviada para uma unidade de eea¢§o de
agua acida para remocao de acido sulfidrico e aanéro gas rico em hidrogénio segue

para o absorvedor de acido sulfidrico, que em degudiepois de purificado, segue para
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o compressor de reciclo, onde sua pressao € autaemantuito de utiliza-lo como gas
dequench recombinado com a carga do reator.

No separador de baixa pressdo, que tem como cagaomentes liquidas de
hidrocarbonetos do CHPS e do HHPS, a correnteida gasosa vai para o processo de
recuperacdo de gases e a corrente de saida liepiig@ra o fracionador atmosférico,
que divide o 6leo hidroprocessado nos produtogatise

A importancia do hidrotratamento esta, gradualmeatentuando-se ha alguns anos,

principalmente, por trés razdes, conforme LEFFLRRLBE.1, 2000):

» O pré-tratamento antes da reforma catalitica, dgugamento catalitico e do
hidrocragueamento protege crescentemente a setmil@l do catalisador,

evitando que fique contaminado por composto conofeax alguns metais;

» Governos estao continuamente reduzindo o conteédifurados permitido na

gasolina e nos 6leos combustiveis;

* O hidrotratamento permite a reducéo de olefina®maticos, aumentando o teor

de parafinas e naftenos (composi¢cdo PONA dos cdimbisy.

Segundo GARY e HANDWERK (p. 183, 2001), “as norrdasAutoridade de Protecao
do Meio Ambiente (EPA -Enviromental Protection Authorifypara combustiveis de
motor requerem que o0s teores de compostos sullsira#oolefinas e de arométicos
sejam reduzidos a valores especificos. O hidrotratéo € usado para reduzir essa
concentracdo em produtos acabados através do gaowesto das cargas que
alimentam as unidades que produzem os componeatesistura do combustivel de
motor ou através do processamento do produto sembado para reduzir a
concentracdo de contaminantes. Sem o hidrotratamentonteido de sulfurados na
gasolina e no diesel derivados do petréleo Ntwth Slope Alaskarexcederia as

especificacdes da EPA”.

Na Tabela 1, apresenta-se uma estimativa do cestovdstimento para implantacdo de
uma unidade de HDT. Essa estimativa € baseada@eigy similares executados pela

Chevron em suas refinarias.
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Tabela I Investimento estimado para HDT (MEYERS, Tabela®.2004)

Capacidade (bbl/dia) 70000
Dias de operagéo ao ano 335
Fator operacional 0,92
Investimentcon-plot, milhdes dolare
Principais materiais 107,2
Reatores 73,3
Outros reatores 22,5
Fracionadores 4,8
Compressores 6,6
Custo de instalacdo 79,3
Custo de engenharia 17,9
Custos indiretos 29,8
Custo totaon-plof 234,.
Custooff-plot (30% do investimenton-plot), milhdes de délar 70,8
Custo catalitico por carga, milhdes de délares 8,8
Total, milhGes de ddlares 313,3

Basis: segundo quadrimestre de 1995, Costa do &ilfé

Na Tabela 2, sdo expostos os principais custogpdeagdo de uma unidade de HDT
baseado na experiéncia dos operadores da Chewonsa&lerando uma produtividade
de 70000 bbl/dia.

Tabela 2 Custo de processamento e utilidades para proddeat0000 bbl/dia da HDT da Chevron
(MEYERS, Tabela 8.1.7, 2004 resumida)

$/dia $/bbl
Utilidades 46337 0,66
Hidrogénio 60945 0,87
Catalisador 26206 0,37
Laboratorio 1191 0,02
Supervisdo 596 0,01
Manutencéo 18135 0,26
Taxas e seguros 9330 0,13
Total 162740 2,32

2.3.2. Modelos do HDT

BURGHARDT et al. (1995) apresentam resultados experimentais a itespa
dindmica de captura de liquido pelo catalisatiquif holdup, da eficiéncia molhada
(wetting efficiencye dos coeficientes de transferéncia de masshdotia o liquido e a
superficie sélida em um reator de trés fases tie figo com a fase liquida e a gasosa
escoando descendentemente em paralelo. Esse trabtathplementa um anterior,
BURGHARDT, KOLODZIEJ e JAROSZYNSKI (1990), onde wdbu-se apenas a
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dindmica da captura de liquido em relacdo a taxasteamento de liquido e gas,
constatando que conforme aumenta-se a vazao dédjgucaptura de liquido também

€ acrescida, enquanto quando aumenta-se a vazfs de efeito contrario € observado.

A eficiéncia molhada é definida como a fracao dea d@xterna dos poros do catalisador
efetivamente molhada pelo liquido que escoa descéahente no leito, sendo seu
valor relacionado ao rendimento do reator. BURGHARI al. (1995) concluiram que
as medidas da eficiéncia molhada, que sao reafizadgpregando-se métodos de
investigacdo dinamica baseados em modelos mat@wmatiiginais, reproduziram 0s
dados experimentais com um erro de mais ou men®és Reste mesmo trabalho,
também objetivou-se formular um modelo matemat&@ ralcular os coeficientes de

transferéncia de massa.

TSAMATSOULIS e PAPAYANNAKOS (1995) investigaram @rmoportamento néo-
ideal do escoamento de liquido em uma unidade opitt¢ hidrotratamento em
condi¢gdes operacionais usando um modelo de esctanoenzado, avaliando as

relacdes entre os parametros do reator e o rentbrdarreacéao.

ILIUTA et al. (1999) baseado no maior banco de dados, a épedaarsferéncia de
massa interfacial gas-liquido, derivaram o estagl@rte explicito e as correlacdes de
dimensionamento de regime de fluxo total para o&rpatros de transferéncia de massa
gas-liqguido em TBR em combinacdes de anadlise dimealse de modelos de redes
neuronais. Os autores concluiram que todos ostadssl apresentaram uma boa
predicdo dos coeficientes globais de transferémeissa de gas e de liquido, e da area

interfacial gas-liquido.

HLAVACEK (1982) recomendou 0 modelo CSTR-CELULA esrie para descrever a
dindmica de reatores de leito fixo adiabaticos. Rigura 6, pode-se visualizar um

esquema desse modelo.
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Figura 6 — Modelo do reator CSTR-CELULA

O modelo do reator CSTR-CELULA considera tanto spelisio axial de massa e o
calor no leito, quanto a difusdo de massa e opgmatesde calor entre a fase fluida e o
catalisador solido, conforme observa-se na FiguraéA& seguintes suposi¢cdes sao
adotadas no modelo CSTR-CELULA:

» Ocorre apenas uma reacao e de 12 ordem em relag@izcentracdo meédia de um

pseudo-reagente “A” nos poros da fase solida;
* A taxa da reacédo pode ser descrita pela equacAoltenius;
* Nao existe variagao de volume no reator;
» Os reatores sao adiabaticos;

» Existe apenas uma fase liquida e uma solida comripdades fisico-quimicas

constantes;
» Existem apenas fendmenos de transporte longituglinai

» Existem interacfes ndo-lineares entres 0S process&tcos e térmicos.
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Figura 7 — Estagio do CSTR-CELULA

O modelo de HLAVACEK (1982) foi considerado nestssdrtacio por ser simples,

composto de equacdes diferenciais ordinarias,reseptar a dinamica do processo.

2.3.3. Controle do HDT

Devido a diversidade dos projetos, os sistema®udieate devem ser customizados para
cada caso, tornando-se mais complexos a medida difaeentes objetivos sédo
requeridos, como: atendimento a necessidades eamg)nseguranca operacional e

lucratividade. Atualmente existem sete unidadesidi®tratamento operando no Brasil.

O controle do processo de hidrotratamento, gerakneonfigura-se sob as seguintes
dificuldades (CARNEIRO, 1992):

Na maioria dos casos, a medicdo da concentracésaid@ do reator ndo é

realizada devido a demanda por elevados investaagnt

e Em alguns casos, as variaveis de saida apreserdgsposta inversa apés

determinadas variacdes nas entradas;
e Ha um elevado tempo morto;
* Ha uma correlacao ndo-linear entre os processétians e energéticos;

* E, existem parametros fisico-quimicos que variarespgaco e no tempo.
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CUTLER e HAWKINGS (1987gppud ERICKSON e HEDRICK (1999, p. 324 — 327)
apresentaram uma interface de controle tipica deeator de hidrotratamento com trés
leitos fixos. Neste trabalho, a alimentacdo de @epre-aquecida pelo efluente do
segundo reator em uma série de permutadores ee@nua, € enviado para o reator de
hidrotratamento. O gas de reciclo é aquecido enfouno de queima de gas e misturado
com o fluido de alimentagcdo antes de entrar n@re@t gas dejuenchfrio é injetado
entre cada leito para manter o controle da temyrera®s efluentes do primeiro estagio
dos reatores vao diretamente para o segundo estidgioreatores. O objetivo do
controlador foi manter a temperatura média ponderdds leitos do reator de
hidrotratamentoweighted average bed temperatar®/ABT) noset-pointespecificado
pelo operador, minimizando a utilizacdo de energiaassegurando os limites
operacionais das variaveis. Nessa unidade, asveai@le controle foram WABT,
pressdo ddieaderdo combustivel e a posi¢cdo das duas vélvulas dalgguench A
temperatura do gas de reciclo e a taxa de escoarderfiuido de alimentagédo foram
tratadas como disturbios. As variaveis manipulddiasn a temperatura de alimentacao,
a vazao do gas de reciclo, a temperatura de entadeator, a temperatura de entrada

no leito 2 e a temperatura de entrada no leito 3.

CARNEIRO (1992, p. 4) descreveu as unidades de H&hstruidas pela

PETROBRAS, que sdo compostas por dois leitos ftabaliticos em série constituidos
de dois reatores em série. Os inUmeros compostsemes no Oleo de carga das
unidades reagem com hidrogénio em reacles paralefaseitos fixos cataliticos do

tipo gotejante. O hidrogénio é misturado ao Oleo @oporcdo muito maior que a

estequiométrica. Por serem grandes e isoladoseaisres podem ser considerados
adiabaticos. A temperatura ao longo dos leitos atemgéa entrada em direcdo a saida
em operacdo estacionaria, dependendo da extensa@ratpesso das reacodes
exotérmicas de hidrogénio. A temperatura médiajdeaede reacdo foi mantida em

cada leito, através de um sistema de controlenAssperfil de temperaturas no 1° leito
foi controlado pela carga térmica liberada no fomms perfis de temperatura no
segundo, terceiro e quarto leito foram controlagelas vaz6es de gas frio, rico em
hidrogénio, injetado entre cada leito. Este esquamposto originalmente para os dois
reatores foi constituido por quatro malhas simmemdependentes de controle de

temperatura, cada uma agindo num leito.
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MIYOSHI (2008) buscou a obtencdo de paréametros astirde controladores Pl

(porporcional-integral) através de algoritmos genét aplicados ao caso da sintonia
dos controladores de duas malhas de controle ewateasla mesma unidade de
hidrotratamento de diesel simulada no presentealtrab Concluiu-se que os Pls
sintonizados via algoritmos genéticos obtiverammethor desempenho deterministico
gue os métodos heuristicos classicos.

Estendendo-se o caso de controle da HDT para destrde unidades similares

presentes em refinarias de petréleo, apresentaimses casos descritos na literatura.

LABABIDI, ALATIQI e ALI (2004) estudaram o desempen de uma planta piloto de
hidrodessulfurizacdo do residuo de destilacdo dérios e simularam condicbes
operacionais praticadas na operacdo da refinada) o objetivo de demonstrar
preliminarmente a aplicabilidade de estratégiasa@role avancado na unidade de
dessulfurizagéo. As duas principais diferencaseeatplanta piloto e a real foram: a
fonte de energia, que na planta piloto é atravésmke camisa de aquecimento elétrica,
e 0 objetivo de controle, que na planta real é aimiaacdo dos lucros e na planta
piloto, assumindo o propadsito experimental, € nramtgerfil de temperatura do reator,
de forma a alcancar a especificacdo do produtood® flesse estudo foi a aplicacao
CMPC (onstrained model predictive contya@ a avaliagcao grafica do seu desempenho
on-line e offline. As variaveis manipuladas foranset-pointda pressao do sistema e as
temperaturas das camisas do pré-aquecimento eogokeios cataliticos. As variaveis
controladas foram pressédo do sistema e as tempmeatios dois leitos cataliticos.
LABABIDI, ALATIQI e ALI (2004) concluiram que o CMe foi projetado,
implantado e testado para uma planta piloto deotrEmlamento com sucesso, utilizando

carga, catalisador e condicbes operacionais sentethas da refinaria.

ANSARI e TADE (1998) apresentaram um modelo din@mmigo-linear do processo de

cragueamento catalitico fluidizado para a andalis@rdica da planta e do sistema de
controle multivariavel ndo-linear. Neste trabalboncluiu-se que o modelo do processo
desempenhou um papel vital na estratégia de centtemonstrando que a preciséo do

modelo é muito importante para 0 sucesso dessHézst.
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ANSARI e GHAZZAWI (2000) relataram as aplicacdes dentrole regulatério
avancado e multivariado na refinaria de RiyadhArébia Saudita. As malhas propostas
e implantadas na refinaria empregam funcionalidaéesistema de controle distribuido
como o Yokogawa Centrum — CS. Estima-se que aamdirde Riyadh auferird em
torno de dezenove milhdes de ddlares por ano caastas aplicacdes de controle

multivariavel, apresentando ymaybackde menos de um ano.
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3. METODOLOGIA

Como um dos objetivos desse trabalho € estudasengeenho de diferentes estratégias
e sintonias de controladores na fase de projattgjatse ao seu final poder decidir qual
0 controlador para o caso estudado que demongtramas robusto, apresentando um
bom desempenho tanto para cenarios determinisfi@#o estocasticos.

Devido ao foco do estudo ser a comparacao do desdraple diversos controladores,
nao se foi exaustivo na aplicacado desses contm@sdon todas as malhas da unidade
de hidrotratamento. Neste trabalho, estudou-sedasanalhas de controle apresentada
em CARNEIRO (1992), o controle cascata do leitaolpdmeiro reator, que pode ser
visualizado no canto superior esquerdo do diagm&lada Figura 8. A malha mestre
controla a temperatura de saida deste leito atrd@éwanipulacdo deet-pointque é
requerido na malha escrava. A malha escrava, @owvemn, controla a temperatura de

entrada no leito 1 através da manipulagcéo da vde@ombustivel que entra no forno.

Com a definicdo da malha de controle a ser estydadalou-se a dinamica em malha
aberta da malha mestre e escrava, objetivandosanahi esforco requerido pelo
controlador e a identificacdo dos modelos. O métatiizado para identificar os
modelos foi 0 Método dos Momentos apresentado [RBAONNAIKE e RAY (1994).
Com isso, calcularam-se os parametros de sint@si@ahtroladores de realimentacéo e

projetou-se o controlador preditivo.

A seguir, neste Capitulo, sdo apresentados o mddeDT considerado na simulacéo,
as sintonias de controle de realimentagdo, o prajetcontrole preditivo, 0s cenarios

simulados e os casos trabalhados no monitorametitgyeostico do controle preditivo.
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Figura 8 —Diagrama Pl da Unidade de Hidrotratamento de Dig€ISOUZA JR., CAMPOS e
TUNALA, 2006)

3.1. MODELAGEM DO HDT

O modelo selecionado para simular o processo deothatamento foi o CSTR-
CELULA que é detalhado a seguir.

O balanco de massa para o componente A na faseldiouo estagio i pode ser

representado pela seguinte equagéo:

{W%} - {VZ (1+ Km)C|—1 +Vz-Km-C|+1} _{(ZKm +1)\/Z'Ci + Kg'a'v(ci _C's )} (3.1)
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onde, K, € a constante adimensional do fluxo reverso desama€ e € séo,
respectivamente, as concentracdes massicas dhdfisisa e da fase catalitica (sélida);
V, é a vazdo volumétridar é a porosidade interparticulas; V é o volume tdal
estagio;a € a area superficial externa das particulas soligacatalisador por volume
total do estagio; e, L& o coeficiente de transferéncia de massa nafgtiparatalitica.

Os termos da equacao sao descritos a sequir:

eV, (l+ Km)Ci_1 — vazao massica da corrente liquida que sai @miest-1 e entra no
estagio i

 V, K, C, —vazdo massica da correifitpidaque sai do estagio i+1 e entra no
estagio i;

. Kg.a.\/(Ci —Cis) — vazao massica da correrifquida que entra nos poros da

superficie catalitica;

« (2K, +1V,.C, —vazédo méassica da corretitpidaque sai do estagio i;
dC . o L
. v\/d—t' —acumulo de massa na fdigiida d estagio |.

O balanco de massa para o componente A, na fagk,sdb estagio i, pode ser

representado pela seguinte formula:

E

{V(l—v) ddct's } ={k,av(c -c_}-{v-v)k,cC,_ e F) (3.2)

onde, Kk é a constante de Arrhenius; E € a energia decaova, T € a temperatura da

fase catalitica (solida). Os termos da equacaaeseritos a seguir:

® Conforme visto na Figura 7: g 5K/, (fluxo reverso)
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__E
. {V(l—v)ko.cis.e (RTs)} —vazao massica da reagdo (consumo de reagente);

dC
. {V(l—v) dtls} —acumulo de massa na fastidado estagio i.

O balanco de energia para o componente A, na fgaald, do estagio i, pode ser

representado pela seguinte formula:

dT.
{v.\/.p.cp.d—t“*} = (2K, +IV,pC, T, J+ ] 1+ K)o Co T, +V, K, pC.T, +Uav (T% -7}
(3.3)

onde, p é a massa especifica do liquidg;&® calor especifico do liquido; & Ts séo,
respectivamente, as temperaturas da fase liquittaleito catalitico; I € a constante
adimensional do fluxo reverso de calor; e, U é eficente global de transmissdo de
calor entre a fase liquida e o catalisador, baseadérea externa das particulas. Os
termos da equagéo sdo descritos a seguir:

. {(ZKh +1)\/Z .,o.CP.Tq} — energia da fase liquida fornecida aos outr@syes;

V, (1+ Kh),o.CP T, , —energia da fase liquida fornecida pelo estagio i

V, K,.0Cp T, —energia da fase liquida fornecida pelo estagio i

U .a.\/(T% —TQ) — energia da fase liquida resultante da troceatts com a fase

solida;

dT
{v.\/.p.CP.d—?} — acumulo de energia na fase liquida do estagio i.

E o balanco de energia para o componente A, redakda, do estagio i, pode ser

representado pela seguinte formula:
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-E

{v(l—u)ps.cps.dis } = {u .a.\/(T% -T., )}+{(— AHr)v(:L—v)ko.C,s.em (3.4)

Onde, p, € a massa especifica do sélidgs €o calor especifico do solido; e\, ) é

o calor de reacao. Os termos da equacgéo sao destseguir:

. {U .a.\/(Tq —T% )} — energia da fase sélida resultante da troczabte com a fase

liquida;
-E
. {(— AH, N (L-v)k,.C,. .eﬁ)} — energia gerada pela reag&o;

dT,
. {V(l—v)pS.CPS. d(:S } — acimulo de energia na fase sélida do estagio i.

Na Tabela 3, sdo apresentados os valores dos pes&naet modelo da unidade de

hidrotratamento considerado nesta dissertacao.
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Tabela 3:Pardmetros do modelo do HDT

(-AH,) 1,28 16 J.mot*

Ko 7016t

E/R 1,0 16K™,

Km 0

Kh 1

Ua 1,4 16 W. K*. m?®
Kga 568

p Cp 5,01dJ. kKt m?®
Ps Cps 1,2516J. Kt m*

Area superficial externa do soélido pa#00 m*

unidade de volume do leitoa-

Volume dos estagios no primeiro reatqr0s5 nt
Vv

Quantidade de estagios CSTR-CELU[¥R

no leito 1
Area transversal A 0,48 nf
Comprimento do primeiro leito,L 12,5m

3.2. SINTONIA DE CONTROLE DE REALIMENTACAO

Aplicou-se a malha de controle ja apresentada gueatétodos de sintonia para

controladores P (proporcional), Pl (proporcionalinéegral) e PID (proporcional,
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integral e derivativd) Ziegler e Nichols (ZN), Cohen e Coon (CC), In&gio Erro
(IE) e Modelo Internoifternal model controlle~ IMC). Com isso, foram testados dez

tipos de controladores de realimentacéao (P/PI/PEN:-P/PI/PID — CC; PI/PID - IE;
PI/PID — IMC).

Utilizou-se, na implantacdo do controle de realitagdo, a funcéo de transferéncia
cldssica em paralelo:

G.(s) = K(1+ 1 + rDsj (3.5
I,S

Os métodos empregados para a definicdo dos padamrsintonia testados foram os

seguintes com suas devidas caracteristicas:

» Ziegler e Nichols (1942) — os primeiros a proporaumetodologia objetiva e
simples para a sintonia de controladores PID. Qérari de desempenho
considerado nesse método é a razdo de declinib ag0a25. Esse método é
aconselhado para processos com fator de incontidéate (raz&o entre o tempo
morto e a constante de tempo) entre 0,3 e 0,5 (CA®P TEIXEIRA, 2006);

e Cohen e Coon (1953) — definiram uma sintonia detrotador PID para
processos com tempos mortos mais elevados, com datancontrolabilidade
maior que 0,3. O critério de desempenho abrangastenmétodo € também a
razao de declinio igual a 0,25 (COHEN e COON, 1953);

» Método da Integral do Erro — este método é compastalois trabalhos, LOPEZ
et al. (1967) o propbs para o caso regulatério e ROVIRWRRIL e SMITH
(1969) para o caso servo. Neste método o critexidesempenho admitido é a
integral de uma funcédo do erro entre a variaveketgointdentro de uma janela
de tempo (CAMPOS e TEIXEIRA, 2006). Existem duas spgmkdades de
sintonia do controlador de realimentacdo pelo n@étdd integral do erro,

® para fim teérico
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variando-se a funcéo a ser integrada. O criténsiderado nesta dissertacao foi
a integral do produto do tempo pelo valor absoldboerro entre a variavel

controlada e set-pointem um horizonte de anélise_[(t CSP- y(t)|)dt (ITAE);

* Modelo Interno — a estratégia de controle é baseada modelo interno e foi
desenvolvida na década de 80 por MORARI e ZAFIRI(1989). Nela, os
ajustes do controlador sdo diretamente relacionadesparametros do modelo

assumido.

As expressfes para o calculo dos parametros dmiinpelos métodos aplicados séo

apresentadas no Apéndice 2.

3.2.1. Controle Discreto

Visando avaliar o impacto da discretizacdo do otedior de realimentagdo no seu
desempenho deterministico e estocastico, discratizae as equacdes diferenciais do

controle de relimentacdo continuo com base nasEegequacao:
ut) = [e(t) S j e(r)dr +1, Z(t) (3.6)

Para tempos de amostragem pequenos (T), pode-s#Bulbessa equagdo o termo
diferencial por uma diferenca entre passos subséggie® o termo integral por uma
soma provinda de integracdes retangulares. Sersilo,aem-se a equacao reescrita da

seguinte forma:

u(k) = [e(k)+—ze(u 1)+—(e<k) e(k - 1))}

(3.7)

Para tornar esse algoritmo de controle recursibbraiseu(t) de u(t-1), obtendo-se o

algoritmo de controle do PID discreto:
u(k) =u(k -1) + goe(k) + qe(k —1) + g,e(k - 2) (3.8)

Onde:
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3.3. PROJETO DO CONTROLE PREDITIVO (GPC)

O GPC sem restricbes e ponderacdes na fungéo e cosforme o considerado nesta
dissertacdo, apresenta como parametro de sintorhiarinonte de predicdo (N), o
horizonte de controle (NU) e a trajetori@).(Neste trabalho, manteve-se sempre N

maior que NU e o principal parametro de sintongenétrajetéria de referéncia).

Projetaram-se trés GPCs, tendo em vista que o matelno do controlador é a funcao
que descreve o processo e influencia em toda agéedia estratégia de controle; e, a
trajetéria de referéncia é determinante na agressle das acbOes de controle

calculadas:

e Caso 1 — modelo interno que descreve bem os dadpsodessoNodel J) com

trajetdria cautelosa;
» Caso 2 — modelo interno pioraddddel 2 com trajetdria cautelosa,
» Caso 3 — melhor modelo interndddel J) com trajetdria mais agressiva.

Em relacdo a trajetoria de referéncia, a funcéoiderada foi de 12 ordem, tendo
apenas que ajustar um parametroQuanto maior fon mais cautelosas séo as acgoes, e
guanto menor mais bruscas. &égual a zero, a trajetoria é constante e iguaseto

point, conforme pode-se notar na equagao a seguir:
wit+l) =ay(lt)+@L-a)SP (3.9)

Considerou-se igual a 0,8 para os Casos 1 e d,igual a 0,7 para o Caso 3.
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3.4. CENARIOS SIMULADOS

Com todos os controladores projetados para seréoadps no simulador do leito 1 da
unidade de hidrotratamento de diesel, definiu-seeosirios a serem considerados para
a avaliacdo de seus desempenhos. Como o objetivivatdalho € avaliar tanto o
desempenho deterministico quanto 0 estocastico,eciispram-se cenarios
deterministicos servos e regulatérios, e estocéstagulatorios.

Conforme ja descrito, o cenario deterministico psele caracterizado por degraus no
set-pointou nas variaveis de perturbacdo do processo. @ot®rdeve atingir set-
point desejado que, no caso do degrasetepoint é alcancar esse degrau, e no caso do
degrau nas variaveis de perturbacéo, é trazé-lamente para zefo

Ja o cenério estocastico pode ser descrito comdrlgics de natureza aleatoria,
impactando na variabilidade da variavel controladaso o controlador ndo funcione
adequadamente na presenca desses disturbios aeistalidade tende a aumentar. Se o
controle ndo reduz as variabilidades, a operac@réesomprometida, devendo-se

operar mais afastado das restri¢des.

3.4.1. Controle Deterministico Servo
Para avaliar-se o desempenho deterministico sesgocdntroladores, especificou-se

dois cenarios:

» Degrau de 1% (em relacdo ao estado estacionanardevel controlada) neet-

poing

» Degrau de -1% (em relagdo ao estado estacionanardevel controlada) neet-
point

As respostas dos controladores a esses dois cefidreon analisadas através de dois

indices:

" Considerando variavel-desvio.
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* ITAE para avaliar o desempenho deterministico, cdarmuo a integral do

produto entre o tempo e o erro absoluto entreiawelrcontrolada e set-point

 Média quadratica da variacdo da variavel manipulé®a para avaliar a

agressividade do controlador.

A média quadrética da variagdo da variavel mangaul@u) pode ser calculada através

da seguinte férmula:
su=—1- 3 Au(k) (3.10)
n+1i= .

Para os casos continuos, ou seja, controladoragalienentacdo (com excecdo do
feedbackdiscreto), o ITAE foi calculado através da integhd entanto, para os casos
discretos, ou seja, de realimentacéo discretos@sG® ITAE foi calculado através da

integracéo retangular no respectivo tempo de aagesin.

J4 o Su teve que ser uniformizado para permitir a com@aentre todos o0s
controladores, pois, por exemplo, os controladem@#inuos tenderiam a ter uSu
muito menor que os controladores discretos poriderssem um grau de avanco no
tempo infinitesimal. Com isso, considerou-se umpere amostragem ficticio de 100s
para todos os controladores. Nos controles cordgingonsideraram-se apenas 0S
valores da variavel manipulada nos tempos multigles100s, e nos controladores
discretos com tempo de amostragem maior, a vardg&ariavel manipulada dentro do

tempo de amostragem do proprio controlador € nula.

3.4.2. Controle Deterministico Regulatério

Na avaliacdo do desempenho deterministico regidat@rocede-se especificando
quatro cenarios, um par de perturbacdes em cadavebhrde entrada no processo
(concentracdo e vazao). As perturbacdes defin@asisis degraus opostos de 5% em
relacdo ao valor da respectiva variavel no estaticenario. Gset-pointfoi mantido

igual a zero.
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3.4.3. Controle Estocéstico

Na avaliagdo do desempenho estocastico dos caldrels, mantém-se todas as
variaveis de perturbacao constantes (concentragaadm), fixa-se get-pointem zero
e insere-se um distlrbio estocastico na variavelkrglada. Definiu-se a seguinte

equacao de disturbio a ser introduzida na variéwelrolada:
C(g™)e(t) = e(t) + 05e(t —1) + 025e(t - 2) (3.11)

Esse disturbio é inserido considerando-se trés elalo erro, respectivamente,

conforme a equacéo (3.11):

* O erro presente que é dado por um valor randénocmal com média zero e

desvio-padrao um,;
e O erroinserido em um tempo de amostragem passado;
* E o erro inserido em dois tempos de amostragem ghassa

No caso dos GPCs e PIDs discretos, consideroussseezao dos disturbios conforme
0S respectivos tempos de amostragem consideradfzs@ale desenvolvimento, e no
caso dos controladores PIDs analdgicos, considezourm tempo de amostragem de

500s a fim de possibilitar uma melhor comparacéo.

Com isso, calcularam-se trés indices para avaliadesempenho estocastico dos

controladores:
« indice de desempenho normalizado (ANORM)
» Desvio-padrao da variavel controlada (Std(y));

* Média quadrética da variacdo da variavel manipu{Sda.

8 Apenas para os controlfsedbacks
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3.5. MONITORAMENTO E DIAGNOSTICO DO CONTROLE PREDIT IVO

Com o objetivo de testar o0 método, apresentado picd@®.2.3, de monitoramento e
diagndstico de desempenho de controlador baseadiengdao de custo, integrou-se o
modulo de monitoramento e diagnostico ao contrd*€ @om o melhor modelo interno

e trajetdéria mais agressiva (Caso 3).

Almeja-se simular situagfes de queda de desempguhigpossam ser diagnosticadas
conforme apresentado por CINAR, PALAZOGLU e KAYIHAN2007), onde
monitora-se graficamente o indioa-line do referencial histérico, e caso seu valor se
reduza, significa que houve uma queda no desempé€lto isso, diagnostica-se esta
queda no desempenho através da monitoracdo dce iddiclesempenho baseado no
modelo, que caso também tenha sido reduzido, assemeemo possiveis causas as
causas do grupo Il. Se ndo houve reducdo no sey eahsidera-se as causas do grupo
I, que ainda podem ser discriminadas através désandos valores da variavel

manipulada.

Portanto, pretende-se nesta dissertacdo analigamas situacbfes de queda de
desempenho. A funcao de custo considerada paraareas testes de monitoramento e
diagnostico € similar aquela presente na concepigBdsPC, e o modelo interno
utilizado no calculo do indice de desempenho basaadmodelo é o mesmo aplicado
como modelo interno do GPC.

Objetiva-se analisar situacfes geradas por causatsas englobando os dois grupos ja
discutidos. No entanto, devido a limitacbes do nwdpie estd no ambito do caso
SISO, serdo reproduzidos apenas quatro casos geddieco de causa: ampliacdo da
variabilidade da variavel controlada (grupo Il)sdiiste entre o modelo e a planta
(grupo II), saturacdo da variavel manipulada (grupee alteracdo da sintonia do

controlador (grupo I). O caso referente a ampliat@odistarbios medidos ndo pode ser
demonstrado devido ao modelo ndo considerar vasiélecentrada do processo além da

variavel manipulada.



62

4. RESULTADOS

Neste Capitulo, inicialmente, apresenta-se a andhsdinamica do processo em malha
aberta, buscando identificar quais cenarios dermemdanaior esfor¢co do controlador e
qual modelo melhor descreve os dados encontradoseBuida, de posse da fungéo de
transferéncia identificada para descrever o prac&SO, exibe-se 0s parametros de
cada controlador de realimentacédo sintonizado eretites métodos. Na seqiiéncia, 0s
modelos sao discretizados a fim de incorpora-lo&RE para sua implantacéo. Enfim,
interpreta-se os indices de desempenho obtidografisos das dindmicas de controle
alcancados e os graficos das fungBes de custo temdos para monitoramento e

diagnéstico.

4.1. ANALISE DO PROCESSO EM MALHA ABERTA E IDENTIFI CACAO DE
MODELOS

Conforme ja dito, o controle envolve uma malha escata composta por uma malha
mestre e uma escrava, ambas SISO. A malha esaratrala a temperatura de entrada
no leito 1, que no estado estacionario assume a & 215° C (a temperatura de
entrada no forno no estado estacionario é iguaB@® C), manipulando a vazao de
combustivel, que no estado estacionario é 0,6 m3/malha mestre, por sua vez,
controla a temperatura de saida do leito 1, questarlo estacionario € igual a 236,3° C,
manipulando set-pointda malha escrava. As outras variaveis de entragaatesso,
gue assumem o0 papel de distirbio medido, tém osirdeg valores no estado
estacionario: a vazao de carga ao longo do processmstante com valor igual a 0,1
m3/s, e a concentracdo de entrada no leito 1 ¢ Zumol/m3. A concentracdo de saida

do leito 1, no estado estacionario, € igual a 1Bm3o

A fim de analisar a dindmica da malha escrava,sgeum degrau unitario na vazao de
combustivel que entra no forno e obteve-se a ayueaé apresentada na Figura 9, onde
y representa, em variavel-desvio, a temperaturanttada no leito 1, que considera-se

igual a temperatura de saida do forno.
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Maodelo
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Figura 9 —Dinamicada temperatura de saida do forno em malha abedaipadegrau unitario na vazao
de combustivel

Com isso, identificou-se a fungcéo de transferérque melhor descreveria esse
comportamento, encontrando-se o seguinte model@®derdem (linha continua no

gréfico da Figura 9), que, como se pode notar atiogr, representa relativamente bem

os valores simulados (valores discretos no grafecéigura 9):

40
28s+1

C <

(4.1)

Sendou a vazdo de combustivel que entra no forno.

Na andlise da malha mestre aberta, simulou-se @@damento da temperatura de
saida do leito 1 através de um degrau unitarioengpératura de entrada do leito,
obtendo-se o gréafico da Figura 10, oydepresenta em variavel-desvio a temperatura

de saida do leito 1.

Conforme pode-se visualizar na Figura 10, idemtifise duas fungdes de transferéncia

de 12 ordem com tempo morto para representar ossdsichulados. Nitidamente, a
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funcéo de transferéncia representada no graficaddodel 1e descrita pela seguinte
equacao é a que melhor se ajusta aos valores shigdsimulacao:

Y__ 206 s (4.2)
u 557s+1

Onde,u é a temperatura de entrada no leito 1.

E a funcéo de transferéncia correspondentel@del 2no grafico, que ndo obteve uma

adequada sobreposicéo dos dados, é dada pelatesguacao:

Yo 200 o (4.3)
u

T 30Cs+1

Com isso, selecionou-se a fungcao de transferéracieqdacédo (4.2) para representar o
comportamento da malha mestre e a fungdo de trénsfa da equacéo (4.1) para

representar o comportamento da malha escrava.

25 T T T T T T T T T
2 & -
— Proc. Simul.
—— Model 1
15l Model 2 i
o
= 1F -
05t .
D = =l
0.

5 ] I | | | | | | 1
0 1000 2000 3000 4000 5000 o000 7000 8000 S000 10000
t(s)

Figura 10 —Dindmicada temperatura de saida do leito 1 em malha abparéaum degrau unitario na
temperatura de entrada desse leito
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Avaliando a razao entre as constantes de tempondHsas mestre e escrava, nota-se
gue seu valor é proximo de vinte, ou seja, a maffitaava responde vinte vezes mais
rapido que a malha mestre a perturbacdes ou agdeentrole. Portanto, assumiu-se
neste trabalho que a dinamica da malha escraveentdia pouco na dindmica da malha
mestre. Com isso, a fim de simplificar a simulacéonsiderando que o resultado

dindmico néo é afetado de forma relevante, estsdapenas a malha mestre.

Objetivando analisar o esforco requerido pelo cbadior para manter a variavel
controlada noset-point requerido, simulou-se em malha aberta a respoata d
temperatura de saida do leito 1 a perturbacbevaréveis de entrada do processo.
Primeiramente, perturbou-se a temperatura de enttadeito 1 com degraus de 1, 5 e
10% do seu valor no estado estacionario, obtendmmss de resposta mostradas na
Figura 11. Nota-se que com 0 aumento na temperdwirantrada, a temperatura de
saida também € ampliada devido a reacdo ser exoc#éerou seja, sua taxa de reagao

aumenta com a elevagéo da temperatura.

5 U T T T T T T T T T

40t ko= 2,11 o7 — Degraude 1% Ti | -
— — Degrau de 5% Ti

0 B [ Degrau de 10% Ti |
_ L kg=2,22 g —
g a0k ) e T ]
= l_’ /_.-—""-

10} o k,= 2,09 1

__,t’i{r—/—ﬂ‘__ﬂ—__—
[] .
A0

1 1 1 1 | 1 | 1 |
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500 5000
t(s)

Figura 11 —Dinamica em malha aberta para perturbag6es na tatnpede entrada do leito 1

Como se pode notar na Figura 11, conforme se wapearturbacdo na temperatura de
entrada, o ganho e a constante de tempo do proaéissam-se, logo, ha uma néao-
linearidade no processo que pode afetar o desempientontrolador.
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Figura 12 — Dindmica em malha aberta para perturbacdesm@ntracao de entrada do leito 1

Na Figura 12, observa-se a resposta da temperddusaida do leito 1 a perturbacdes
degrau de 1, 5 e 10% na concentracdo de entratlatmoO aumento na concentracao
de entrada no leio provoca um aumento na tempardeiisaida desse leito devido ao

aumento na taxa de reacdo, causado pelo acrésaiocunoentracao de 6leo.

Como visto na perturbacdo da temperatura de entcagaocesso também apresenta
uma nao-linearidade a perturbacdes na concentrdedentrada, caracterizada pela

variacdo no ganho e na constante de tempo.

Em relacdo as perturbac¢des na vazao que poderssalizadas na Figura 13, observa-
se 0 mesmo comportamento nao-linear demonstrada asroutras perturbacoes.
Entretanto, conforme aumenta-se a vazéo, a terpardé saida do reator € reduzida.
Este fato pode ser explicado pela reducao no tetepesidéncia dos insumos no meio

catalitico, que minora a quantidade de 6leo reagido
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Figura 13— Dinamica em malha aberta para perturbacées @ \dezentrada do leito 1

Vale ainda observar que, embora os degraus apficadoconcentragcdo e vazao de
entrada do leito 1 tenham valores absolutos comngrde grandeza distintas, geram-se
valores finais da temperatura de saida do leitgpdstms com ordens de grandeza

préoximas.

4.2. OBTENCAO DOS PARAMETROS DOS CONTROLADORES DE
REALIMENTACAO

Conforme definido, decidiu-se estudar apenas aanalbstre, que é apresentada na
Figura 14 no diagrama de blocos construido no SkulMatlab 7.0. A malha
apresenta trés entradas no processo e quatro .sAglas entradas no leito 1 séo,
respectivamente, de cima para baixo: a temperakir@ntrada (variavel manipulada),
concentracdo de entrada (perturbacdo medida) ezaovde entrada (perturbacdo
medida). As quatro saidas do leito 1 sdo, resmeutwnte, de cima para baixo:
concentracdo de saida da fase liquida, concentrdedsaida da fase solida (ou
catalitica), temperatura de saida da fase liquda&yel controlada) e temperatura de

saida da fase solida (ou catalitica).

O bloco nomeado de PID representa os controlad®réd e PID sintonizados pelos
métodos heuristicos de Ziegler e Nichols e CoheonCpelo método do Modelo

Interno e pelo método da Integral do Erro.
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Figura 14 —Malha de controle

4.2.1. Ziegler e Nichols

Considerando a fungao de transferéncia definida @analha de controle estudada, com

ganho igual a 2,06k(), constante de tempo igual a 557g)(e tempo morto de 500s

(t,); calculou-se, na frequéncia de cruzamento dorBiag de Bode o ganho dltimo

(Ky = 1,1614°C) e periodo ultimo (P 157,83s) para a obtencdo da sintonia dos
controladores P, Pl e PID pelo método heuristichantechada de Ziegler e Nichols.
Os valores obtidos séo apresentados na Tabela 4.

Os controladores Pl e PID de ZN apresentaram iitigite a malha, logo, foram
descartados do trabalho. Vale notar que o fatanclentrolabilidade do processo em
qguestdo é de 0,9 e o método de Ziegler & Nicholsdésenvolvido para fatores de
incontrolabilidade entre 0,3 e 0,5.

® Utilizou-se a fungddodeno MATLAB 7.0
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Termo

proporcional (K)

Termo integral )

Termo derivativo

(t0)

P 0,58
Pl 0,52 131,53
PID 0,70 78,92 19,73

4.2.2. Cohen e Coon

Para o calculo dos parametros de sintonia pelo doébeuristico de Cohen e Coon,

utilizou-se o mesmo modelo do processo apresenialdabela 5, pode-se observar 0s

valores de sintonia obtidos para os controladoy&d  PID.

Tabela 5 Valores dos parametros de sintonia de Cohen @ Coo

Termo proporcional (K)

Termo integral )

Termo derivativo

(w0)
P 0,72 _ _
PI 0,52 272,75 L
PID 0,84 953,22 160,96

Apesar do método de Cohen e Coon ter sido desedwolpara fatores de

incontrolabilidade maiores que 0,3, o controladod® CC apresentou instabilidade a

malha e também foi descartado do trabalho.



4.2.3. Integral do Erro

Calcularam-se os parametros de sintonia para dsotamtores Pl e PID, no caso servo e

regulatorio, pelo método da Integral do Erro corsebaa funcédo de transferéncia ja

definida, obtendo-se os valores apresentados nelaléb

Tabela 6 Valores dos pardmetros de sintonia pelo Métotkeghal do Erro
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Termo proporcional

Termo integral

Termo

(K) (7) derivativo p)
Servo 0,31 633,30
Pl
Regulatorio 0,46 776,25
Servo 0,51 841,48 157,49
PID
Regulatorio 0,72 367,64 193,64

4.2.4. Modelo Interno

Considerando o0 mesmo modelo trabalhado até agtteyesse os parametros de

sintonia pelo método do IMC para os controladoidesPID apresentados na Tabela 7.

Tabela 7. Valores dos parametros de sintonia pelo IMC

Termo proporcional (K

Termo integral )

Termo derivativoip)

Pl

0,30

557

PID

0,60

811

174,45
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4.2.5. Controle Discreto

Escolharam-se as duas sintonias do controladou®Ingo instabilizaram para serem
discretizadas. Selecionou-se o controlador Pl poiat acbes mais suaves que o PID e

eliminar ooffset que o P ndo elimina.

Os valores obtidos para os parametrgs @ e ¢ dos controles Pls discreto,
considerando um tempo de amostragem de 500s, sggeafados na Tabela 8. O tempo
de amostragem foi calculado com base nas orierdagpeesentadas por CLARKE,
MOHTADI e TUFFS (1987, p. 154, parte Il) para addsa do tempo de amostragem.
Onde, seu valor deve estar entre 1/10 e 1/4 dodeiepassentamento do proceé&so
Portanto, o valor escolhido de 500s se configur@eea intervalo sugerido pelos
autores.

Tabela 8 Valores dos parametros do controle de realiméotdiscreto

Jo 01 0]
Servo 0,31 -0,07 0
Pl/ IE
Regulatoério 0,46 -0,16 0
PI/IMC 0,30 -0,03 0

4.3. IMPLEMENTACAO DO CONTROLE PREDITIVO (GPC)

Com a definicdo da malha a ser considerada no@stadm dois modelos identificados
para descrever seu comportamento, estes devenssetidados a fim de incorpora-los

como modelo interno do controlador preditivo.

19 Considerando o melhor modelo identificado e o i assentamento igual ao tempo morto acrescido
de 5 vezes a constante de tempo, obtém-se o \al82&8bs. Logo, 1/10 e 1/4 desse valor correspondem,

respectivamente, a 328,5s e 821,25s.
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Para oModel ' da Figura 10 com tempo de amostragem de ‘500bteve-se a
seguinte equacéao discreta:

y(t) = 01023y(t - 1) +18492u(t —500) (4.4)

Para oModel 2* da Figura 10 com tempo de amostragem de '306bteve-se a

seguinte equacéao discreta:
y(t) = 206.u(t —500) (4.5)

Nas Figuras 15 e 16, pode-se visualizar, respestuwte, 0 ajustamento da

discretizacdo ao modelo continuoModel 1e doModel 2

25

15}F

05}

PR

1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 700D @000 9000 10000
ti(s)

Figura 15 —Discretizacédo ddodel 1

G, =[206/(557s +1)Je
12 Calculado com base na orientagédo de CLARKE, MOHTADUFFS (1987, p. 154, parte II).
18 G, =[206/(600s +1)Je 2

14 Calculado com base na orientagéo de CLARKE, MOHTADUFFS (1987, p. 154, parte II).
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25

15+ B

¥(*C)

U 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7OOO @000 9000 10000
t(s)

Figura 16 —Discretizacdo ddodel 2

Entdo, pode-se concluir que a discretizacdo dasrdodelos representam bem os dados

continuos, ndo sendo um fator que pudesse causdemas ao controlador.

A funcédo objetivo considerada € igual a apresentadaquacdo (2.10) corh igual a
zero. Os horizontes de predicdo (N) e controle (fddm mantidos respectivamente
iguais a 4 e 3 passos de amostragem para 0s'€ases3; e iguais a 8 e 3 passos de
amostragem para o Caso 2. Estes valores devenjus¢adms conforme muda-se o

modelo interno.

4.4. COMPARACAO DOS INDICES DE DESEMPENHO

Com todos os indices de desempenho gerados pahenigonte de tempo de 18000s,
elaborou-se tabelas para realizar-se comparacdes @ projetos e estratégias de
controle e seus desempenhos deterministico (caso seegulatério) e estocastico. Os

projetos e estratégias de controle comparadosimente sao:

* O Caso 3 do GPC (melhor modelo e trajetéria maissaiya) e os controladores

de realimentacao continuos;

!> Apresentados no Capitulo de Metodologia
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» Os diferentes casos do GPC;
* O Caso 3 do GPC e os controladores de realimenthgéi@tos.

Apés a construcdo dessas tabelas e a analise algigeéntre variados projetos e
estratégias de controle, criou-se uma outra tadmta os indices normalizados pelo de
menor valor (com excecdo do ANORM), ou seja, tasoindices sdo apresentados em
funcdo do quéo maior eles estdo do valor que sigooou como melhor entre eles. E,

com isso, pode-se observar o controlador que olatewelhor regularidade nos indices,
concebidos para prover: a avaliagdo dos desempelgesninistico e estocastico; e, a
medicdo da intensidade de suas agoes.

Nas Tabelas 9, 10 e 11, visualiza-se os indicesodtyolador do Caso 3 do GPC e dos
controladores P, Pl e PID continuos sintonizaddsspemétodos de Ziegler e Nichols,
Cohen e Coon, IMCirfternal model contrgle Integral do Erro. A Tabela 9 apresenta
esses valores para o desempenho deterministico ssaso, a Tabela 10 o0 caso
regulatorio e a Tabela 11 para o desempenho estacas

Tabela 9: Comparacédo entre desempenho deterministico deotanhdres de realimentacdo e do GPC
para o caso servo

DESEMPENHO DETERMINISTICO
CONTROLADORES Sit
% 1%
TAE Su TAE Su
gpc |00 8370300|  0.0022| 7892900  0.0022
alfa=0_7
N p 174890000)  0.0111| 176050000]  0.0112
p 164510000]  0.0017| 155760000]  0.0016
cc
PID 1486600  0.0034| 1211600  0.0030
= 2453500|  0.0006| 1940000|  0.0004
IMC
PID 1341600  0.0008| 1103000]  0.0008
= 1985300  0.0004| 1670100  0.0003
IE
PID 1225700 0.0006| 1049400  0.0004
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Tabela 10: Comparagado entre desempenho deterministico deotaxhtres de realimentacdo e do GPC
para o caso regulatorio

DESEMPENHAO DETERMINISTICO
Regulatario
CONTROLADORES Concentracio Vazdo
5% 5% 5% 5%
TAE S TAE S TAE Sy TAE Sy
GPC Z;:EST 6784500  0.0010| 6097100 00009 4117575|  0.0004| 5794600]  0,0006
N P 130170000| 00003 128080000| 00003 92933000  0.0002| 100950000  0.0001
p 114830000| 00004 113530000|  0,0005| 82275000|  0,0003| 8a161000|  0.0002
cc
PID 1135500  0.0008| 1129600| 00011  806800|  0.0006|  89%8s0|  0.0005
= 2396500  0.0003| 2158600|  00004| 1391400  00002| 2104000 00002
IMC
PID 1306400|  0.0005| 1309000|  0,0008] 932480  0.0003| 1037800|  0.0003
= 1869600|  0.0005| 1833700|  0,000s| 1303000  0.0003| 1556700|  0.0002
IE
PID 3952600  0.0017| 35520000 00019 4737700]  0.0009] 4712800  0.0010

Conforme se pode observar nas Tabelas 9 e 10, geiteesdo desempenho
deterministico, os controladores de realimentacdm @penas acao proporcional
resultaram em um ITAE muito ruim e crescente a dedue se aumentava a janela de
tempo, o que é esperado devidoddfset Em um patamar intermediario, com ITAE

razoavel, esta o Caso 3 do GPC.

Os controladores Pls e PIDs obtiveram os melhdrég&s. De modo geral os PIDs,
com excecao do PID/IE, responderam com ITAEs methague os Pls, como ja se
esperava, pois o termo derivativo provoca acOescgudtorias, agindo na taxa de
mudanca do erro, sendo o PID denominado tambémonigote antecipatério. Em
contrapartida, os controles Pls geraram variacoenom intensas na variavel

manipulada, pois provéem ac¢des mais suaves qudss P

Em relagdo ao desempenho estocastico, conformésaliza na Tabela 11, pode-se
notar que os controladores que incorreram num mananento fracional do erro
quadratico médio (soma da variancia do desvisatgpointcom a meédia quadratica do
desvio) pela ndo-implantacdo do MVC foi o P/ZN. ®CGfoi o Unico que obteve uma
reducdo notavel na variabilidade da variavel céatie que em malha aberta seria da
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ordem de 1,78, e alcancou acBes suaves como reacdes aos dist@stiocasticos;
configurando-se como o melhor controlador, comdargntagem em comparagao aos
outros. Vale ainda ressaltar, a intensa agressigiats controladores PIDs quando

submetidos a esses disturbios.

Tabela 11:Comparacao entre desempenho estocastico de colatregade realimentacéo e do GPC

CONTROLADORES | DESEMPENHO ESTOCASTICO
ANORM | std(y) Su
T=500
GPC M - 1,03 0,0083
N = 0.1 117| 01187
= 0.4 1,19 0,1892
cc
PID 0.6 142  17.7531
PI 0.3 147|  0,0740
Imc
PID 0.4 108  4.5997
PI 0.3 149 0,0868
IE
PID 0.6 182 18,1173

Nas Tabelas 12, 13 e 14, observam-se os indiceenéés as acdes de controle e aos
desempenhos deterministico e estocastico dos tamhtres preditivos do tipo GPC,
com variagcbes no modelo interno e na trajetéria.c&0s do GPC ja apresentados
anteriormente condizem nas tabelas, respectivapgmieima para baixo com os Casos
3,1le?2.

16 Com base na equacdo (3.11) que apresenta o éhsestocastico introduzido no modelo, onde o erro
considerado tem média zero e desvio-padrao 1, ebéém desvio-padrdo da variavel controlada em
malha aberta através do componente do lado dulaitgualdade, substituindo o erro pelo desvio-padra

do erro que é 1.
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A Tabela 12 apresenta o desempenho deterministi@d @ caso servo, a Tabela 13 o

desempenho deterministico para o caso regulatérao Eabela 14 o desempenho
estocastico.

Tabela 12:Comparacédo entre desempenho deterministico deotaires GPC para o caso servo

DESEMPENHO DETERMINISTICO
CONTROLADORES St
% 1%
TAE Su TAE Su
R =500 8370300| 00022 7892000|  0.0022
alfa=0.7
gpc 7200 | yogsa000|  0.0011] 11198400  0.0011
alfa=0.8
gpc |39 | 47120000 0.0015| ss7ratoo|  0.0015
alfa=0.8

Tabela 13:Comparacgao entre desempenho deterministico deotamhtres GPC para o caso regulatorio

DESEMPENHO DETERMINISTICO
Regulatdrio
CONTROLADORES Concentracio Vazdo
5% -5% 5% -5%
ITAE Su [TAE Su ITAE Su ITAE Su
GPC :;:—E]g 7 6784500 0,00101 6097100 0,0009| 4117575 0,0004| 5794600 0,0006
GPC :;:—E]g 8 8311850 0,00051 9094450 0,0005| 6459100 0,0003] 6803500 0,0003
GPC :;33?[[]] 8 9477009 0,0007 8245000 0,0006| 5544000 0,0003] 8018200 0,0004

Conforme se pbde analisar nas Tabelas 12 e 13, amangp o0 desempenho
deterministico dos controles preditivos do tipo GRGe apresentam o0 mesmo
parametron para a definicdo da trajetéria, o0 modelo menashatlo com os dados do
simulador (T=300) gerou um ITAE melhor em metade dasos, no entanto, provocou
sempre acdes menos vagarosas. Além disso, quamdduseo parametre, a trajetéria

torna-se mais justa aet-pointe, portanto, melhora-se o ITAE do controlador, gom
era de se esperar.

A respeito do desempenho estocastico das diferestestégias do controle preditivo,
conforme se pode visualizar na Tabela 14, o GPCaamdelo interno mais ajustado e
com a trajetoria mais justa aet-pointapresentou uma maior reducdo na variabilidade

da varidvel controlada através de uma menor irdadsi de acdes de controle. Nota-se
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que o GPC com o modelo interno mais desajustado@m&nou uma menor redugao na

variabilidade da variavel controlada, talvez devadsuavidade de suas agoes.

Tabela 14:Comparacédo entre desempenho estocastico de coloresaGPC

DESEMPENHO
CONTROLADORES |  ESTOCASTICO
std(y) Su
erc |10 103  0,0083
GPC ;;55338 117|  0.0075
erc |10 162| 00049

Nas Tabelas 15, 16 e 17, examinam-se os indicedosbtom a discretizacdo dos

controladores Pls sintonizados pelos Métodos dodldolsterno e Integral do Erro.

Tabela 15: Comparagao entre desempenho deterministico deotzmhtres de realimentacéo (continuo e

discreto) e o0 GPC para o caso servo

DESEMPENHO DETERMINISTICO
ICONTROLADORES| Sinl
1% 1%
TAE Su TAE Su
gec |00 8370300 0,0022| 7892900 0.0022
alfa=0_7
Pl 2453500 0,0005| 1940000 00004
IMC
Discreto | 25455000 0,0064| 22445000 0.0062
Pl 1935300 0.0004| 1670100 0.0003
IE
Discreto | 18612000 0,0048| 17004000 0.0047
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Tabela 16: Comparagao entre desempenho deterministico deotzhtres de realimentacéo (continuo e
discreto) e o GPC para o caso regulatorio

DESEMPENHAO DETERMINISTICO
Regulatario
CONTROLADORES Concentracio Vazdo
5% 5% 5% 5%
TAE S TAE S TAE Sy TAE Sy

GPC Z;:Eg , 6784500  0.0010| 6097100 00009 4117575|  0.0004| 5794600]  0,0006

= 2396500|  0,0003| 2158600|  00004| 1391400|  00002| 2104000  0.0002
IMC

Dhiscrate 16469000 00024 13235500  0.0021| 8820500| 00011 14143500]  0,0015

= 1869600|  0.0005| 1833700|  0000s| 1303000 00003 1ss6700|  0.0002
IE

T 10009500  0.0020| 8211000|  0.0025| 530s000|  0.0013| sso1000|  0.0017

Nota-se nas Tabelas 15 e 16, que de um modo ged@cretizacdo dos controladores
Pls piorou seus desempenhos deterministicos quemmparados com as respectivas

formas continuas, pois o ITAE e a variacdo dassagéeontrole aumentaram.

Tabela 17: Comparacdo entre desempenho estocastico de caoinretade realimentagdo (continuo e
discreto) e 0o GPC

CONTROLADORES DESEMPEMHO ESTOCASTICO
ANORM std(y) Su
T=500
GPC alfa=0 7 - 1,03 0.0083
Pl 0.3 1.47 0.0740
IMC
Discreto 0,2 1,29 0.0522
Pl 0.3 1,49 0.0868
IE
Discreto 0,2 1,12 0.0572

Em relacdo ao desempenho estocastico, conformiesseva na Tabela 17, os controles
de realimentagdo discretos melhoraram o desempettawvés das redugbes na
variabilidade da varidvel controlada e na intertéddas acdes de controle. Ja a respeito
do indice de desempenho normalizado, pode-se @asigue nao € consideravelmente

impactado pela discretizacdo dos controladoresalarentacéo Pls.
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Enfim, na Tabela 18, sdo avaliados os indices Haad®s (com excecdo do ANORM)

pelos de menor valor, considerando todos os caawoés simulados, ou seja, em cada
coluna ha um controlador com o respectivo indicalig um que representa o indice de
menor valor, e todos 0s outros sdo maiores queFonmatou-se as células da tabela
conforme o distanciamento dos indices em relac&alaonenor valor: de verde séo as
células que apresentam valores iguais a um, deetorefio as células que apresentam
valores entre um e oito e de laranja séo as célulasapresentam valores maiores que

oito.

Tabela 18:Comparacéo entre todos os controladores

DESEMPENHO DETERMINISTICO

5 Regulatdrio DESEMPENHO

ICONTROLADORES| ene Concentragao Vazao ESTOCASTICO

1% 7% 5% % 5% 5%

TAE | Su | MAE [ Su | MAE| Su | MAE | Su | MAE | Su | TAE | Su ANORM sidy)| Su

Grc (T200 | 653 | 568 | 752 | 690 | 597 | 382|540 | 276 | 510 | 233 | 644 | 477 | - | 100 | 169
GPC Z;:Ega 8,69 | 2,81 |1067| 344 | 7.32 | 2,00 | 805 | 1,67 | 8,01 | 1.56 | 7.56 | 260 | - | 113 | 1,53
GPC Z;jfga 874 | 380 | 941 | 459 | 835 | 274 | 730 | 198 | 687 | 1.96 | 891 | 342 | - | 156 | 1.00
N P 142,69| 28,75 |167.76( 34,97 | 114.64| 1.00 [113,39| 1,00 |115.19] 1.00 [112.19] 100 | 01 | 113 | 2361
P 126,06| 4.44 |148.43| 507 |101.13| 1,59 |100,50| 1,63 |101.98 162 [99.08| 154 | 04 | 115 | 3862

cc

PID 121 | 875 | 115 | 925 | 1,00 | 3.45 | 1.00 | 341 | 1.00 | 3.47 | 100 | 3.75 | 06 | 137 |3623.08

P 200 | 1,30 | 1.85 | 131 | 211 | 129 | 1,91 | 1.08 | 172 | 1.06 | 234 | 152 | 03 | 142 | 1510
MC  |PID 109 | 227 | 105 | 235 | 145 | 210 | 116 | 1,94 | 116 | 2,03 | 1,15 | 242 | 04 | 1,05 | 93871
Discreto | 20.77 | 16,51 | 2139 | 1943 | 14,50 | 917 | 11.72| 643 [ 1093 | 639 | 1572 |1193| 02 | 125 | 1065

Pl 162 | 1.00 | 1.59 | 1.00 | 165 | 1.75 | 162 | 155 | 162 | 152 | 173 | 1.97 | 03 | 144 | 1771
E PID 1,00 | 1,25 | 1,00 | 1.26 | 3.48 | 643 | 314 | 579 | 215 | 529 | 524 | 823 | 06 | 1,76 |3697.41
Discreto | 15.18 | 12,38 | 16,20 [ 14.73 | 8.82 | 11.08| 727 | 7.66 | 6.58 | 7.56 | 978 | 1352| 02 | 1.08 | 1167

Como pode-se constatar na Tabela 18, o controlpditivo do tipo GPC com o
parametroo igual a 0,7 e com o modelo interno que promove umahor
previsibilidade dos dados simulados foi 0 que apres uma melhor compensacao
entre o desempenho deterministico e estocastiso.deve-se a estratégia de controle
do GPC baseada num modelo interno para descrepercesso e numa trajetoria de
referéncia, concebendo a¢des de controle suaveslgalegcam vagarosamenteset-
point desejado. Vale ainda enfatizar, que, generalizadsan como também
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mencionado anteriormente, os controladores pemaliza desempenho em detrimento

do outro.



4.5. DISCUSSAO SOBRE O COMPORTAMENTO DAS MALHAS

Apbs comparar o desempenho dos diferentes progetestratégias de controladores,
selecionou-se os graficos da variavel controladaaaipulada dos controladores que

apresentaram o melhor indice para cada caso, imelaogndice que avalia a variacao da

variavel manipulada.

Na Figura 17, apresenta-se as respostas dos eares PID e Pl sintonizados pelo

meétodo da Integral do Erro, que configuraram-sepeaetivamente, como o melhor

ITAE e a menor variacao da variavel manipulada paraso servo.
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Figura 17 —(a) Comportamento da resposta servo a um degra¥odeset-pointdo controlador IE-
PID; (b) Comportamento da resposta servo a um defgd % ncet-pointdo controlador IE-PI; (c)

Comportamento da resposta servo a um degrau daees#-pointdo controlador IE-PID; (d)
Comportamento da resposta servo a um degrau dees¥-pointdo controlador IE-PI
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Na Figura 18, tem-se o comportamento da resposta acaso servo da variavel
controlada e manipulada do melhor caso geral, gue €aso 3 do GPC. Nota-se que as
curvas de resposta da variavel controlada entteéeasos, expostos nas Figuras 17 e
18, tém praticamente o0 mesmo comportamento, enteetao GPC, devido a suavidade

de suas ac¢0es, ela € mais “esticada”.

(T=500 / 4=0,7) -
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0 2000 4000 6000 8000 10000
16 (b)

Figura 18 —(a) Comportamento da resposta servo a um degratodeset-pointdo controlador GPC
(T=5006=0,7); (b) Comportamento da resposta servo a uradate -1% naet-pointdo controlador
GPC (T=5004=0,7)

O controle preditivo necessita de um tempo deagéo para obter os valores passados
requeridos para o calculo das acdes de controke,nqucaso em questdo sédo de trés
tempos de amostragem. Devido a isso, 0 controfg@messo se inicia apenas no tempo

1500s, As agbes de controle do GPC, representadagrafico da Figura 18,
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caracterizam-se como pulsos retangulares, poig esttempos de amostragem existe

umhold na estratégia de controle que segura a ultimadg&ontrole.

O controlador que obteve o melhor ITAE no caso leguio para o disturbio na
concentracdo foi o PID sintonizado pelo método dbded e Coon, enquanto o que
obteve a menor variacdo nas acgbes de controle tmntrolador P sintonizado pelo
método de Ziegler & Nichols. Na Figura 19, visuals® o comportamento das

respostas desses controladores.
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Figura 19 — @) Comportamento da resposta regulatéria do catoolCC-PID a uma perturbacao
degrau de 5% na concentracao; (b) Comportamentesgasta regulatéria do controlador ZN-P a uma
perturbacédo degrau de 5% na concentragdo; (c) Quempento da resposta regulatéria do controlador
CC-PID a uma perturbagédo degrau de -5% na congawtréd) Comportamento da resposta regulatoria

do controlador ZN-P a uma perturbagéo degrau dend¥oncentracdo
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Comparando-se os graficos da Figura 19 com os dardi20, que representa a
dindmica das variaveis controlada e manipuladaakn@ do GPC para 0 mesmo caso
regulatorio, observa-se que as curvas dos casosrimle de realimentacdo sdo mais
oscilatorias, ocasionadas pelas acdes mais engrgiiferentemente do controle
preditivo. Vale ressaltar, que o controlador P-Zbteaentaoffset por s6 ter acéo
proporcional.

GPC _
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uf*c)

L~

16) (@)

/' GPC ,
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000 4000 6000 8000 10000
tis)

ul"e)

tis) (b)

Figura 20 — @) Comportamento da resposta regulatéria do caanolGPC (T=500£0,7) a uma
perturbacao degrau de 5% na concentracéo; (b) Gtampento da resposta regulatéria do controlador
GPC (T=5004=0,7) a uma perturbagéo degrau de -5% na concéntrag

No caso regulatorio para o disturbio na vazéo, @#troladores que apresentaram
menores ITAE e variacdo da variavel manipuladanfione@espectivamente, o0s mesmos

do caso anterior (distirbio na concentracéo): Riilbsizado pelo método de Cohen e
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Coon e P sintonizado pelo método de Ziegler e Nichda Figura 21, observa-se o
comportamento das respostas desses controladores.
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Figura 21 — @) Comportamento da resposta regulatéria do catoolCC-PID a uma perturbacao
degrau de 5% na vazéo; (b) Comportamento da respeggtlatéria do controlador ZN-P a uma
perturbacao degrau de 5% na vazao; (c) Comportandentesposta regulatéria do controlador CC-PID a
uma perturbacéo degrau de -5% na vazao; (d) Coarpertto da resposta regulatéria do controlador ZN-
P a uma perturbacdo degrau de -5% na vazéo

Analisando-se os graficos de resposta do GPC nardig2, referentes ao caso
regulatorio para disturbios na vazao, tem-se a mesmstatacdo assumida para 0 caso

regulatorio para distarbio na concentracdo, no ,qapksar dos controladores de

realimentacdo apresentarem um desempenho melbes ,os€ilaram mais.
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Figura 22 — @) Comportamento da resposta regulatéria do caanolGPC (T=500£0,7) a uma

perturbacao degrau de 5% na vazao; (b) Comportand@ntesposta regulatéria do controlador GPC
(T=5006=0,7) a uma perturbacédo degrau de 5% na vazéo

Conforme se pode notar, para o desempenho detstitini os controladores que
obtiveram os melhores indices foramfeedbacksEm contrapartida, os controladores
que demonstraram uma melhor reagdo aos disturkstecasticos refletidos na
variabilidade da variavel controlada e na variadas acfes de controle foram os

preditivos.

Na Figura 23, apresenta-se o controlador que olgewaior reducdo da variabilidade
da variavel controlada quando submetido a um distdestocastico. Na Figura 24,

observa-se o controlador que gerou a¢gbes menassasena variavel manipulada na
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presenca desses distarbios. Na Figura 25, a fiooagparacdo apresenta o terceiro caso
do controle preditivo.
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Figura 23 —Resposta do GPC Caso 3 a perturbagéo estocastica

Como pode-se notar no histograma (distribuicaoreigiiBncia) da Figura 23, referente
ao melhor caso geral de controle, a variavel ctadeoalcancou valores em torno do
set-point Sua média, praticamente, € o proped-pointe, conforme se afasta da média,
a obtencao desses valores torna-se bem reduzida.

Na Figura 24, referente ao caso do GPC com o pmeto interno, inicialmente,

constata-se a maior quantidade de picos no primgedtfico em compara¢ao com 0 caso
anterior, o que é refletido no histograma com uispaisdo mais elevada e um maior
namero de “barras altas”. A variabilidade da valaontrolada mais elevada é reflexo
de incrementos menos intensos nas acdes de comcalkionadas talvez pelo modelo

piorado.

A fim de comparar os trés casos do controle pragittdo expostos na Figura 25 os
graficos do caso do GPC com o melhor modelo intesmoesmo do caso da Figura 23,
e com uma trajetéria mais cautelosa. Nota-se gliedanica apresentada na Figura 25 é
similar a da Figura 23, entretanto, devido a téajatmais agressiva do Caso 3 do GPC,

este consegue alcangar uma maior reducéo na Vigiaalel da variavel controlada.
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Figura 24 —Resposta do GPC Caso 2 a perturbacéo estocastica
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Figura 25 —Resposta do GPC Caso 1 a perturbacéo estocastica

Finalmente, pode-se concluir que para o cenariedadb os controladores de
realimentacdo demonstraram um desempenho deteticoniselhor que os preditivos,

enquanto que os preditivos apresentaram um desémptocastico melhor que os
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feedbacks Além disso, os controles Pl e PID sintonizado® peétodo de Ziegler e
Nichols e o PI sintonizado pelo método de CoheroenCapresentaram uma robustez

ruim devido a instabilidade constatada.

4.6. RESULTADOS DE MONITORAMENTO E DIAGNOSTICO DO
CONTROLE PREDITIVO

A funcéo de custo considerada no célculo do custmeado pelo modelo a cada tempo

de amostragem é a seguinte:

Jun= e Y [yt =P - S [y(k+ - Po) - S 4.

ondey representa a variavel controlada obtfelB0 set-pointe Pc o horizonte movel de
calculo da funcéo de custo, que nesse caso foidayado igual a 8000s, ou 16 tempos
de amostragem. O modelo considerado é o que promawelhor sobreposicdo dos
dados simulados, apresentado na equacao (4.2)oendexdo deModel 1 O distarbio
estocastico introduzido no modelo fenomenoldgicmoe modelo simplificado é o

mesmo apresentado na equacao (3.11) referentemanccestocastico simulado.

Assumiu-se o tempo de 80 tempos de amostrageminsmar acdes que reduziriam o
desempenho, conforme é visto nos graficos a segas.Figuras 26, 27, 28 e 30, sao
apresentadas, respectivamente, as seguintes situacdusadoras de queda no
desempenho: ampliacdo da variabilidade da var@vairolada, desajustamento entre o
modelo e a planta, saturacdo da variavel manipuadateracdo da sintonia do
controlador. Em todas as figuras, o primeiro gafapresenta as fungdes de custo
calculadas para a obteng&o dos indices de moniatanfrazdo entre funcdo de custo
historica e a alcancada) e diagnodstico (razéo enfinacéao de custo aplicada ao modelo
e a alcancada). No segundo grafico, € apresemtdddice de referencial histérico
(monitoramento), e no terceiro grafico, o indice d#sempenho baseado no modelo
(diagndstico).
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Figura 26 —Diagnostico da queda de desempenho do controlaiadg pela ampliagdo da variabilidade
da variavel controlada
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Figura 27 —Diagndstico da queda de desempenho do controladladg pelo desajuste entre o modelo e
a planta
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Conforme visualiza-se na Figura 26, com a varidhie da varidvel controlada
ampliada cinco vezes (na planta), a funcdo de @lsémcada € aumentada, enquanto as
outras permanecem no mesmo patamar. Consequentemeaflexo dessa constatacao
nos indices de monitoramento e diagnostico sao gedsicbes. Logo, esse
comportamento condiz com o esperado de causasigentes ao grupo I, que é o caso
da ampliacédo de disturbios ndo medidos.

Na Figura 27, os parametros do modelo do controlgde b) foram multiplicados por

vinte a partir do tempo de amostragem 80, acamtetanm aumento da funcéo de custo
alcancada. A funcéo de custo aplicada ao modelong®ce no mesmo patamar, pois
da mesma forma que o modelo interno do controlémalterado, o0 modelo da planta

também foi.

Como a causa de queda de desempenho de contretentef ao desajuste entre o
modelo do controlador e a planta pertence ao ghyms indices de monitoramento e
diagndstico, conforme visualiza-se na Figura 2¢atam como esperado.

Ja na Figura 28, onde aplica-se uma restricao maveamanipulada, limitando-a a um
limite inferior de 236,1°C (planta e modelo), taattuncéo de custo alcancada quanto a
aplicada ao modelo apresentaram uma elevacaajnmdéieno decaimento do indice de
monitoramento e na manutengcdo do indice de diagnddista constatacdo estd de
acordo com as causas pertencentes ao grupo | rowntoesperado.

Dentro do grupo |, essa causa pode ser diagnoatataavés da visualizacdo das acoes
de controle na Figura 29, onde a partir do tempoadwstragem 80 a variavel

manipulada néo ultrapassa em variavel-desvio a d&e0,2 (restricdo).

Na Figura 30, a sintonia do controlador é alteraddando o horizonte de predicdo de
quatro para cinquenta. Observa-se que o0s indicegsapgaram 0 mesmo
comportamento da situacdo anterior, devido a egge de causa de queda no
desempenho também pertencer ao grupo |, onde aanakenracdo afeta o modelo
interno do controlador e o0 modelo da planta. Coso,i®ssa causa nao precisa ser
diagnosticada, pois ja se sabe previamente dagdieidos parametros do controlador e,

portanto, o motivo da reducédo do desempenho.



93

Jms Jdes ______Jﬂch I I I I
al i
2l
U llr—l\d\x‘nl—:ﬂ—-—\ 1 1

1 1 1 1 1
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
Tempo discreto (500 s)

1.5 T T T T T T T
— Yhis

—
M
T

1 | |
140 160 180 200
Tempo discreto (500 s)

| |
0 20 40 60 80 100 120
1.5 T T T T T T T

gdes

[ ]
[y ]
T

| | 1 | |
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
Tempo discreto (500 s)

Figura 28 —Diagndstico da queda de desempenho do controladadg pela saturacdo da variavel
manipulada
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Figura 29 —Saturacao da variavel manipulada
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Figura 30 —Diagndstico da queda de desempenho do controladladg pela alteracéo na sintonia do
controlador
Vale ressaltar, que as situacdes aplicadas nesidoeforam exacerbadas para fins

tedricos, de forma a ampliar a diferencas no grafossibilitando a constatacéo visual

do que era esperado para cada caso.
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5. CONCLUSOES E TRABALHOS FUTUROS

Essa dissertacdo apresentou técnicas de avaliag@imtoramento e diagnéstico de
desempenho de controladores, segregando esse @edmmpm deterministico e
estocastico. Para analisar a aplicabilidade dosodoét de avaliacdo, aplicou-se
diferentes estratégias e projetos de controle asimmulador fenomenolégico de um
reator de hidrotratamento de diesel. Na analisenamitoramento e diagndstico,

simulou-se cenarios de queda de desempenho pardrole preditivo do reator.

A simulacdo de unidades de processo configura-s& aoma importante etapa na

obtencdo de informacdo para decidir com embasanprab estratégia e projeto de

controle € mais vantajosa. Observou-se nesta gartdissertacdo que a avaliacdo do
desempenho deterministico (ITAESe) e estocastico (ANORM para o caso do controle
de realimentacdo, desvio-padrédoSa) apontaram o GPC como o controlador que
melhor contrabalanceou os dois desempenhos, Eas00SISO estudado.

Todos os controladores Pls e PIDs continuos olativerm ITAE menor que o do GPC
Caso 3, configurando no geral um desempenho detistmo melhor. O GPC Caso 3
apresentou uma razao média entre o seu ITAE e loomBIAE obtido entre todos os
controladores na ordem de 6 vezes maior, enquanf®loe PIDs variaram entre 1,1
(PID-CC) e 2,7 (PID-IE). Entretanto, o GPC Cas@®urziu a variabilidade da variavel
controlada em 41%, requerendo um esfor¢co na ac@&ordeole Su) 88% menor que 0
menor esforco requerido entre os controladores eddinrentacdo continuos, que
alcangou uma reducdo na variabilidade de 16% (R})IMA maior redugédo da
variabilidade da variavel controlada alcancadaeewnis controles de realimentacéo
continuos foi de 38% (PID-IMC), que exigiu um esftode controle 550 vezes maior
gue o do GPC Caso 3.

Com isso, pode-se concluir que em uma planta, @gsapser representada por um
modelo de primeira ordem com tempo morto, se hoyamrcos distarbios que
influenciam na variabilidade da variavel controlatinder-se-ia a implantar controles
de realimentacdo. No entanto, se houver disturbieatorios que influenciam na
variabilidade da variavel controlada, seria maisdpnte tentar implantar um controle

preditivo, como o GPC.
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Com o controle ja implantado na planta pode-seiaval desempenho esperado caso
uma determinada alterac&o seja introduzida nonséstdlessa etapa, configura-se outra
necessidade indispensavel para a maximizacdo dosngs, 0 monitoramento e
diagndstico da perda de desempenho, que nestdhtvafta abrangido através de

simulacdes de situagdes geradoras de desempenho rui

Reproduziram-se, nesta dissertacdo, os resultapesaelos com a aplicacdo do método
de monitoramento e diagndstico em cenarios de pdgdaesempenho do GPC, onde
foram diagnosticados quatro tipos de causas deagdedlesempenho: ampliacdo dos
distarbios na variavel controlada, desajuste emtrentrolador e a planta, saturacao das
acOes de controle e alteracdo da sintonia do dadto Contudo, houve a necessidade
de simular cenarios representando situacdes exdrarfien de ressaltar graficamente o

resultado.
Sugere-se como trabalhos futuros:

* Implementacdo de sistemas especialistas ou baseadogdes neuronais que
possibilitem monitorar automaticamente o0 desempenhalarmando,

diagnosticando e propondo solu¢des quando o desémgeprejudicado;

* Ampliacdo da andlise para casos reais e refereueprocesso completo de
hidrotratamento;

» Estudo das técnicas de avaliagdo, monitoramentiagndktico em contexto

multivariavel;

* Anadlise do efeito de outros parametros de sintaloa GPC (horizontes e

parametros da funcéo objetivo) no seu desempenho.

Por fim, espera-se que — com a conscientizacaoeanahi com o desenvolvimento da
area de seguranca industrial e com a evolucaopmeickade intelectual humana — cada
vez mais existam tecnologias que possibilitem arecéo, a prevencédo e,

principalmente, a predicdo de falhas, permitindohamem dedicar seu trabalho a

atividades mais nobres, como a otimizacgéao.
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7. APENDICE 1: RESOLUCAO DA EQUACAO DE
DIOPHANTINE

Segundo KEMPF (2003, p. 16), o termo “Diophantingfovém do aritmético
Diophantus de Alexandria, que conforme expostonteckpédiaon-line WIKIPEDIA,

€ desconhecida a sua data de nascimento precisatartto, € possivel marcar limites
temporais que permitam situar a vida deste autie enséculo Il a.C. e o principio do
século IV da nossa era.

KUCERA (1993, p. 1361) ressaltou, como uma das cafsiites da teoria de controle
moderna, o crescimento da presenca da algebra. IbgO@olinomiais foram obtidos
como Uuteis descricdes da dindmica e estrutura stensas lineares. A fungéo de
transferéncia do sistema é considerada como umeatendo campo das fracdes
associado a uma alianca, que com base na sua &ordicdivisibilidade, aplica-se a

equacéao de Diophantine a luz dos resultados desepadta 0 sistema de controle.

Portanto, a equacao de Diophantine € um artifi@eméatico que possibilita inverter o
modelo do processo, calculando-se os valores fitlaovariavel de entrada do processo
em funcdo de valores desejados da variavel de sailas valores passados dessas

variaveis.

Neste Apéndice, apresenta-se a solucdo geral @ggamuae Diophantine e um exemplo

de sua aplicagdo em um modelo de 12 ordem.

Conforme apresentado na dissertacao, resolveeguai equacado como uma equacao

de Diophantine:
Ca™") =E(@HAQ@)A+q *F(q™) (A1.1)
Onde os componentes E e F podem ser descritos como:

E, =e,+e,q " +..+e ,,qU7 (A1.2)

F = fj,o + fj,lq_1 ..t fj,mq_m (A1.3)

J
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Assumindo-se A(Q)A = A; e, a seguinte condicao inicial:
E =1 (AL1.4)
F, =q(-A) (A1.5)

Obtém-se a solucéo geral para o calculo recursigeetementos E, F e G da equacéo de

Diophantine com base nas seguintes equacoes:

Ei.=FE +ej+;qu_j O €. =1 (Al1.6)
fj+l,i = fj,i+l_ fj,O'éHl (A1.7)
G, =G+ fj,o-q_j-B(q_l) (A1.8)

Aplicando a solucdo apresentada a um determinaddelmadiscreto do processo,
conforme exposto a seguir, e considerando um hugzie predicdo igual a trés (limite
dej), os polindmios E, F e G terdo respectivamentasgdmis (j-1), um (m)’ e trés (j-
1+n)*8:

(1-08)y(t) = (04+ 06)u(t 1) + % (A1.9)

Inicialmente, calcula-se A e as condigdes inidi@sE e F:

A(g™) =Al@")(1-g™")=1-18q" +08q~ (A1.10)
E =1 (A1.11)
F,=18-08q™" (A1.12)

' m: Grau do polinémio A®9)

8 n: Grau do polindmio B(§
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Com isso, encontra-se recursivamenteFEe G atéj igual o horizonte de predigéo,

resultando nos seguintes polinémios:
E,=1+18q"' + 2449 (A1.13)
F, =2952-1952q" (A1.14)

G, = 04+ 1329 + 2,0560 > + 14649 (A1.15)
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EQUACOES PARA O CALCULO DOS

ZIEGLER e NICHOLS

Tipo de _ _ Termo
Termo proporcional (K) Termo integral £)) o
Controle derivativo p)
P 0,5K
Pl 0,45 K, P./1,2
PID 0,6 K, Py/2 R/8
COHEN e COON
Tipo de _ _ Termo
Termo proporcional (K) Termo integral £)) o
Controle derivativo p)
t T
P 103+ 035x| -™ | [x| —2—
)] — | —
_ ]
09+0,083x| ™
tm TP (TPJ
Pl 09+0,083x| - | |x Xt
[ {Tp]] [kPXth (tmj
127+ 06x| ™
L Tp .
135+ 025x| ™ 05xt,
5+ 025x| | |x| (T"] xt t
PlD 13 2 ? k Xt t m 1,35_'_ O,st(m]
. Pom 054+ 033x T—m 7,
L p -
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Tipo de _ _ Termo
Termo proporcional (K) Termo integral ) o
Controle derivativo p)
4
P
r
P r, Xt P —
T+ n
Y t r,xt,
PID N Tt T
.+ 2 Ly *ln
2
INTEGRAL DO ERRO
Tipo de _ _ Termo
Termo proporcional (K) Termo integral ) o
Controle derivativo p)
B Tp
1 t,
Pl — Servo — x| Ax| Ly _
p Iy C+Dx =
r
P
PI ° -
— ix Ax t_m . D
Regulatorio o T, Cx -
p
B Z-P
PID — Servo 1y AXx I, t
Bk K, T, {C+ D{mﬂ
TP
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PID —

Regulatorio

CONSTANTES DE CALCULO DOS PARAMETROS DE SINTONIA DO METODO

INTEGRAL DO ERRO - ITAE

Tipo de Controle A B C D E F
Servo 0,586 -0,916 1,03 -0,166
Pl
Regulatério 0,859 -0,977 0,674 -0,68
Servo 0,965 -0,85 0,796 -0,14y 0,308 0,929
PID
Regulatorio 1,357 -0,947 0,842 0,738 0,381 0,995




