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RESUMO

Dissertacao de Mestrado
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IMPLEMENTAQAO DE UMA ESTRUTURA DE CONTROLE INDIRETO
DA CONCETRACAO DE ETANOL EM UMA COLUNA DE DESTILACA O
HIBRIDA
AUTORA: CINDI DE OLIVEIRA GEHLEN
ORIENTADOR: RONALDO HOFFMANN
Data e Local de Defesa: Santa Maria, 31 de jamkr013.

A operacdo unitaria de destilacdo exige uma graquentidade de energia na
separacéo de etanol. E de extremo interesse marimignergia gasta no processo e,
nesta tarefa, o controle desempenha um papel iergert Neste trabalho, um
controlador Proporcional-Integral-Derivativo (PI[#) proposto para assegurar a
concentracdo de etanol combustivel no valor desgjsih €, proximo de 92° INPM,
assim como economizar energia através do minimcsucoo energético no
refervedor. E bem conhecido que os analisadoresodeentracdo apresentam um
alto custo e tem um tempo de resposta elevado.dDewi estas limitacdes foi
desenvolvido um modelo de inferéncia no qual a eotmacédo do produto € inferida
através da combinacdo entre a temperatura do predutlacées termodinamicas,
proporcionando 0 monitoramento e, posteriormentecoatrole indireto desta
variavel. Além disso, a inferéncia da concentrap@omite definir o valor de
referéncia da temperatura do produto que assegupzo@ducdo de etanol na
concentracdo desejada. A estrutura de controlehedadeva em consideracdo o
valor de referéncia da temperatura do produto, cpomo de ajuste do controlador
SISO @ingle Input Single Outpute, deste modo, a concentracdo de etanol no
produto é controlada indiretamente pelo contraletdida temperatura do produto. O
projeto do controlador depende de um bom model@ndico entre a variavel
manipulada (poténcia do refervedor) e a variavehtrotada (temperatura do
produto). Esta relacdo foi obtida por meio da idfieat;do de dados do processo com
modelos paramétricos discretos, sendo q@uiput Errore o ARMAXo0s modelos
que apresentaram o0 melhor desempenho. Varios n®tdéo sintonia foram
comparados para o projeto do controlador. Entresestétodos, ¢nternal Model
Control (IMC) apresentou a melhor relacédo entre a robuestezesempenho para ser
utilizado no processo de destilagdo em estudo.gliiseo controlador proposto foi
validado no processo e os resultados mostrarara ba®a desempenho na obtencéo
da composicao do produto no valor desejado. Poderssuir que o controlador PID
proposto apresentou o desempenho esperado, derdaso lichitacbes da
instrumentacao disponivel e das particularidadgsrdcesso.

Palavras-chave: Controlador PID, Inferéncia, Ide@itdo, Destilacdo.



ABSTRACT

Thesis for the degree of Master of Science
Post-Graduation Program in Process Engineering
Federal University of Santa Maria

IMPLEMENTATION OF A INDIRECT CONTROL STRUTUREOF TH E
ETHANOL COMPOSITION CONTROL IN A HYBRID DISTILLATIO N
COLUMN
AUTHOR: CINDI DE OLIVEIRA GEHLEN
ADVISOR: RONALDO HOFFMANN
Date and Local of defense: Santa Maria, Januarypf3013.

The unit operation of distillation demands the éatgamount of energy in the ethanol
separation. It is of utmost interest to minimize #mergy expended in the process,
playing the control an important role on this taslere a Proportional-Integral-
Derivative (PID) controller is proposed to ensune fuel ethanol composition at
desired value, i. e., above 92,5°INPM as the same &s save energy through the
minimal use of reboiler power. It is well known ththe composition analyzers are
expensive and have a high response time. Due tolsuitation, we have developed
an inference model in which the product composii®mnferred from the product
temperature and thermodynamics relations, enalfiegnonitoring and the indirect
control a posteriori of this variable. In additiaghe inference of composition allows
defining the reference value of product temperatdnech ensures the fuel ethanol
production at desired composition. The chosen ocbstructure takes into account
the reference value of product temperature as @at-pf a SISO(Single Input
Single Output) controller, i. e., the product ethanol compositien indirectly
controlled by the direct control of product temgera. The control design depends
on a good dynamic model between the manipulateidhlar(reboiler power) and the
controlled variable (product temperature). Suchtr@hship was obtained by process
data identification with discrete parametric mogeksing Output Error and ARMAX
the models with the best performance. Several tumathods were compared for the
controller design. Among these methods, theernal Model Control(IMC) has
presented the best relationship between robustmesperformance to be used in the
distillation process of this study. Finally, theposed controller was validated in the
process and the results have shown its good pesfmento obtain the product
composition at desired value. Thus, we can concthde the proposed controller,
through the simple PID control strategy, performasdxpected within the limitations
of available instrumentation and the process padities.

Key Words: PID controller, Inference, Identificatidistillation.
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1. INTRODUCAO

O aumento da demanda de etanol combustivel nosadltanos, assim como a sua
falta no mercado, desperta o interesse na buscaopas matérias-primas e areas de cultivo.
Buscando por novas areas de cultivo, o governorded@ncou em 2009 um zoneamento
agricola para o plantio de cana-de-acucar, o qapleou areas no centro e noroeste do Rio
Grande do Sul com areas que apresentam condigdesichs adequadas para o cultivo de
algumas variedades de cana-de-acgucar o que, cemeqente, desperta o interesse e gera
investimentos no desenvolvimento da industria ficomleira no Estado. No entanto, a
estrutura de producdo de etanol no RS € baseadpegqaena escala, nas chamadas
microdestilarias, diferente do cendrio nacionatleoa producdo se da de forma centralizada e
em grandes destilarias. A producdo em pequenaaegpedsenta um gargalo tecnoldgico no
sentido da inviabilidade econb6mica das microdessa originada das ineficiéncias do
processo produtivo (HOFFMANN, 1985; MAYER al, 2008a; MAYERet al, 2008b).

Uma das etapas industriais da producao de etaratarece de melhorias, além de ser
a responsavel pela maior parte do gasto de enegidestilacdo da mistura alcodlica (vinho).
No trabalho de Mayer (2010), uma coluna de deéildygbrida para a separacdo de misturas
hidroalcoodlicas adequada ao processo de produgéimoo em pequena escala, foi proposta,
construida e avaliada operacionalmente. O preseiialho é desenvolvido com base nesse
equipamento, que se mostrou adequado a separacansueas hidroalcoolicas de forma
eficiente.

Como abordado anteriormente, a etapa de destidgaonho fermentado é a etapa
industrial responsavel pela maioria do consumoggtien no processo de producdo de etanol

combustivel. A reducdo da energia gasta no equip@anue destilacdo € de grande interesse



13

econdmico e ambiental, o controle de processog;aalpl de forma correta no processo de
destilacdo, tem um papel importante na economiendegia. Além disso, é de fundamental
importancia, a manutencao da concentracéo do rathstilado nas especificagdes indicadas
para o seu consumo e comercializacdo. De acordoacBesolucdo da Agéncia Nacional do
Petréleo (ANP) n°® 7, de 09 de fevereiro de 201teoo alcodlico para o alcool combustivel
hidratado deve ficar entre 92,5 e 93,8°INPM (ANBR1D. No presente trabalho, um
controlador Proporcional Integral e Derivativo (P proposto para garantir a manutengao
da concentracdo do produto destilado dentro da fééconcentracdo maxima produzida no
equipamento de destilacdo de bancada, assim coanm usinimo de energia no refervedor,
de forma a diminuir o consumo energético na destila

A manutencdo do produto destilado na especificagépda requer 0 monitoramento
da concentracdo de etanol. Tal monitoramento pedeeslizado através de analisadores de
concentracdo, que apresentam algumas limitacde® aoralto custo de investimento e
manutencdo, além do tempo morto associado ao g@abs amostragem e analise. Uma
maneira de substituir esses analisadores é aagfilizde um modelo de inferéncia (analisador
virtual). Portanto, a primeira etapa para a momtagda estrutura de controle foi o
desenvolvimento desse modelo, que proporciona exén¢iaonline e em tempo real da
concentracdo do produto destilado. Essa medic&alzada de forma indireta utilizando a
medicao direta de temperatura do vapor no topootiana de destilagdo em conjunto com
relacbes termodinamicas para inferir tal conce@tracAlém do monitoramento de
concentracdo de etanol no destilado, 0 modelo f@eéimcia possibilitou a determinacéo do
valor de referéncia da temperatura do vapor no tizpooluna de destilagéo, que assegure a
producao de etanol na concentragéo desejada.

Levando em conta o valor de referéncia obtido canodelo de inferéncia, a estrutura
de controle proposta foi do tigingle Input Single Outpy&ISO), ou seja, o controle contara
com uma entrada e uma saida. A variavel a seratad#r diretamente sera a temperatura do
vapor no topo da coluna de destilagdo, com a coraggio de etanol sendo controlada de
forma indireta, e a variavel manipulada serd a rui#€ da manta de aquecimento do
refervedor.

A indisponibilidade de instrumentacdo, além ddipaaridades do equipamento de
destilacdo impossibilitaram a implementacdo de antrole multivaridvel para esse processo.
Além disso, o equipamento de destilacdo ndo pdsslamento térmico, prejudicando o

processo e afetando 0 seu comportamento quanchoperaura ambiente é muito baixa. Por
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isso, foi necessaria a atualizacdo do modelo deepsw e também da sintonia do controlador
para condi¢cOes diferentes de temperatura ambi@ues. modelos foram identificados no
presente trabalho, um deles para temperatura atebmxima a 25+2°C e outro para

temperatura ambiente superior a 30°C.

1.1 Objetivo Geral

O principal objetivo do trabalho é a implementadéauma estratégia de controle que
garanta a manutencdo da qualidade do produto atkstibtravés do controle indireto da
concentracdo de etanol no produto de topo pelapukagéo do aquecimento no refervedor.
Tal estrutura de cotrole sera desenvolvida para cohana de destilacdo hibrida que tem

regime de operacgao continuo.

1.1.1 Objetivos Especificos

* Propor um modelo de inferéncia, capaz de atuar ceamanalisador virtual
para monitorar a concentracao de etanol do prodiesgtlado, proporcionando
o controle indireto dessa variavel;

» Determinar um valor de referéncia para temperatioravapor no topo da
coluna de destilacdo que garanta a producdo deoleten concentragao
desejada;

* Identificar um modelo do processo que relacionenaperatura do vapor no
topo da coluna com a poténcia de aguecimento @ovexfor, determinando o
ganho e as dinamicas dominantes no processo;

e Propor um controlador PID, utilizando métodos ddasiia para o ajuste dos
seus parametros;

» Validar o controlador PID projetado no processalelgtilacéo.
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1.2 Estrutura da Dissertacao

Esta dissertac@o apresenta-se dividida em seitieilogp conforme descritos a seguir:

O Capitulo 1 trata da introducdo ao tema a sewutitkd na dissertacdo, contendo
também os objetivos e a estrutura da mesma. NduBagi é feita uma revisao bibliografica
sobre 0s principais topicos, necessaria para cndelsgmento e entendimento do trabalho. A
revisdo aborda a producdo de etanol de forma gemlcontrole da coluna de destilacéo,
incluindo itens sobre inferéncia, identificacamatcole de processos.

O Capitulo 3 faz uma breve introducdo ao processproducdo de etanol e revisa
alguns principios sobre destilacdo de uma maneita.gNesse capitulo € feita a descricdo do
equipamento de destilacdo empregado e da instrag@nidisponivel, além das condi¢cdes
operacionais do equipamento.

O modelo de inferéncia através do qual a conceidrdo produto de topo € inferida
através da combinagdo entre a temperatura do produtelacdes termodindmicas é
apresentado no Capitulo 4. Este modelo proporaomanitoramento e o posterior controle
indireto da concentracdo do produto de topo. NoitGlap5 é descrito o algoritmo PID
utilizado e sdo mostrados os resultados da simuldgddesempenho do controlador PID,
projetado com diferentes métodos de sintonia, assim 0s valores obtidos para critérios de
desempenho e robustez.

A validacdo do controle PID na planta, utilizarmo parametros de sintonia obtidos
por simulacdo do método de sintonia que apresevgomelhores indices de desempenho e
robustez, é apresentada no Capitulo 6.

No Capitulo 7 s&o feitas as consideracdes firaisathalho, ou seja, um resumo dos
principais resultados obtidos. Além disso, sdadiat as possibilidades de trabalhos futuros
ligados ao aperfeicoamento da estrutura de comeokea coluna de destilacéo hibrida em

desenvolvimento.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

A revisdo bibliografica apresenta de uma formaalgedguns aspectos sobre a
producédo de etanol no mundo e no pais, além dearees principais assuntos que deram base
para o desenvolvimento deste trabalho como contt®lprocessos, inferéncia e modelagem

por identificacao.

2.1 Etanol Combustivel

O etanol ou alcool etilico se referem a um tipald®ol constituido por dois atomos
de carbono, uma hidroxila e cinco atomos de hidrimg@\o contrario da gasolina, o etanol é
uma substancia pura, composto por um unico tipmalécula: GH°OH. No Brasil, cerca de
80% da producédo de etanol tem como destino o utwremte, 5% s&o destinados ao uso
alimentar, perfumaria e alcoolquimica e 15% pagoHRcao.

O etanol é utilizado como combustivel desde o namuio dos automoveis, na
tentativa de adaptar os motores recém-inventadea pasua utilizacdo. O etanol é
considerado um dos mais importantes combustivai®véwveis devido aos beneficios
econdmicos e ambientais do seu uso, sendo umalteoaativa para substituir o petréleo
(BAI et al, 2008). A queima de etanol reduz as emissdesrdertmem mais de 80% quando
comparado a queima da gasolina e elimina a liberdgadiéxido de enxofre, causador de
chuva acida (LASHINKY & SCHWRTZ, 2006).
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O etanol apresenta um alto nimero de octanagem), (lioBtes mais amplos de
inflamabilidade, maiores velocidade de chama e maalor de vaporizagdo. Estas
propriedades permitem uma maior taxa de compressdenor tempo de queima, o que leva
a vantagens de eficiéncias teodricas sobre a gas@dto €, maior rendimento termodinamico
quando usado em um motor de combustdo internao@bustiveis com alta octanagem séao
preferidos em motores de combustdo interna contdgnicomandada. Um combustivel
oxigenado como o etanol fornece um valor razodeehntidetonante (BALAT & BALAT,
2009).

O Dbioetanol (etanol proveniente de matérias-primi@mocelulosicas) € um
combustivel oxigenado que contém 35% de oxigéngueoreduz os particulados e os 6xidos
de nitrogénio (NQ) provenientes da combustdo. A utilizacdo de mastude etanol
combustivel por automoéveis pode reduzir de forngmificativa o uso de petrdleo e as
emissbes de gases de efeito estufa. O bioetanolvédon como composto oxigenado na
gueima limpa de gasolina para reduzir as emiss@ess ascapamentos dos veiculos
(DERMIBAS, 2005). Quando adicionado a gasolina,tan@ aumenta a octanagem do
combustivel, melhorando a sua combustdo e reduasdemissdes de escape, geralmente
atribuidas a combustao incompleta em veiculos aatteos (MALCA & FREIRE, 2006).

Algumas desvantagens do bioetanol sdo sua mensiddee energética em relacdo a
gasolina (bioetanol tem 66% da energia que a gespbssui), sua maior corrosividade, baixa
luminosidade de chama, menor pressao de vaporjbitidede com a agua, toxidez para
ecossistemas (MACLEAN & LAVE, 2003) e quando miatls na gasolina aumenta a
emissdo de escape de acetaldeido e a pressao ale Alumas propriedades do etanol

combustivel sdo mostradas na Tabela 2.1

Tabela 2.1 — Algumas propriedades do etanol corivalist

Propriedades Etanol
Numero de octanagem 108
Temperatura de autoignicao (K) 606
Calor latente de vaporizacédo (MJ/kg) 0,91
Poder calorifico inferior (MJ/kg) 26,7

Fonte: Balat & Balat (2009)
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Na producéo de etanol € necessario diferenciaarmmkeanidro do etanol hidratado. A
diferenca esta no teor de agua contida no etarethrwl anidro tem um teor de 4gua de 0,5%
em volume, o etanol hidratado possui cerca de 5%gie, em volume. Para a producgéo
industrial de etanol hidratado é necessario somamie etapa de separacdo, a destilacdo. Ja
para a producéo de etanol anidro € necessaripautiima etapa adicional para retirar a maior
parte de agua presente (UNICA, 2007).

O etanol anidro € usado na producao da denomirestdiga C, que é a Unica gasolina
que pode ser comercializada no territorio naciopata abastecimento de veiculos
automotores. As distribuidoras de combustiveis meigquo etanol anidro das destilarias e a
gasolina A (“pura”) das refinarias, fazendo umatunes desses dois na propor¢ao que pode
variar entre 20 e 25% de anidro. Isso significa gsi@istribuidoras de combustiveis sao, de
fato, formuladoras de gasolina C: adquirem no nigradois produtos (gasolina A e alcool
anidro, que nado podem ser vendidos separadamentersomidor final) e produzem um
novo, a gasolina C, propria para consumo pelosulasc O etanol hidratado € usado
diretamente no abastecimento de veiculos autonsotire alcool adquirido pelo consumidor
no posto de abastecimento, para os veiculos aletanpara os veiculos com motblex-

Fuel.

2.2  Producéo de Etanol

2.2.1 Produgéo Mundial de Etanol

No inicio deste século houve um grande incentigautilizacdo de biocombustiveis
em substituicdo a gasolina. Diversos paises comagilBEstados Unidos, Canada, Japéao,
india, China e da comunidade Europeia tém interessedesenvolver os seus mercados
internos de biocombustiveis. Segundo Mussattal. (2010) tais interesses sdo motivados
principalmente pelo aumento dos precos do petr@de@ reconhecimento do rapido
esgotamento de suas reservas mundiais, preocupapdesas emissdes, requisitos do
Protocolo de Kyoto e do Plano de A¢des de Baliesebnissdes de carbono e disponibilizacéo
de solugdes alternativas para os produtores agsicol

O uso do bioetanol como combustivel foi difundidoEuropa e nos Estados Unidos

até o inicio de 1900. Apos a Segunda Guerra Mumsdialproducéo tornou-se muito cara em
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relacdo aos combustiveis derivados de petréleodoseue o potencial de etanol foi
amplamente ignorado até a crise do petroleo naddéda 1970. Desde entdo, a producao de
etanol tem aumentado em todo o mundo, seu meraadcet de menos de um bilhdo de
litros em 1975 para mais de 39 bilhdes de litros2&®6, devendo chegar a 100 bilhdes de
litros em 2015 (LICHT, 2006). Diversos paises, uimadlo Brasil e Estados Unidos, ha muito
tempo promovem a producao de etanol para uso mt@smisturas de etanol/gasolina foram
promovidas nos Estados Unidos como pratica de abregnbiental, inicialmente como um
intensificador de octanagem para substituir o clmumb

Na Unido Europeia a producédo de biocombustiveisten@® inicio, nem se expandiu
em uma escala significativa, até os anos 1990. rmbeirasta década a Politica Agricola
Comum (CAP —Common Agricultural Policy apoiou-se a produgcdo de biocombustiveis
através da garantia de precos minimos, pagamentos hpctares e pagamentos
compensatorios por retiradas de terras que podedantudo, ser utilizadas na producao de
matéria-prima biocombustivel. Além disso, em 2@08forma CAP introduziu um premio de
culturas para o cultivo de culturas energéticasMIMERS, 2011).

Mais de 87% da producdo mundial de etanol comleise#gta concentrada nos
Estados Unidos e Brasil. Embora o Brasil tenha sidmaior produtor e consumidor por
décadas, em 2005 foi ultrapassado pela producéoEdtedos Unidos (HEINIMO &
JUNGINGER, 2009). Desde 2008, os EUA abrangem d&s0% e o Brasil pouco mais de
30% da producdo mundial de etanol combustivel, situ@acdo revertida apenas dez anos
atras. A participacdo da Unido Europeia na matobaj de producdo de alcool combustivel
aumentou desde a introducdo das politicas de bimgstiveis da UE, mas so atingiu 5% da
producdo mundial em 2009 (LAMMERS, 2011).

Em 2008 os EUA importaram 556 milhdes de litrosetbnol, no valor de US$ 1,25
bilhdes, para ajudar a atender as suas necessidad®snbustivel. Em 2010, no entanto, os
EUA tornou-se o produtor mundial de etanol de baiusto de producéo, fabricando 13,2
bilhdes de galbes, o suficiente ndo sé para atengedpria demanda de 12 bilhdes de galdes
de etanol combustivel, como também gerou US$82Boesl em receitas de exportacdo. A
legislacdo federal nos EUA esta entre os fatores tgm impulsionado o crescimento da
producdo, como a Lei de Independéncia Energétiegaranca de 2007 (RFS2) que exige 15
bilhdes de galbes de etanol de milho a ser mistuead combustiveis de transporte até 2015.
O aumento da demanda levou a um rapido crescinmentgimero de usinas nos EUA, que de

50 plantas em 17 estados produtores, produzindxiapgdamente 1,4 bilhdes de galbes em



20

1998, passou para 204 instalacdes em 29 estadeqrgduziram mais de 13,2 bilhdes de

galdes em 2010 (USDA, 2011).
A producdo mundial de etanol por regides em 20biosétrada na Tabela 2.2, e na

Tabela 2.3 é apresentada a producdo individugbdiosipais paises produtores de etanol.

Tabela 2.2 — Produgc&o mundial de etanol por regida@011

Regido Producao

MGal ML % do total
Ameérica do Norte e Central  14401,3 54581,1 64,4
América do Sul 5771,9 21875,5 25,8
Europa 1167,6 4425,4 5,2
Asia 889,7 3372,0 4,0
Oceania 87,2 330,5 0,4
Africa 38,3 145,2 0,2
Total 22356,1 84729,6 100,0

Fonte: RFA — Renewable Fuel Associaf®011)

Tabela 2.3 — Produc&o mundial de etanol por paigGth

Pais/Continente Producéo
MGal ML

Estados Unidos 13900 52681,0
Brasil 5573,2 21122,6
Europa 1167,6 4425,4
China 554,8 2102,5
Canada 462,3 1752,1
Australia 87,2 330,5

Fonte: RFA — Renewable Fuel Association (2011)
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A producdo mundial de etanol vem crescendo desteada de 1970, o que pode ser
visualizado no grafico da Figura 2.1 e Figura &a8im como a producdo mundial de
biocombustiveis que vem crescendo desde o iniceédolo XXI, como mostrado na Figura
2.2. Essa producao crescente e o0 aumento do ssuncormundial justificam o interesse pelo
estudo de novas matérias-primas para sua prodasdan como o desenvolvimento de

tecnologias para esse processo produtivo.
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2.2.2 Produgéo de etanol no Brasil

O Brasil possuia um programa pioneiro de produgdalcbol para automoveis desde
1927, quando foi instalada a primeira “bomba dedif¢c que perdurou até os primeiros anos
da década de 1930 (BRA&t al, 2000; BALAT & BALAT, 2009). O mercado de etanol
combustivel s6 ressurgiu com o Programa Nacionalldeol (ProAlcool) criado no Brasil
em 1975, por razdes econdémicas como a crise muddigbetréleo e os problemas no
mercado internacional de acucar, devido a supeugémd Este programa foi baseado na
utilizacdo da cana-de-agucar como mateéria-primpregendia orientar o uso de etanol em
larga escala em substituicdo a gasolina (GOLDEMBERS&, 2008).

Apesar de seu sucesso consideravel (ou seja, eaedas importacdes de petréleo, a
estabilizacio do mercado de aglcar e o aumentordpetitividade do Brasil, o ProAlcool
nao foi isento de controvérsias, em parte, devaagio financeiro dado pelo governo. As
criticas aumentaram ainda mais em meados da ddeatid30 com a queda internacional do
preco do petroleo e do grande excedente de gashligndécada de 1990, o governo reduziu o
seu apoio devido a uma crise de divida, que cordhicam outros fatores, levou a escassez
de etanol, causando sérias dificuldades aos codsuesi e até o final desta década todos os
subsidios para o setor de agucar e etanol forammvidos (WALTERet al, 2008).

O colapso do mercado de carros movidos a etangtoasna reducdo da producéo de
etanol no Brasil. Em 2001, a producdo de etanaloeném uma nova fase de expansao,
relacionados a trés fatores principais: 0 aumewtgréco do petrdleo, a recuperagdo do
mercado brasileiro e a demanda internacional (ALMEIlet al, 2008). Ainda, segundo
Sordaet al. (2010), o aumento dos precos de petrdleo que teairau o periodo de 2003-
2008 trouxe de volta o etanol para o seu sucesgsaljiornando-se mais uma vez uma barata
e procurada alternativa ao petréleo. A tecnologia hotores bicombustivel, que permite a
utilizacdo de gasolina e/ou etanol, contribui pesse ressurgimento. Segundo Almeztial.
(2008) de 2003 até 2008 aproximadamente 2,8 milk@eseiculos bicombustiveis foram
vendidos no Brasil, e corresponderam a 80% dasagetded automéveis em 2006. De acordo
com a Associacao Nacional dos Fabricantes de \Ga@uitomotores (ANFAVEA) em 2011,
entre todos os automoéveis e comerciais leves liadas no Brasil, 83,1% eram veiculos

bicombustiveis e entre janeiro e agosto de 2012 mpmEentagem foi de 86,7%.
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A producédo de agucar e etanol no Brasil represantanportante setor econémico. O
PIB sucroenergético representou, 9,9% do PIB dacwdtyra em 2010 e 7% do PIB
agropecudrio nacional (CNI, 2012). Em 2009 o setopregou cerca de 4,5 milhdes de
pessoas (BIOSEV, 2012). A producédo de cana-de-aélb@senvolvida em 22 dos 27 estados
da Federacéo, e em 2010 ocupou uma area cultivafld d7.238 hectares. Deste total, 4,957
milhdes de hectares foi transformado em etanoleorgpresentou apenas 0,5% do territdrio
nacional, e 1,46% da area total agricultavel de.passa area foi capaz de gerar bioetanol
suficiente para atender aos mercados interno enexte substituir 44,6% da gasolina
consumida no pais em 2010 (DATAGRO, 2011).

Foram produzidos na safra 2010/2011 cerca 27,6illées de m3 de etanol, enquanto
na safra de 2011/2012 foram produzidos 22,7 milligems. Essa queda na producdo pode
ser justificada segundo Tolmasquim (2012), por lgrmolbs climaticos e consequentemente a
falta de matéria-prima, além do aumento nos cudstgsinsumos. A producdo de etanol no
pais da safra 2000/2001 até a safra 2011/2012lidiventre etanol hidratado, etanol anidro e
o total podem ser observados no grafico da FiglBad®qual foi elaborado com dados do
Ministério da Agricultura (2012).
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Figura 2.3 — Producéo de etanol no Brasil

Fonte: Ministério da Agricultura, 2012
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Atualmente, existem 441 unidades fabris que praduaelcar e etanol em todo o
pais, das quais 153 sdo destinadas a produzir stxaoente etanol, 20 unidades que
produzem somente acucar, e outras 268 usinas mépiasfabricam tanto agucar quanto
etanol. Na regido Centro-Sul, estdo instaladasu8b¥s, com capacidade estimada para moer
620 milhdes de toneladas de cana. O estado quertoaenaior numero de usinas é o de Sao
Paulo, com 190 unidades (CNI, 2012).

O cultivo de cana-de-agucar no Brasil, e conseguagrite a producdo de etanol, é
centralizada nas regides Nordeste e Centro-Sujosenultima responsavel por 90% da
producao total de cana-de-aglucar. Com a necessitdadgpansdo da producdo de cana-de-
acucar e de etanol, em 2009 foi lancado pelo GovEetderal o Zoneamento Agroecoldgico
da Cana-de-Acucar. Esta regulamentacdo indicaess &ptas para o cultivo, levando em
conta aspectos como clima e disponibilidade de,ageaclui qualquer expansao sobre areas
de vegetacdo nativa e em biomas sensiveis, coma@maae Pantanal. Nesse mapeamento
uma area equivalente a 7,5% do territério brasiléiconsiderada apta para o cultivo da cana
(CNI, 2012).

2.2.3 Produgéo de etanol no Rio Grande do Sul — Peqszadae

O Rio Grande do Sul produziu em 2011 cerca de redtedes de litros de etanol
combustivel, enquanto o seu consumo foi de 802d&edhde litros (UNICA, 2012). A
producdo de somente 0,87% do volume total do etamosumido gera um grande custo
relacionado a importacao de etanol da regido cenirdo pais e com isso, o preco de etanol
combustivel no Estado chega a ser 42% maior quego pealizado no centro do pais.

Desde 2009, com a aprovacdo do zoneamento agpecéao cultivo de cana-de-
acucar no Rio Grande do Sul, vem sendo despertatteresse de investimentos nesse setor.
As regides noroeste e central do estado apreseatammaiores areas mapeadas e Sao
caracterizadas pelas pequenas propriedades, adroomnio panorama atual da agroindustria
canavieira nacional. Essa estrutura baseada naemequopriedade e agricultura familiar
sugere a producdo de etanol em pequena escalahaasdas microdestilarias, produzindo

até 5000 litros de etanol por dia.
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Alguns fatores, principalmente econémicos, atuaniradamente a pequena escala de
producdo. Primeiramente, devido a concorréncia @sngrandes unidades produtoras
existentes em outras regides do pais e, além dssbaixo rendimento do processo
responsavel por aumentar ainda mais 0S custos ddugio. Outro problema € a
comercializacdo do etanol obtido nessas microdeisisl, tendo em vista que a maioria dos
destiladores existentes ndo possui capacidade pa@uzir etanol nas especificagbes
estabelecidas pela ANP.

Assim, uma possibilidade de melhoramento no pracpessdutivo dessas destilarias é
o0 aprimoramento da tecnologia de separacdo, auntknta seu rendimento e ampliando o

aproveitamento energético do destilador.

2.2.4 Principais matérias-primas

O etanol pode ser produzido por diferentes matniasas, as quais sao classificadas
em trés categorias de matérias-primas agricolagcaags simples, amido e celulose
(DERMIBAS, 2005). A matéria-prima utilizada na pogdo de etanol define a complexidade
do processo produtivo, sendo que a gama de tedaslpgojetadas e implementadas vai da
simples conversdo de acUcares por fermentacdoa a@nversdo em varios estigios de
biomassa lignocelulésica em etanol (SANCHEZ, 20@h alguns paises tropicais como
Brasil e india o etanol combustivel é obtido aipai cana-de-actcar, nos EUA a principal
matéria-prima € o amido de milho e em alguns pasesgpeus € usado o melaco de beterraba
(ALZATE & TORO, 2006). Em curto prazo, a produc@eatanol como combustivel veicular
€ quase totalmente dependente de amido e acucaresnignte de culturas alimentares
existentes (SMITH, 2008).

No Brasil a principal matéria-prima para a produgécetanol € a cana-de-agucar, na
forma de um caldo de cana ou melaco (subprodutasiteas de acucar). Cerca de 79% do
etanol do pais € produzido a partir de caldo fredeocana-de-aclcar e o percentual
remanescente do melaco da cana (WILK#E al 2000). Outra fonte de acuUcares
fermentesciveis para a fermentacdo alcodlica € lagmale beterraba. O micro-organismo
mais utilizado para esse tipo de fermentacdSaécharomyces cerevisjadevido a sua
capacidade de hidrolisar a sacarose da cana eos@le frutose, duas hexoses facilmente

assimilaveis.
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O amido é outra matéria-prima para a producaoatektue tem um alto rendimento,
porém € necessario a sua hidrélise para a prodpgdiofermentacdo. O amido €
tradicionalmente hidrolisado por &cidos, mas a@Bpielade das enzimas, as suas condi¢des
reacionais suaves e a auséncia de reacdes seasnfilZeram as amilases os catalisadores
geralmente usados nesse processo. Entre as matémas amilaceas estdo: o milho,
utilizado na producao de etanol nos EUA, o trigdizado na Franca e a mandioca, que € um
tubérculo que despertou maior interesse devidoaadsponibilidade em paises tropicais.
Outras matérias-primas amilaceas sdo o centeieyvada (WANGet al, 1997) e o0 sorgo
(ZHAN et al, 2003); e para esses cereais, alguns pré-tratasnefio necessarios. Dados da
FAO (2008) apontam que em termos mundiais a maadapresenta maior eficiéncia na
conversédo de &lcool em relacdo as culturas derbbtee cana-de-agucar, como se observa na
Tabela 2.4.

O arroz vem sendo estudado como uma potencial isxg@ma amilacea na producao
de etanol. Duas empresas agroindustriais no Rimdsralo Sul iniciaram a producao de
etanol de arroz em escala experimental. A EmbrdipaaClemperado, com sede em Pelotas
(RS), esta desenvolvendo um grao propicio paraodugbo de etanol, com o dobro do
tamanho da média. A nova linhagem de arroz foisgmtada na abertura oficial da colheita
de 2012 (fevereiro) e podera chegar ao mercadoCdrd @u 2014 (COSTA, 2012). O arroz
possui excedente de producgéo no estado, devidmpetitividade com o produto do Uruguai
e esta matéria-prima tem a vantagem da estocagenseja, ela pode ser utilizada na

entressafra de producao de cana-de-acucar.

Tabela 2.4 — Comparacao dos rendimentos de prodigcétanol e eficiéncia de conversao

Rendi Eficiéncia na Rendimento do
endimento ~ . .
Produto (tonelada/hectare) conversao B!ocombustlvel
(litros/tonelada) (litros/hectare)
Beterraba 46 110 5060
Cana-de-acucar 65 70 4550
Mandioca 12 180 2070
Milho 4,9 400 1960
Arroz 4,2 430 1806
Trigo 2,8 340 952
Sorgo 1,3 380 494

Fonte: FAQ, 2008
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Matérias-primas lignoceluldsicas sdo de grande itApoia na producdo de etanol,
sendo considerado que a biomassa lignocelul6sitpreende cerca de 50% da biomassa no
mundo e a sua producgdo anual foi estimada em Ifi#da®es de toneladas (CLAASSEM
al., 1999). Em geral, potenciais materiais lignoceludsi para a producdo de etanol
combustivel podem ser divididos em seis gruposcimans: residuos de culturas (bagaco de
cana, palha de milho, palha de trigo, palha dezacasca de arroz, bagaco de sorgo doce),
madeira, coniferas (pinheiros), residuos de calulgmpel de jornal, papel de lixo de
escritorio, papel reciclado), biomassa herbace#o(te alfafa, gramineas, capim-amarelo) e
residuos solidos urbanos. O principal fator limiggpmara o uso de material lignoceluldsio para
a producdo de etanol é o maior grau de complexidetente ao tratamento desta matéria-
prima (SANCHEZ & CORDONA, 2008).

2.3  Controle de processos

O primeiro trabalho significativo de controle autimo foi de James Watt, que
construiu um controlador centrifugo para o contddevelocidade de uma maquina a vapor
no século XVIIl. Outros trabalhos importantes nospiro estagios de desenvolvimento da
teoria de controle se devem a Minorsky, Hazen euidyadentre outros (OGATA, 1997).

O controle automéatico tem como finalidade a mam#e de certa variavel ou
condicdo em um dado valor. Para controlar um psacasvariavel controlada é mantida em

uma das trés seguintes condigdes:

1. Sempre igual ao ponto de ajuste, que € o valojatbse
2. Proximo ao ponto de ajuste;

3. Oscilando constantemente sobre o ponto de ajuste.

O termo controle de processos costuma ser utilipad® se referir a sistemas que tém
por objetivo manter certas variaveis de uma plan@ustrial entre os seus limites
operacionais desejaveis (CAMPOS & TEIXEIRA, 2010).

Quando um sistema utiliza a diferenca entre a saigaa entrada de referéncia como
meio de controle, € denominado de sistema de dentmn realimentacdo. Esses sistemas

com realimentacdo podem ser chamados também denaside controle em malha fechada.
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Nesse tipo de sistema, o sinal do erro atuantegcueéliferenca entre o sinal de entrada e o
sinal de realimentagao, realimenta o controladermddo a minimizar o erro e a acertar a
saida do sistema no valor desejado.

Um modo de operacao de sistemas de controle éragim em malha aberta, quando
o sinal de saida ndo exerce nenhuma acéo de @ntr@istema, ou seja, o sinal de saida nao
€ medido nem realimentado para comparacdo comradantDessa forma, cada entrada de
referéncia corresponde a uma condicao fixa de g@er&, portanto, o sistema de controle em
malha aberta sé podera ser usado na pratica s&cagentre entrada e saida for conhecida e
se nao houver nenhum distarbio interno ou externo.

O controle do processo esta ligado a variaveisocarqualidade e com a quantidade
dos produtos. A maioria dos produtos industriaifaliricada para satisfazer determinadas
propriedades fisicas e quimicas, quanto melhoratidgule do produto, menor é a tolerancia
na variacao das suas propriedades.

O controle automatico, portanto, possibilita astticia de processos extremamente
complexos, impossiveis de existirem apenas cormtsate manual, tendo em vista o grande
namero de variaveis que precisam ser medidas eotadls em um processo industrial tipico
(RIBEIRO, 2001).

2.3.1 Controle em colunas de destilacéo

Diversas formas de abordagem séo possiveis netprdg um controlador para um
processo de destilagdo. Buckietyal. (1985) apresenta uma abordagem util em praticanent
todos os tipos de processos, a qual leva em coasittetrés aspectos principais: 1) controle
do balanco de massa; 2) controle da qualidadeatutw; 3) satisfacdo das restricoes.

O sistema de controle de uma coluna de destilagéie dgir de forma com que a
média da soma das correntes que saem do procgasgusd a taxa de alimentacdo média
dessa coluna. Os ajustes das correntes do prodesem ser realizados de forma gradual,
evitando perturbacdes. De maneira geral, o baldagonassa é controlado através de controle
de nivel de liquido e de presséo.

Para uma destilagdo binaria, na maioria dos cagesispmos manter uma
concentracdo desejada nas duas extremidades deaaabdudestilacdo, no fundo e no topo.

Um custo minimo de operacdo € obtido quando osupsedsdo controlados numa pureza
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minima aceitavel, tendo em vista que 0 gasto etieogpara a separacao se comporta de
forma n&o linear. Os controles de balanco de maskaconcentracido dos produtos devem
funcionar de forma satisfatéria diante de dist(sbia vazdo da alimentagdo, concentracdo da
alimentacéo, condicdo térmica da alimentacao, doeds vapor alimentado, temperatura de
entrada da agua de arrefecimento e temperaturaatabi

Algumas restricbes devem ser observadas para uwriohamento eficaz e satisfatério
de uma coluna de destilagdo. Algumas dessas feEstrggo listadas por Buckleyal (1985):

a coluna nao deve inundar;

a queda de pressdo na coluna deve ser suficiernteratta para manter a

operacéo da coluna de forma eficaz, evitando gajoento;

» adiferenca de temperatura no refervedor ndo déepassar uma diferenca de
temperatura critica;

* ataxa de alimentacdo da coluna ndo deve serttia@ponto de sobrecarregar
a capacidade de transferéncia de calor no refeneedno condensador;

e a vazao de vapor ndo pode ser tdo grande queusarcama diminuicdo na

gualidade do produto no topo da coluna;

e a pressao da coluna ndo deve exceder um valor mmadmissivel.

Outra abordagem em relacdo ao controle de colueadedtilacdo € mostrada por
Campos & Teixeira (2010), que aborda dois tiposvdeaveis a serem controladas. As
variaveis que estao relacionadas ao balanco deandassistema, como a pressao e 0s niveis
no vaso de topo e no fundo da torre sdo chamadamrifeveis associadas ao controle
inventario. As chamadas variaveis associadas am¢x@ide energia sdo as relacionadas com a
qualidade dos produtos como as temperaturas.

As principais variadveis que devem ser controladasims processo de destilacdo séo:
pressao, niveis e a qualidade dos produtos atdevtssnperatura e concentragao.

A pressdo € uma variavel de extrema importanciampeacdo de um sistema de
destilacdo. O mais importante para a operaciordgid processo € evitar variagcdes bruscas
na pressao, pois uma queda brusca de pressao pateugna evaporacao instantanea dos
componentes leves dos pratos, podendo gerar indoddevido ao aumento da vazéo de
vapor no interior da coluna. Além disso, esta quilaressao pode gerar o aparecimento de

componentes pesados nas correntes de produtogpde Hm outro sentido, um aumento
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brusco da presséo pode causar o aparecimento gmuoenies leves nas correntes liquidas do
fundo da coluna.

Os controles de niveis dos vasos de topo e do fdadmluna sdo importantes, assim
como a pressao, para a boa operacao da colunant®@leade nivel garante que ndo havera
acumulo de massa no sistema, evitando que os gtadopo e fundo sofram inundacao.

Colunas de destilagao séo utilizadas para a s&uads; corrente de alimentagcdo nos
diversos produtos que a compde, de forma a gamamualidade ou concentracdo desejada
para os mesmos. Entdo, uma forma de controlar bdgda dos produtos de topo € nédo
permitir um percentual de pesados nessa corrents g certo valor, assim como para o
produto de fundo a qualidade é mantida evitandgeroentual de leves nesta corrente maior
gue um determinado valor.

Para monitorar a concentracdo, que é o principitalor de qualidade dos produtos,
quando possivel é indicado a utilizacdo de analiesdno topo e no fundo. Apesar dos
avancos nos analisadorasline de concentracdo, a sua medi¢cao direta duranteragdmeda
coluna de destilagdo ndo é economicamente intetessanplicando em altos custos de
investimento e manutencdo (VENKATESWARLU & KUMAR)@6).

Diversas estratégias de controle para os procassadestilacdo sdo abordados na
literatura para diferentes tipos de separacgdo. eBaRico et al (2011) apresenta uma
metodologia de projeto de um controlador Fuzzycagib a uma coluna destilagdo continua;
Biswaset al. (2009) propde uma estratégia de controle adapta@iw linear para uma coluna
de destilacédo binaria de alta pureza.;&bidl. (2012) estudaram o projeto e controle para um
processo de destilagdo extrativa para produzioktandro, sdo alguns dos trabalhos recentes
publicados da literatura que abordam o controleotienas de destilagc&o.

Uma observacéo importante é que as colunas ddagéstirepresentam um problema
em relacdo ao consumo energético do processo deagép, sendo responsaveis por um alto
consumo de energia. Em funcdo desse alto consuovasrunidades tém sido projetadas
utilizando técnicas de recuperagdo de calor qubaacegerando dificuldades no controle,
devido a maior iteracdo entre as variaveis do psIECAMPOS & TEIXEIRA, 2010).
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2.4 Inferéncia — Analisadores virtuais

Modelos matematicos de processos, concebidos @m® &n dados experimentais,
por meio de identificacdo, podem ajudar na redugdonecessidade de dispositivos de
medicdo e no desenvolvimento de politicas de clentresses modelos matematicos
desenvolvidos com os objetivos citados acima sdtemdos como analisadores virtuais,
softsensoou modelos de inferéncias.

Existem variaveis de processo, tais como tempeastpressoes e vazdes, que podem
ser medidas de forma continua através de medidespecificos como termopares,
mandmetros e placas de orificio. No entanto, algunaaiaveis s6 podem ser quantificadas
através de métodos mais elaborados, como anaigesatoriais. Entre essas variaveis, estao
as composicdes das correntes de topo e de funadolamas de destilacéo.

A concentracdo pode ser medida por analisadoredirdta ou analisadores de
bancada, sendo que esses dois tipos de analisapoesgntam desvantagens. Os analisadores
de laboratério apresentam como desvantagens owato e o tempo de andlises que pode ser
elevado conforme a aplicacdo, implicando numa gdaidade baixa de analises,
impossibilitando o acompanhamento continuo dagiveis. Os analisadores que podem ser
instalados em linha tém normalmente um tempo madsociado com o processo de
amostragem e andlise, que sédo da ordem de 5 segutificultando o controle direto da
concentracdo (CAMPOS & TEIXEIRA, 2010). Uma solucpara esse problema € a
utilizacdo de medidas secundarias em conjunto garmodelo matematico do processo para
inferir a qualidade do produto (SINGe&t al, 2005). Essas medidas secundéarias devem ter
relacdo direta com as propriedades que se dedejar,ie 0 analisador virtual atua nesse
sentido podendo ser considerado como um algoritkiraves de um modelo empirico ou
fenomenoldgico, um analisador virtual calcula asppedades a serem determinadas,
utilizando como entrada do algoritmo os dados dasaweis do processo que estejam
altamente correlacionadas com essas propriedaddd4(2005).

A utilizacdo de modelos de inferéncias é bastamtplag sendo que suas aplicacbes
variam desde a determinacao de propriedades fisitnicas, como na inferéncia de ponto de
fus@o de polimeros (OGAWAL al, 1999), até a determinagédo da concentracdo derngek!
na atmosfera, como a determinacdo da concentragdozdnio na atmosfera (ABDUL-
WABAH et al, 2005). Desde o final da década de 1960, quandgir@on 0S primeiros

estudos de modelos de inferéncia de propriedades,das areas que mais se destacou no
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emprego de analisadores virtuais foi a destilaB&timadores inferenciais de concentracao
para colunas de destilacdo binarias e multicompgesdoram desenvolvidas por Baraittial.
(1995) e Barattet al. (1998), respectivamente. Raghawral. (2011) utilizou redes neurais
para estimar composi¢cdes desconhecidas em umaacdkirdestilacdo reativa, através de
medicdes disponiveis de temperatura. Osetrial. (2008) desenvolveram usoftsensopara
estimar a concentracdo de etanol no destiladiine baseado em quatro medi¢bes de
temperatura no destilador.

2.5 Modelagem Empirica - Identificacao

Modelos matematicos, que podem ser utilizados pastrever um processo, Sao
classificados com base na forma como foram obtichasielos tedricos, modelos empiricos e
semi-empiricos. Modelos tedricos, também chamadomaddelos fenomenoldgicos sdo de
grande valia para o trabalho de qualquer profisdi@mvolvido com processos, pois suas
extrapolacbes para pontos de operacdo, normalmaide utilizados, sdo muito mais
confiaveis do que modelos empiricos. No entanttgsesiodelos tém tendéncia de serem
dispendiosos e envolverem um grande gasto de temgeu desenvolvimento (SEBORG
al., 2004). Modelos empiricos sdo obtidos pelo ajastedados coletados diretamente do
processo e tem um desenvolvimento mais facil eatéel aos modelos fenomenologicos. Um
modelo empirico pode ser utilizado, se o processwifo complexo para a obtencdo de um
modelo fundamental (BEQUETTE, 1998). Alguns proosssiao podem ser modelados com
bases em conhecimentos fisicos, pois as fun¢dessbsmas ou sua construcdo é
desconhecida, ou ainda quando a resolucdo da$esldisicas do processo se torna muito
complicada (LJUNG & GLAD, 1994).

Os modelos empiricos podem ser obtidos através tifiaacéo de técnicas de
identificacdo de modelos discretos, tendo em s 0s dados de processo geralmente sé&o
apresentados na forma de amostragem periodica.eAtifidacdo paramétrica pode ser
realizada utilizando as estruturas de normalizaigionodelo. Ljung (1999) classifica esses
modelos como uma familia de modelos de funcdo aesferéncia, descritos em tempo
discretos, pois os dados sdo coletados em formamndstra. Algumas estruturas basicas de
modelos discretos utilizados na identificacdo dedelms dindmicos sédoAutoRegressive

eXogeneous input(ARX), AutoRegressive Moving Average with eXogeneous input
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(ARMAX), Output Error (OE) eBox-JenkingBJ). Essas estruturas levam em consideracao
distarbios ndo medidos, que podem ter origem r&tsuimentos de medicdo ou em variaveis

nao medidas que afetam o sistema, como a tempeehbiente.
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3. PROCESSO DE PRODUCAO DE ETANOL E DESTILACAO

Este capitulo faz uma breve introducdo ao procdssproducéo de etanol e revisa
alguns principios sobre destilacdo de uma manena.gAlém disso, descreve o equipamento
de destilacdo para o qual foram propostos o modelanferéncia da concentragdo e a
estrutura de controle PID, assim como a instrungé@ota o sistema de aquisicdo de dados
disponivel. A metodologia e os procedimentos expeniais realizados em cada teste serdo
abordados no Capitulo 4, onde é descrita a infexéda concentragdo de etanol e a
identificacdo de um modelo do processo e no Capfubnde sdo apresentados os resultados

da validacao do controlador proposto.

3.1 Etapas da producéo de etanol

A producdo de etanol € geralmente realizada emeét@as: (1) obtencdo de uma
solucdo de acucares fermentesciveis, (2) fermemtded@cucares em etanol, (3) separacédo e
purificacdo do etanol, geralmente por destilac@ifieacdo-desidratacdo (DERMIBAS,
2005).

A etapa antes da fermentacdo, para a obtencao (dmras fermentesciveis, é a
principal diferenca entre os processos produtiwostdnol a partir de agucares simples, amido
ou material celulésico. Os fluxogramas da Figurh @efinem as etapas do processo de
producdo de etanol a partir dos trés tipos de mat@rimas, indicando a diferenca entre os

processos na obtencédo da solucdo de acUcares fescignis.
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As culturas que tem como base acucares simplesy aarana-de-agucar e a beterraba,
s6 necessitam de um processo de moagem, tornangn-gecesso relativamente simples de
transformacao de acucar em etanol (MUSSATTO, 2010).

Em processos que utilizam materiais amilaceos, acmmiho, a mandioca, a batata, o
arroz e a cevada, a sacarificacdo é necessaria @atlermentacdo. Nessa etapa o amido é
gelatinizado por cozimento e submetido a hidrodiseimética para formar monémeros de
glicose, que podem ser fermentados pelos mesmas-organismos. Entéo, a producdo de
etanol a partir de amido envolve a moagem e a lmdr@o amido que tem de ser
completamente decomposto em glicose pela combindgaiuas enzimas, @amilasee a
amiloglucosidaseantes de ser fermentado por levedura para prodtaziol (PRASADet al.,
2007; CARDONA & SANCHEZ, 2007).

Para a producdo de etanol a partir de biomassackimosica, as etapas basicas do
processo sdo: 1) Pré-tratamento para tornar aoseld a hemicelulose mais acessiveis para
as etapas seguintes. O pré-tratamento geralmevdéveruma etapa mecanica para reduzir o
tamanho e um pré-tratamento quimico para tornaomdssa mais digerivel; 2) Hidrolise
acida ou enzimética para quebrar polissacarideoaggirares simples; 3) Fermentacdo dos
acucares em etanol usando micro-organismos; 4)r&gwmm e concentracdo do etanol
produzido por destilagdo-retificacio-desidrata@@NCHEZ & CORDONA, 2008).

ApoOs a fermentacéo, o processo de separacédo pdacks € utilizado independente
do tipo de matéria-prima. A corrente de alimentad@destilacdo, o mosto fermentado obtido
como produto da fermentacdo dos agucares, podar \zKoncentracdo de etanol de acordo
com a matéria-prima utilizada, mas o processo @araedo inicial é a destilacdo. Para a
obtencéo de etanol hidratado somente a destilagéificiente para a obtencao do etanol com
mais de 95°GL de etanol. A producdo do etanol anidicessita da etapa de desidratacéo
apos a destilagéo, para retirada da agua que péndenece no produto final da destilacdo. O
presente trabalho tem enfoque no processo deatgstipara obtencdo de etanol combustivel

hidratado, por isso somente a etapa de destilagaalsscrita no item 3.2.
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Figura 3.1 — Fluxograma com as etapas principagaducao de etanol com trés tipos de
matérias-primas diferentes

Fonte: Adaptado de Mussato (2010)

A Ultima etapa do processo produtivo, que envahdestilagdo e a desidratacdo, € a
responsavel pela maior parte dos custos de prodseado que a obtencdo do etanol anidro
gera um custo duas vezes maior que a obtencad@ulol éidratado 95°GL, devido a etapa de
desidratacdo necessaria na obtencédo do etanobabieracordo com Saxeeéaal.(2012), na
obtencdo de etanol hidratado com grau de puremaaage 80% v/v 0 custo energético da

destilacao torna-se exponencial, conforme mostnadgrafico da Figura 3.2.
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Figura 3.2 — Razéo entre a energia necessarialpati#gacéo do etanol e o poder calorifico
inferior do produto

Fonte: Saxenet al.(2012)

Na Figura 3.3, é ilustrado um balanco de energia peoducdo de etanol a partir do
milho, incluindo coprodutos como 6leo e amido dihmie é mostrado que o custo energético
da destilacdo corresponde a 23% do custo energétisbdo processo, sendo que para a
obtencéo do etanol anidro ainda tem que ser somgaocentagem referente ao processo de

desidratacéo 37%.

14% 16% Moagem e fermentagéo

2%  mTransporte de milho
/ ® Producao de milho
. m Distribuicao de etanol
0

7\

Figura 3.3 — Utilizacao de energia nos varios éssage producao do etanol de milho.

m Ganho energético (coprodutos

~—

m Ganho energético (etanol)
Destilagéo
Desidratacéo

Fonte: Saxena et al. (2012) e Martinez-Fetas. (2007)
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3.2 Destilacdo

A destilacdo consiste em um processo de sepafiaée de uma mistura em dois ou
mais componentes que possuem diferentes pontosbad&d por, preferencialmente,
vaporizar o componente mais volatil para fora datuma (KISTER, 1992). Essa operacao
utiliza a fase liquida e a fase vapor essencialnaniesma temperatura e pressao para as
zonas coexistentes. Varios dispositivos, tais coeobeios aleatorios ou estruturados e pratos
ou bandejas sao usados para manter as duas fasestato intimo (PERRY, 1999).

As colunas de destilacdo podem ser dividas seguaioik critérios: o regime de
operacao e a estrutura interna. O regime de operackssificado em continuo, semibatelada
e batelada. No presente trabalho é descrito somentperacdo continua, devido ao
equipamento utilizado no estudo ter esse regimepdeacao. A estrutura interna de colunas
de destilagdo é responsavel pelo contato entrese fapor e a fase liquida de forma a
maximizar a area interfacial e facilitar a tran8feria de calor e massa, e os dispositivos que
proporcionam esse contato sao pratos ou recheios.

Destilagdo continua € um dos processos de sepamagid largamente utilizados na
indUstria de processos quimicos. A Figura 3.4 raosin esquema de uma coluna de
destilacdo continua.

Vapor

Condensador

Refluxo Produto
Destilado

Refervedor

Produto de fundo

Figura 3.4 — Esquema destilacdo continua
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Na operacdo de uma coluna de destilacdo continuaalimentacdo entra
ininterruptamente em qualquer estagio intermedi@ni@por é produzido em um refervedor
no fundo da coluna. A alimentagcéo € separada etitadiese produto de fundo, os quais sao
removidos de forma continua do processo. O vaa@uanto se move ascendentemente no
interior da coluna é progressivamente enriquecaloamponente mais volatil e é condensado
no condensador. Uma parte do condensado é reti@mda produto, enquanto o restante é
realimentado na coluna como um refluxo, o reflurguainto desce na coluna se enriquece no
componente menos volatil (RAMANATHARI al, 2001).

Nas colunas de pratos a passagem do vapor nadag#alforma gotas ou bolhas que
sdo responsaveis pela transferéncia de massa. @taose inicia quando o liquido
descendente chega ao prato através de um verte@dmuwocomey, uma espécie de canal por
onde o liquido é conduzido do prato superior pgveato inferior.

Em colunas recheadas, o liquido flui através der$igee do recheio e o vapor flui nos
espacos vazios internos e entre as pecas do redbdsiem diversos tipos de recheio,
geralmente divididos em trés classes: recheiosorambs, aleatérios ou amontoados,

recheios estruturados ou sistematicamente dispegjcdes.

3.3  Coluna de Destilacdo Hibrida

O prototipo utilizado no presente trabalho foi msi por Mayer (2010), e esta
instalado no Laboratério de Engenharia de ProcestdJniversidade Federal de Santa
Maria. O equipamento funciona em regime de operagiinua, € € composto por um
destilador em escala de bancada feito de vidraodesbilicato com uma altura efetiva de 190
cm, 4 cm de diametro interno e esta dividida e mmédulos. Dois modulos sdo preenchidos
com anéis d®aschig(secao de retificagdo) e o terceiro médulo, umaneodo tipoVigreux
e compde a se¢do de esgotamento. As alturas dagosd&ho, respectivamente, 56 cm, 78
cm e 56 cm, do fundo para o topo. A Figura 3.5 raastn desenho esquematico do prototipo

e uma imagem do equipamento instalado.
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B

| “ i e i

Figura 3.5 — Esquema do protétipo e imagem do equgnto instalado no Laboratério de
Eng. de Processos

Legenda: 1 — Manta de aquecimento com suporte teaahbjustavel; 2 — Refervedor; 3 — Sensor de
Temperatura; 4 — Torneiras para retirada de am@étaa b, ¢ e d), entrada da alimentacéo (4.bYame da
vazéo de refluxo (4.d); 5.a — Coluna de destilai@tipoVigreux 5.b — Coluna de destilagédo de recheios (anéis
deRaschig; 6 — Topo do destilador com condensador; 6.agisRe de duas vias; 7 — Condensador; 8 — Tanque
de pré-aquecimento do refluxo; 9 — tanque de pug@mento da alimentacdo; 10 — bomba peristaltica
alimentacdo; 11 — medidor de refluxo; 12banho termostatizado para resfriamento e reeicéial da agua
de condensacéo; 13 — tanque de armazenagem datalgie; 14 — registro de controle de saida delastil5

— tanque para coleta de produto de fundo.

O sistema de aquecimento do refervedor é compuostdois dispositivos, uma manta
de aquecimento com poténcia de 690 W, indicado péloero 1 na Figura 3.5, e uma
resisténcia blindada de 300 W que estd submersa&faoredor. A resisténcia blindada é
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necessaria para auxiliar o aquecimento e posaibilina vazao de vapor suficiente para a boa
operagdo do equipamento e é mantida sempre com @ogéncia maxima durante a operacao

do processo.

3.4 Instrumentacao e Sistema de Aquisi¢cao de Dados

A instrumentacé&o disponivel para 0 monitoramentorgrole do processo € composta
por:

» Cinco sensores de temperatura (marca Novus — PFI0iasse B) instalados
na juncdo de cada médulo, na saida de vapor nod@poluna e na jungéo do
modulo deVigreuxcom o baldo do fundo (refervedor);

* Um Controlador Légico Programéavel (CLP) (marca Adgradley — modelo
micrologix 1400 B), com 4 cartbes analogicos deaglat e 1 cartdo de saida;

 Um Moddulo de Poténcia 20A da Alfatronic, modelo AMPT-20A, que esta
ligado na manta de aquecimento do refervedor eL&o C

Para a analise da concentracédo de etanol de amdstidestilado e produto de fundo
foi utilizado um densimetro digital da marca Antaar, modelo Laboratory Density Meter
DMA 4500M. Um esquema P&ID da instrumentacédo digpel instalada no equipamento de
destilacdo em questdo € mostrado na Figura 3.6.

O sistema de aquisicdo de dados é realizado vMideerOPC que permite a
transferéncia de dados entre o CLP, o supervigiipse SCADA e xsoftwareMATLAB®.
Através do SCADA podemos monitorar e armazenarabsres enviados pelos sensores de
temperatura, além de definir o valor da poténcidagla pela placa de controle de poténcia
para a manta de aquecimento. Na Figura 3.7, é aapieela a interface gréafica do sistema
SCADA, onde se pode visualizar em tempo real ogrgaldas temperaturas, parametros do
controlador, concentracdo inferida através de sexddir virtual (abordada no Capitulo 4) e a
poténcia da manta de aquecimento. As temperatamasém podem ser monitoradas através
de gréficos, e os dados sdo armazenados a cadayl@des e salvos em arquivos de texto,
PDF e Excel.



42

Destilado

|
|
| Refluxo
|
[

=

Alimentagao
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Figura 3.6 — Esquema P&ID para a instrumentacamhima de destilacdo hibrida

Para a obtencdo de um analisador virtual paraénbes de concentragédo, modelo do
processo por identificacdo e simulacdo do contoolgEhra a obtencdo dos parametros de

sintonia foi utilizado softwareMATLAB®.
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I UF S M- GIMOCAP - Aplicagio de um Sistema SCADA a uma Unidade de Destilagio
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Figura 3.7 — Interface grafica do sistema SCADA.

3.5 Condi¢cbes Operacionais do Sistema de Destilacao

No trabalho realizado por Mayer (2010) foram awdmvarias condi¢cdes de operacdo
do equipamento de destilagdo em questdo. Dentlversos testes realizados e as condi¢des
testadas foi encontrado um ponto 6timo de operagasiderando os limites de concentracao
estabelecidos por Mayer e o fator energético dogzsn. As condi¢cdes operacionais do ponto
otimo foram o ponto de partida do presente traballforam utilizadas em todos os testes
experimentais realizados para o projeto da estutle controle. Essas condicbes sao
apresentadas na Tabela 3.1. A concentracdo del etanalimentacdo do processo de
destilacdo simula a concentracdo média obtida enmosto fermentado obtido a partir da
cana-de-acucar. Além dessas condi¢bes operacidoaidefinida a poténcia da manta de
aguecimento sendo 241W, que juntamente com aé&esiatblindada de 300 W, totaliza uma

poténcia de 541W.



Tabela 3.1 — Condi¢Ges operacionais para o poirteate operacéo

Parametros Valor
Concentracao da alimentacéo (% mol/mol) 2,42
Vazao de alimentacao (mol/h) 137,12
Vazéao de destilado (mol/h) 3,69
Vazao de produto de fundo (mol/h) 133,48

Razao de Refluxo 2,293

44
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4. IDENTIFICACAO DO MODELO DO PROCESSO

4.1 Inferéncia da Concentracao

A concentracdo do etanol combustivel € o prindiditador de qualidade do produto
destilado, sendo que a sua concentracdo deve @veales limites estabelecidos pela ANP
para ser comercializado como etanol combustivela Paanter essa variavel dentro das
especificacdes e projetar um controlador que garardua manutencdo no valor desejado é
necessario o armazenamento e monitoramento desdeelaNo Capitulo 2, Se¢éo 2.4 foram
relatadas as principais desvantagens da utilizag&malisadores de concentragcao para fins de
controle, entre elas o alto custo desse equipaneeotiempo de resposta. Nessa mesma secao
foi discutida uma forma de contornar a falta desmealisadores através de modelos de
inferéncia (analisadores virtuais). Aqui, sera dliglo e apresentado o modelo de inferéncia
proposto para inferir a concentracdo de etanol malyto de topo, utilizando dados de
temperatura do processo e relagcdes termodinamices rglacionam temperatura e

concentracéo.

4.1.1 Modelos Termodinamicos

Existem correlagdes termodinamicas que relacionanfodna direta concentragéo,

pressdo e temperatura do ponto de bolha de mistlssas correlagdes possibilitam a
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utilizacdo de medidas de temperatura e pressémlashio topo da coluna de destilagdo em
estudo, para a inferéncia da concentracéo de atarioduto.
Se a presséao total e a pressédo de vapor dos comesrsgio suficientemente baixas

pode ser usada a relacdo dada pela Equacéo 4.1:

Py = %.P(My(xM (4.1)

=]

onde, T é a pressdo totaP® a pressdo de vapor do componente pliré a temperatura de

bolha, ¥ e y, sdo as composi¢Oes da fase liquida e da fase,wagpectivamente ¢ é o

coeficiente de atividade representando os deswa®uohportamento ideal (Sandler, 2006).

A presséo total de operacao do sistema de déstilam questdo é proxima a presséo
atmosférica, justificando o uso da relacdo de #ayiol liqguido-vapor da Equacdo 4.1 no
modelo termodinamico. A Equacéo 4.2, equacao deiAet foi utilizada para calcular a
pressdo de vapor do etanol e da agua na mistuaagatdos dados de temperatura medidos
(SMITH et al, 1996).

B
T+C

In P5AT = A-

(4.2)

onde A, B e Csao constantes caracteristicas de cada substé@naa, valores dessas

constantes para agua e etanol sdo dadas na Tabela 4

Tabela 4.1 — Constante de Antoine para etanol a éigem °C)

Componente A B C
Etanol 7,58670 1281,590 193,768
Agua 8,07131 1730,630 233,426

Fonte: PERRY (1999)

Os coeficientes de atividade de cada component@mfotalculados através das

equacoes de Van Laar, dada pelas Equacbes 4.3 e 4.4



a7

In V= Aiz(l-k%J_ (4.3)
Iny, = A'ﬂ(1+ %} (4.4)

onde ); € o coeficiente de atividade do etangl,e o coeficiente de atividade da aguag a

fracdo molar de etanol na fase liquida,eé fracdo de agua na fase liquidg, e A,, sdo os
parametros da equacéo de Van Laar para a mistarpa@metros para a mistura etanol-agua
da equacdo de Van Laar utilizados forém=1,676¢ e A, =0,9297(PERRY, 1999).

As relacgbes liquido-vapor dadas pelas Equacbes 4% foram utilizadas para o
calculo da concentracdo de etanol e agua no praidstdado.

R = x ) B+ xy, B (4.5)
PSat
Y, :_XLV; d (4.6)

T

P é a pressao total do sistema, considerada iguasagmo atmosférica (760 mmHR)e X,
séo as fracdes molares na fase liquida de etadupli@ respectivamentsy;, € a fracdo molar
na fase vapor de etanoR™ e P™ ¢é a pressdo de vapor do etanol e da &gua,

respectivamentey, e ), os coeficientes de atividade do etanol e da aeg@ectivamente.

Tanto as equacoes de equilibrio liquido-vapor (Egoat.5 e 4.6) quanto as equacdes
de Van Laar (Equacédo 4.3 e 4.4) tem como variaaisacdes molares de cada componente
na fase liquida. Por isso, foi necessaria a utifisadofsolvedo MATLAB® para resolver
essas equacoOes de forma iterativa e fornecer tiagsua concentragéo de etanol no produto
destilado. As variaveis fornecidas para o calcidocdncentracdo foram a temperatura e a
pressao.

A concentragdo de etanol no destilado foi constdergomo a fragdo de etanol no
vapor do topo da coluna de destilacdo, considerg@oo produto de topo € resultado da

condensacéao do vapor produzido no ultimo estagmpllaa de destilacéo.
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4.1.2 Modelo de inferéncia — Analisador Virtual

Os modelos empiricos apresentam limitacbes quacépacidade de extrapolacdo, ou
seja, esse modelo é valido nas condi¢cdes em gqdados utilizados para sua obtencéo foram
coletados. No entanto, o caso de estudo se tratdest@ncia da concentragéo de uma mistura
azeotrépica, o que ndo exige extrapolacbes em gieslifora da faixa dos dados usados na
obtencéo do modelo empirico. Com o objetivo ddifacia implementacdo de um modelo de
inferéncia de concentracdo, um unico modelo lindantificado foi utilizado ao invés de
guatro modelos termodinamicos.

Em um primeiro momento foi realizado um teste mashbea coluna estabilizada nas
condicOes de operacdo definidas no Capitulo 3 etamids dados de temperatura durante o
processo. Além disso, foram coletadas amostras adgilatilo durante a operacdo do
equipamento em regime permanente, para analisan@igtragcdo do produto destilado no
analisador de bancada disponivel.

Os dados de temperatura coletados foram utilizadoso dados de entrada para o
calculo da concentracdo de etanol no produto ddstilque foi realizado com as equacodes
termodindmicas descritas no subitem 4.1.1. Essamc¢égs foram implementadas em
MATLAB® para que de forma iterativa calculem a cenitacdo de etanol no destilado. Na
Figura 4.1 — a, os dados de temperatura medidgeauesso sdo mostrados e os dados da
concentracdo de etanol no destilado em fracdo oaassalculada pelas relacdes
termodindmicas sao mostrados na Figura 4.1 — ba@ss de temperatura foram previamente
filtrados utilizando o filtro digitaButterworth(LJUNG, 1999) com ordem 2 e frequéncia de
corte de 0,1 para suavizar o ruido de medicao pi@se

As amostras de destilado coletadas durante o tigstam a concentracdo de etanol
medida em um analisador de bancaffine. Os resultados dessas analises foram utilizados
para validar os valores de concetracao calculadas pelacdes termodinamicas, comparando
o valor medido no analisador com os valores callmdgelas relacbes termodinamicas. Os
resultados para essa validacdo sdo mostradas ne H@, onde pode ser verificado uma
representacdo satisfatoria da concentragdo medideskacdo a concentragdo calculada. O
erro apresentado € considerado dentro da faixatelesse da producdo de etanol e apresenta

boa representatividade dinamica.
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Na Figura 4.2 pode ser observado um atraso nastrana@sletadas de destilados em
relacdo a concentracao calculada. Esse atrasoveeadeamostras de destilado ser coletadas
apos um reservatorio que separa a corrente do fpraducorrente de refluxo, sendo que a
concentragdo da amostra de destilado terd uma roac& meédia, sendo uma mistura da

concentracdo dos ultimos minutos.
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Figura 4.1- a) Dados experimentais da temperatutapo da coluna de destilacdo e b) dados
calculados da concentracdo com as relacdes teréarohas

Confirmada a boa representacéo da concentracatami@ enedida pela concentracao
de etanol calculada usando as relagbes termodiagnpertiu-se para a determinacdo de um
unico modelo linear capaz de calcular a concertrdgdetanol no produto destilado através
de dados de temperatura. Para a obtencdo dessdomodeutilizado o toolbox de
identificacdo do MATLAB®, onde foram fornecidos dados de temperatura medidos e o0s
dados de concentracdo de etanol calculados, testprad o modelo paramétrico que melhor
se ajusta a esses dados. Uma revisdo sobre dficdedp de modelos lineares utilizando
modelos paramétricos é abordada no Apéndice A. hamejuste para esses dados,
resultando em um Unico modelo linear que relactengperatura e concentracéo, foi obtido
com o modelo discreto Box-Jenkins (BJ), quando idenados polindmios de ordem trés e

sem tempo morto.
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Figura 4.2 — Concentracdo medida de etanol no pratkstilado e concentracéo calculada
pelas relagbes termodinamicas

Os dados de temperatura medida$ine apresentam apenas ruido branco, e por isso o
modelo BJ apresentou o melhor desempenho, poisiipegétro de ruido branco na variavel
de entrada. Os polinbmios do modelo BJ, que terstraitara mostrada na Equacao A.12,
estdo listados na Tabela 4.2. Os resultados dteajosmodelo BJ estéo ilustrados no grafico

da Figura 4.3 e o ajuste calculado foi de 94,48%.

Tabela 4.2 — Polinbmios do modelo BJ de terceidamrsem tempo morto

Polindmio do modelo BJ Resultados
Polinémio B(q) B(g)=-0,1112+ 0,0186@ "+ 0,092%F
Polindmio C(q) C(q) =1+0,0882@]" + 0,9544°— 0,0426%
Polindmio D(q) D(q)=1-0,8784™" - 0,995*+ 0,876¢°

Polinémio F(q) F(q)=1-0,163%4"— 0,799§°— 0,0364F’
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Figura 4.3 — Ajuste do modelo BJ de terceira ordem tempo morto para inferéncia da
concentracdo do produto de topo

Com o modelo BJ encontramos uma funcéo de tramsfi@rgue relaciona a variacao
da temperatura de topo com a variagdo na concéotm@e etanol no produto destilado. A
Equacdo 4.7 é, entdo, a funcao de transferéncagpaaferéncia da concentragdo de etanol a

partir da temperatura, ond¥ (s € a variagdo na concentracdQ\d (s) é a variagcdo na

temperatura.

AY(s) _-0.111%° - 0.07218' - 0.038- 0.0077¢9- 0.002G87 3.65™
AU (s) $°+0.662%"'+ 0.3215+ 0.07018+ 0.01%8 .838x D™

4.7)

Essa funcéo de transferéncia foi implementadaomaa de matriz espago de estado
em Simulink (MATLAB®) para funcionar como ursoftsensar Esse analisador virtual é
capaz de ler o sinal de temperatura medida no ggocealcular o valor da concentracao
através da funcdo de transferéncia e mostrar esse mferido na interface grafica do
supervisorio. Essa comunicacdo entre o sinal depdasatura enviado pelo CLP, o
MATLAB® e o sistema supervisorio é realizada viavaor OPC.

Analisando mais profundamente a funcao de transf&x€pode ser observado que se
o denominador for multiplicado por -0,1112, que éoastante que multiplica o primeiro

termo do numerador, teremos um denominador praéntamidéntico ao numerador. Essa
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analise leva a conclusdo que a concentracdo variforcha constante com a variacado da
temperatura, pois as equacdes termodinamicas pnaegsacoes dinamicas, ou seja, a funcéo
de transferéncia também ndo deve apresentar diaamssim, os termos polinomiais que

aparecem na funcéo de transferéncia sdo desneossgarelacao existente entre a variagao

da concentracdo e a variacao da temperatura épetalaquacédo 4.8.

AY(9
AU (s)

=-0.1117 4.7)

O analisador virtual ndo so possibilitou a inferé@ra concentracdo, como a definicao
do set-pointde temperatura. Esset-pointfoi definido com base na concentragdo méaxima do
etanol combustivel que o equipamento de destilpcdduz e a temperatura que garante a
producdo de etanol nessa concentracao é de 7E4%€.valor € inferior a temperatura do
ponto de bolha do azeotropo etanol-agua que € @ J8isso ocorre devido a queda de
pressdo que no topo da coluna de destilacdo, ofelaé medicdo. Essa queda de pressao €
devido a presenca do recheio na secdo de retifica@m do estrangulamento no encaixe
entre a coluna e o condensador. A pressao no #poldna é mantida em torno de 0,95 atm,
Oou seja, menor que a pressao atmosfeérica justifccasseset-pointde temperatura mais
baixo que o ponto de bolha do azedtropo. As tenyasusadas para a obtengdo do modelo
de inferéncia estdo acima de 78,6°C por que foramigadas através da equacdo de Antoine
para uma pressao igual a pressdao atmosférica,poasbilitar o calculo da concentracao
utilizando as relagcdes termodinamicas. Os dadgsnars apresentam uma média de 77,4°C,
qgue é oset-pointde temperatura do produto de topo. No modelo féeéncia implementado
em Simulink a correcdo da temperatura para a o0 seu valor spomdente a pressao
atmosférica é corrigido antes de entrar na masago de estado, possibilitando a inferéncia

da concentracéo de etanol.

4.2 Modelo Identificado do Processo

Para a realizacdo de um bom projeto de controkréssario que sejam conhecidos os

ganhos e as dinamicas dominantes do processo. iB&tanacdes podem ser obtidas do

modelo do processo a ser controlado, o qual padebsielo de diferentes formas, tais como:
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modelagem fenomenoldgica (baseada em equacfesglageth empirica ou modelagem
semi-empirica. No Capitulo 2 (Secdo 2.5) as difmenentre essas trés técnicas de
modelagem foram definidas. Os modelos empirico®mosder usados quando o0 processo a
ser modelado € muito complexo para a realizacAaurda modelagem fenomenoldgica.
Quando a funcao do sistema ou a sua construcascérdeecida, também é indicado o uso de
modelos empiricos, pois essas caracteristicasnoan@odelagem baseada em equacdes mais
trabalhosa, ocasionando um elevado dispéndio deoct@a modelagem.

No presente caso de estudo, o processo de destidag®r controlado é bastante
complexo para a modelagem fenomenoldgica. A congaele esta relaciona as
caracteristicas construtivas do equipamento, eecedm secdo de esgotamento da coluna de
destilacdo que tem sua parte interna preenchid&igoeux e ainda o isolamento térmico &
ineficiente, dificultando o calculo do balanco demgia do processo. Além disso, para fins de
controle, os modelos identificados sdo suficiergag a determinacdo dos ganhos e da
dindmica do processo. Entdo, a modelagem do pwaesslestilacdo, que tem fundamental
importancia no projeto de controle, foi realizadgpeicamente, utilizando modelos discretos
para a identificacdo de um modelo que represeatenportamento do processo.

A primeira etapa para a modelagem do processo stdagéo e para o projeto do
controlador foi a determinagcdo das variaveis der@sise no processo e o quanto cada uma
dessas variaveis afeta a qualidade do produtdatéstiA concentragdo de etanol no produto
€ a variavel que devemos manter nas condicbesadasepara garantir a qualidade do
destilado, e esse € principal objetivo da estrutieraontrole no processo de destilacdo. O
controle dessa variavel de forma direta s6 € pebksaivavés do seu monitoramermaline e
em tempo real, no entanto, como ja discutido nacsdc¢l, uma série de desvantagens estdo
associadas ao monitoramento direto dessa variBeelisso, foi desenvolvido o analisador
virtual abordado na secéo 4.1, que utiliza com@val secundaria a temperatura para inferir
a concentracéao e possibilitar o seu monitoramemntteenpo real.

A inferéncia da concentracdo de etanol é realizagartir da temperatura medida
diretamente no processo e isso é possivel devidelagdes termodinamicas existentes entre
essas variaveis. Portanto, se a temperatura éotamdrde forma direta, a concentracdo pode
ser controlada indiretamente. Diante da rela¢gastenie entre concentragdo e temperatura, na
estrutura de controle proposta a variavel conteolficetamente sera a temperatura do produto

de topo, que proporciona o controle indireto daceotracéo de etanol no produto destilado.
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A guantidade de calor fornecida no refervedor azdo de refluxo de destilado séo as
variaveis que mais afetam a concentracdo e a tamp&rdo produto de topo na destilagéo.
Assim, essas Sd0 as principais variaveis que posemmanipuladas para controlar a
temperatura de topo de forma direta e a concemtrdedetanol no destilado indiretamente.
Considerando a possibilidade de manipular essas damaveis, um projeto de controle
multivaridvel pode ser proposto para controlar mpieratura de topo e a concentracdo de
etanol no produto. Além disso, é possivel tambéntrotar a concentragdo do produto de
fundo da coluna de destilagdo, sendo necessar® ipadp um sensor de temperatura no
refervedor e um medidor de vazéo do produto dedund

Uma série de limitagBes financeiras e operaciotificulta o projeto e instalacdo de
uma malha de controle multivaridvel no equipametdgodestilacdo em questdo. Devido a
escala de construcédo do destilador, as vazdesstitade, de refluxo e de produto de fundo
sdo muito pequenas, na ordem de mL/h. As condi¢coestrutivas do equipamento de
destilacdo de bancada dificultam a medicdo dessddveis envolve um grande custo de
instrumentacao por se tratar de vaz6es muito pegu@®evido as limitacdes financeiras e a
indisponibilidade da instrumentacdo necessaria p&wir e manipular essas vazdes, nao foi
possivel o desenvolvimento de um controle multéxaei para esse processo de destilacao.
Além disso, 0 monitoramento da concentracdo doytoode fundo também né&o € possivel,
devido as caracteristicas construtivas que impititsib a instalacdo de um sensor de
temperatura ou de concentracido nesse ponto doa@ugeiho.

Frente as limitacbes de instrumentacdo disponimeisprocesso de destilacdo a
variavel mais facilmente manipulada é o calor foith@ ao refervedor, pois a instrumentacéo
necessdaria tem baixo custo em relagdo aos insttomeate medicdo de vazdo e estdo
disponiveis no equipamento de destilacdo hibrideag@ecimento no refervedor € feito
através de uma manta de aquecimento e uma resistdimdada como descrito no Capitulo
3, ou seja, é realizado através de energia eléRer@ manipular o aguecimento uma placa de
controle de poténcia ligada a manta de aquecimerao CLP esta disponivel no processo,
possibilitando a proposta de um controle do &agle Input Single Outp&ISO). Assim, o
controle proposto tera como variavel manipuladatérnria da manta de aquecimento e como
variavel controlada diretamente a temperatura dodyio de topo e indiretamente a
concentracdo de etanol no destilado.

Para a montagem e sintonia do controlador é netessénhecer os ganhos e as

dindmicas dominantes no processo de destilacaquais podem ser obtidos através de um
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modelo empirico do processo. A obtencdo desse madth baseada na relacdo existente
entre a poténcia fornecida no aquecimento do reflenve a temperatura do produto de topo,
sendo necessério extrair essas informacdes dogsmdglodificando a poténcia da manta de
aquecimento através de perturbacbes do tipo dedosarm realizados varios testes no
processo, armazenando sempre os dados da tempegddurtopo para avaliar o seu
comportamento frente as perturbagcbes. Diversoestekiram realizados, sendo que a
temperatura ambiente apresentou diferentes estpdos cada teste, interferindo nos
resultados devido a ineficiéncia do isolamento igondo equipamento de destilagcdo. Duas
condicdes principais de temperatura ambiente f@aresentadas durante os testes e, por isso,
os resultados foram divididos nas seguintes coerdic¢i®@ temperatura ambiente: em torno de
25 +2°C e acima de 30°C.

Os resultados de todos os testes realizados emc¢fesdde temperatura acima de
30°C séo apresentados no Apéndice B e parte dolackss desses testes foi utilizada na
modelagem do processo, sintonia e validacdo daatador para essas condi¢des, e estéo
apresentados no Apéndice C. Nesse e nos proxirpdsiloa serdo apresentados os resultados
para as condicdes de temperatura proximas a 25tCtodos os testes realizados foram
utilizadas as mesmas condi¢cfes operacionais dasimd Capitulo 3.

Em todos os testes para obtencdo de dados pardelagem apos o processo entrar
em regime foi mantida a condicdo de poténcia deagfe ideal indicada no Capitulo 3 (541
W) e o controlador foi mantido em malha aberta. Apén determinado periodo de tempo
foram feitas perturbacdes na poténcia de aquecomEnimanta conforme o desejado, com o
objetivo de avaliar o comportamento da temperatarspo.

A perturbacdo que possibilitou a obtencdo do nwodel processo para temperatura
ambiente proxima a 25°C € mostrada na Figura &) Nessa figura € mostrado o resultado
de um teste onde, apds manter a poténcia de acgregoimo valor ideal de operacéo (541 W)
por uma hora, foi diminuida a poténcia total deeasfjuento para 472,5 W. Diante dessa
perturbacdo na poténcia, a temperatura do prodettopo apresentou o comportamento
mostrado na Figura 4.4 — a), sendo que os dadgeetatara apresentados foram previamente
filtrados utilizando o filtro digitaButterworth(LJUNG, 1999) com ordem 2 e frequéncia de
corte de 0,1.

A construcdo do modelo empirico foi realizada aisada utilizacdo do toolbox de
identificacdo do MATLAB®. Os dados de poténcia faréornecidos como entrada para o

modelo e os dados de temperatura de topo como dielasida. Nessa ferramenta do
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MATLAB® estdo disponiveis varios modelos discretgge podem ajustar os dados
fornecidos. Todos os modelos discretos disponideX, ARMAX, OE, BJ), com diversas
ordens para os polinébmios e diferentes valoregid morto foram testados para ajustar os
dados do processo. Os melhores ajustes para os datiidos no processo de destilagéo foram
obtidos com os modelos OE e ARMAX. O modelo BJ tmtapresentou um bom ajuste,
mas sua resposta frente as perturbacdes do tipaulego se apresentou estavel.

Os modelos OE e ARMAX apresentaram o melhor ajugtendo foi utilizado
polinbmios de segunda ordem com tempo morto igdalForam testadas ordens superiores a
dois para os polinbmios dos modelos e o0 ajustenfshor, no entanto as respostas frente as
perturbacdes gerou instabilidade, o que ndo é @edeno modelo. O ajuste para os dois
meétodos apresentou o mesmo valor, 59,59%, mostnamdoequivaléncia entre 0s mesmos.

Os polindmios resultantes para os dois modelosaedesx sao listados na Tabela 4.3.

i i ; i i i i ;
20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
Tempo [minutos]

L ! i i ! L i i !
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
Tempo [minutos]
b)

Figura 4.4 — Resposta da temperatura de topo (aaira aberta frente a uma perturbacéao na
poténcia da manta de aquecimento (b). A temperatakaente se manteve em
torno de 25°C
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Tabela 4.3— Polinbmios dos modelos ARMAX e OE

Modelo Paramétrico Polinbmio

A(G) =1-1,8065™ + 0,8059>

ARMAX (2221) B(q) =0,53149" - 0,5314°

C(g) =1-0,4004 - 0, 2906

B(g) =0,53149" - 0,5314j°
OE (221)
F(g) =1-1,8061" + 0,80597

Os ajustes dos modelos ARMAX e OE aos dados daepsocsdo mostrados na Figura
4.5 e as respostas desses modelos ajustados &ente perturbacdo degrau unitario séo
mostradas na Figura 4.6. Visualmente pode sericatid que os dois modelos apresentam os
mesmo ajustes e analisando a Tabela 4.3 confirmamegsiivaléncia desses modelos através
da observacéo dos polindmiB& C do modelo ARMAX @& e F do modelo OE.

O comportamento dos modelos frente a uma pertusk@dggrau foi obtido para avaliar
a estabilidade do modelo e a sua representatividhal&igura 4.6 pode ser observado que os
dois modelos discretos tiveram uma resposta acadeigéntica e comportamento estavel
apos essa perturbacdo. A estabilidade ao degrauajiste alcancado garantem que o0s
modelos discretos ARMAX e OE com polinGmios de seguordem e tempo morto igual a
um séo capazes de representar de forma satisfatéeiacdo entre a temperatura de topo da
coluna de destilacéo e a poténcia da manta de iatgrdo.

Os modelos discretos ARMAX e OE foram convertidos rmodelos continuos para
facilitar a comparacao entre os dois e avaliarsseesmo séo equivalentes. Os dois modelos
discretos apresentaram como resultado funcbesadsféréncia iguais, confirmando que os
dois modelos séo iguais e apresentam 0 mesmo .ajsi@o a funcdo de transferéncia do

processo de destilacdo que sera utilizada no prdgtontrolador € dada pela Equacéo 4.8.

AY(9 _  0,05908's - 295x 10 (4.8)
AU(s) s*+0,0215&- 3,218 10"
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a) Modelo ARMAX ajustado aos dados de temperatura b) Modelo OE ajustado aos dados de temperatura
0.2 T . , T 0.2 ; , r ,
0 | .
=
<
-0.1F
02 §
: | == Ajuste ARMAX2221
- ; ) Dados de Temperatura - ; ; Dados de Temperatura
o 50 100 150 200 o 50 100 150 200
Tempo [min] Tempo [min]

Figura 4.5— Modelos discretos ajustados aos daaltsnaperatura de topo do processo de
destilacdo: a) ARMAX de ordem 2 com tempo mortalgul (ARMAX2221);
b) OE de ordem 2 com tempo morto igual a 1 (OE221)

a) Resposta ao degrau - ARMAX2221 b) Resposta ao degrau - 0E221
3 : : . ; 3 . . -
25 ................ . .............. ................ ................
2 Boriieaing o Saas s SRR » SRt NS o ¥ LTS § KPR 8 NN RIS § SR § SRR SRS § DS §
1 -
0.5 i
i i ; 0 ] i i i
o) 0 ) 4 6 8 -2 0 2 4 6 8
Tempo [min] Tempo [min]

Figura 4.6— Respostas dos modelos discretos garaperatura de topo frente a uma
perturbacao do tipo degrau unitario a) ARMAX ddesn 2 com tempo morto
(ARMAX2221); b) OE de ordem 2 com tempo morto igad (OE221)

A conversao dos modelos discretos em um modelérzampara a obtencéo da fungéo
de transferéncia do processo, também possibilitdatarminacdo do ganho estacionério do

processo que € de 2,723.
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5. CONTROLE PID E PROJETO DO CONTROLADOR

51 Controle PID

Apesar de todos os avancos em controladores am ldog ultimos 50 anos, o
controlador PID ainda é o controlador mais comurBTROM & HAGGLUND, 2001). O
controlador proporcional-integral-derivativo (P1®)de longe, o controlador mais comumente
utilizado, sendo que cerca de 90 a 95% de todgsaidemas de controle sdo resolvidos por
este tipo de controlador (ASTROM & HAGGLUND, 1999)ma pesquisa com mais de
11000 controladores em industrias de refino, pagiquimicos e de papel e celulose mostrou
que 97% dos controladores regulatérios sao do Rifw (DESBOUROUGH e MILLER,
2002). Este controlador € implementado de difeeent@aneiras: como um controlador
independente, como parte de um pacote CDD (Coriingjg¢al Direto) ou como parte de um
sistema de controle de processos distribuido ljeics (ASTROM & HAGGLUND, 1995).

O controlador PID combina a acéo de controle prpoal, acdo de controle integral
e acao de controle derivativo. A acdo de controbpgrcional € simplesmente proporcional
ao erro de controle, que € dado pela diferenc@ entralor desejadsé€t-poinj e o valor da
variavel de processo a ser controlada. Esta ac@ordmle, quando utilizada individualmente
pode gerar um erro estacionario, isto €, pode érsemomm ponto de equilibrio em que existe
um desvio entre o valor desejado e a variavel as#rolada (CAMPO & TEIXEIRA, 2010).

A acdo de controle integral estd diretamente metacla com a precisdo do sistema, e é
responsavel pelo erro zero no estado estaciondna desvantagem da acao de controle

integral € o efeito desestabilizador. A acédo detrotn derivativa compensa o efeito
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perturbador da acao integral, porque tende a aamargstabilidade relativa do sistema e ao

mesmo tempo torna a resposta do sistema mais réleidao ao seu efeito de antecipacéo.
Ha diversas formas de algoritmo PID que podemmspleimentadas. O algoritmo PID

paralelo classico é dado pela Equacéo 5.1, ondenbogproporcional multiplica os termos

integral e derivativo.
u(t) = K e(t)+ije(pdt+r 9 ¢y (5.1)
¢ I,y ° dt '

Onde K é o ganho proporcionat, é o tempo integralf, é o tempo derivativay(t)
€ a saida do controlador &t)é o desvio e o erro da variavel do processo dado po
&) = y,o— XD onde y,, é oset-pointe y(t) € a saida do sistema. Na Equagdo 5.1 o

primeiro termo no lado direito da equacéo é a pamd@orcional, funcdo apenas do erro do
sistema. O segundo termo € a parte integral elaadccontribuicdo devido ao erro acumulado
até o momento e o terceiro termo é a parte devavajue contribui para a acdo de controle
total de acordo com a velocidade de modificacaerdm

Aplicando a transformada de Laplace na Equacaon®d ,encontramos a funcéo de

transferéncia do controlador PID na forma classtmao mostrado na Equacao 5.2.

_ 1
G.(9 = KC(1+T—S+TDSJ (5.2)

5.2  Algoritmo de Controle

Na industria de processos, 95% das malhas de ¢@s#o realizadas por controlador
feedbackdo tipo PID. Essa estrutura além de ser de fadgrglimento, é relativamente
robusta e de facil implementagcéo. Essas vantageasam a escolha do controle PID do tipo
SISO, como estrutura de controle para o processtestdacio hibrida em estudo. A escolha
do sistema SISO se deve as limitacdes de instrag@mtdo processo, ja comentadas no

Capitulo 4.
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A funcéo basica de controle PID foi apresentad8eato 5.1 desse capitulo, dada em
forma de funcédo de transferéncia pela EquacddEssa estrutura PID é conhecida como PID
paralelo classico.

Nos sistemas de controle reais a funcédo de tra@&msfier do controlador PID basico
sofre algumas modificacbes por motivos praticogpakcela derivativa da funcdo béasica do
controlador PID apresenta dois problemas préatie@snpliacdo de ruidos, quando estes estao
presentes, e quando alteradoset-point através de um degrau, ocorre o surgimento de

impulsos na variavel manipulada devido a diferegémado degrau. Para evitar esses

problemas, a parcela derivativa da funcdo bagisae substituida por:

I,S
1+ yr,s

onde o valor dg/ € em torno de 0,1. Essa expressao é um filtraideepa ordem, que gera
uma contribuicdo com dindmica de primeira ordemvem de um distarbio, quando ocorre
um degrau ncset-point Além disso, o filtro atenua a presenca de rufdmcipalmente o
ruido branco de medicao.

Outra modificacdo na funcdo PID basica, que egita o controlador provoque o
surgimento de impulsos na variavel manipulada desidiegraus neet-poinf € a aplicagdo

da parcela derivativa apenas na saida do sistgft)a,e ndo no errog(t) = y;.— Y 9.

A funcédo do controlador PID com essas modificagésslta na Equacgéo 5.3, que é o
algoritmo PID padrédo dmternational Society of AutomatiqifSA). Essa € a funcdo que foi

utilizada na estrutura de controle proposta pgraoesso de destilacdo em questao.

_ 1 s |d
u(t) = Kc[e(t)+rI !e(b dt+(1+yrDSJ ot %)} (5.3)

5.3 Métodos de Sintonia

A presenca de alguns parametros que possam infuemcdesempenho do sistema é
desejada quando se tem a intencdo de projetar urtrolzmlor. Estes parametros séo

normalmente definidos por especificacdes e um bétodo de ajuste desses parametros leva
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em conta essas especificacdes de forma equilibEadstem diversos metodos de ajuste de
controladores, mas em muitos casos, 0 ajuste &irddio de forma manual, de maneira que
0S parametros sdo ajustados independentementeempiatita e erro, ou através de um
procedimento basico para cada caso especifico.eblggecedimentos de ajuste de forma
manual, a acdo derivativa geralmente ndo é utdizad o desempenho do mesmo s6 é
adequado para sistemas simples que néo queiranoleamgoroso.

Ao tratarmos de sistemas complexos ou quando sssieecde um maior desempenho
€ necessario utilizar de métodos sistematicos @ajaste dos parametros de um controlador
PID. Nos ultimos setenta anos forma propostos sbgemétodos de ajustes de controladores.
Ziegler & Nichols (1942), desenvolveram um métode,qcom base em dados experimentais

do processo, o operador pudesse determinar umntorge parametros iniciailk,, 7, e 7

de controladores PID. Uma série de métodos deeajiestontroladores PID é encontrada em
livros como Astrom & Hagglung (1995) e O’dwyer (2)0

Entre os métodos propostos até hoje, os mais ddfasdao os que apresentam regras
de ajuste baseadas em um modelo aproximado dosgmceormalmente representado por
uma funcdo de transferéncia de primeira ordem cempd morto. Estes métodos séo
conhecidos como métodos baseados enr Ktau) e @ (teta). A funcdo de primeira ordem
com tempo morto apresenta uma grande simplicidgemorciona qualidade satisfatoria na
aproximacado de sistemas reais compostos por dinadteqrimeira ordem em série. Entao,
essa classe de métodos tem sido desenvolvida alspeste para o ajuste de controladores
PID com ganhoK, tempo mortod e constante de tempp. Embora ndo recomendado a
aplicacdo desses meétodos em sistemas subamortesgdoclasse de métodos representa um
bom compromisso entre tempo investido no projeteattdrolador e desempenho alcancado

no projeto para uma ampla classe de problemas.

5.3.1 Método de Ziegler & Nichols

Os métodos Zigler-Nichols foram introduzidos em 233 hoje sdo considerados
classicos. Estes métodos sao ainda largamentesygspo em sua forma original ou em suas
formas modificadas (ASTROM AND HAGGLUND, 1995). gier & Nichols (1942)

propuseram dois métodos para obter um modelo dowéd® um processo SISO. No primeiro

método é determinado o ganho ultimati¢g e o periodo ultimativd?, aumentando o ganho
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proporcional de um controlador proporcional no wia fechado, até se obter uma resposta
oscilatéria com amplitude constante. O segundo deéfobaseado no registro da resposta de
um sistema em malha fechada a um degrau, o qupli¢aéente a um ajuste de uma funcao
de primeira ordem com tempo morto (SMITH & CORRIPIT®85). O método Ziegler-
Nichols visa atingir uma resposta em malha fecltata razdo de decaimento de ¥ para um
sistema de primeira-ordem com tempo morto. O thabaliginal de Ziegler & Nichols ndo
especifica para qual algoritmo PID foi propostoeestétodo, gerando divergéncias na
literatura. Um estudo detalhado foi realizado peliéin (2001), onde foram realizadas varias
simulacdes que reproduzem as condicOes especHicanlaartigo original para diferentes
algoritmos PID. Os resultados mostraram que o @ifigorparalelo € o mais compativel com
0S ajustes propostos por Ziegler & Nichols. As asgile Ziegler-Nichols baseadas em uma

funcao de primeira ordem com tempo morto sdo muesrda Tabela 5.1.

5.3.2 Método de Cohen & Coon

Em 1953 foi proposto pelo engenheiro G. H. Cohgrele matematico G. A. Coon
outro método baseado na razdo de decaimento de ¥espwsta a um distarbio na carga,
como o método Ziegler-Nichols (COHEN & COON, 1953)método Cohen-Coon considera
0 processo com maior tempo morto, ou seja, com ¢etancontrolabilidaded/ r) maior que
0,3. As regras de ajuste desse meétodo sdo geralrbastante agressivas, dando um bom
desempenho para a rejeicdo de distarbios, mas godapresentar respostas muito
oscilatérias para mudangas no valor da variavaletlEréncia e ainda gerar um controlador
pouco robusto. As regras do método de Cohen-Comngiatonia de controladores PID sao

mostradas na Tabela 5.1.

5.3.3 Meétodo ITAE

A integral do erro absoluto ponderado no tempo BJ A um critério de desempenho
gue combina da melhor maneira as propriedades sEmgenho e robustez. Em 1960 um
grupo de pesquisadores da Universidade do estadd.od#siana desenvolveu uma

metodologia para a minimizacdo dos critérios desmigenho baseado na integral do erro
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absoluto (IAE, do inglésntegral Absolute Erray, na integral do erro quadratico (ISE, do
inglés Integral Square Error e integral do erro absoluto ponderado no temp@gl do
inglés Integral Time weighted Absolute ErrorPara a resolucdo de um problema de
otimizacao foram obtidos regras otimas de sintdeigparametros de controladores PID para
diferentes conjuntos de parametros de um modelaridesira ordem com tempo morto. Os
resultados 6timos para caracteristicas regulatdoesm apresentados por Lope, al.
(1967), enquanto os resultados 6timos para carstites servo foram apresentadas por
Rovira et al (1969). Um terceiro trabalho foi realizado porpkaet al. (1969), onde um
estudo mais detalhado dos resultados 6timos pataotadores digitais discretos foi feito, e
recomendou o0 uso dos resultados Otimos para origrité AE, por apresentar melhor
desempenho do que outros critérios. Assim, as sebeseadas no critério ITAE para

caracteristicas servo e regulatérias para contvadadPID sdo apresentadas na Tabela 5.1.

5.3.4 Método IMC

O IMC pretende obter o controlador adequado utitizao modelo do processo e uma
especificagcdo de desempenho para este. O contraEdoum modelo interno do processo,
que pode ser usado tanto na concepc¢ao do contraladwm durante a operagdo. Assim, este
meétodo requer um modelo do processo, que podésdogor identificacdo experimental. O
método IMC foi proposto por Rivert al. (1986) para a sintonia de controladores PID e esse
trabalho examina aspectos de desempenho, robustelums fatores limitantes no
desempenho do sistema de controle. Para um processdinamica de primeira ordem com
tempo morto, o trabalho propde as regras de aflestgarametros do controlador PID, dado
como uma funcdo de um parametro ajustaved qual determina a velocidade da resposta.
Quanto menor o valor de, mais rapida a resposta e melhor o desempenhentanto, a
resposta serd mais sensivel as incertezas. Assri€a para sintonia de controladores PID

sao apresentadas na Tabela 5.1.



65

Tabela 5.1 — Regras de sintonia de controladofe@gpRialelo

Método Kp T o
) _ 1L2(r1
Ziegler & Nichols av 2x6 0,5x8
12
32+ 6(}
114 1
Cohen & Coon EL_;Z(EH% —; x6d % x6
r 13+ 8(] 11+ 2 J
T T
0,947 0,738 0,995
ITAE-regulatério @(Lj r (gj O,SSI(QJ
K @ 0,842 1 T
r 0,929
0,965 1\ o\*
ITAE-servo TS(EJ 0,796 0,1465?_ 0,308 ?J
2r+6 I T8
- - +
IMC 2K(A+6) e 20+ 0

5.4  Simulacdo do Controlador e Obtencao dos Parametrate Sintonia

O modelo do processo encontrado por identificagi€apitulo 4 e o algoritmo PID
definido foram utilizados para simular o controlado avaliar seu comportamento. Esse
projeto do controlador € necesséario para garamtia simulacdo estavel ao modelo do
processo em estudo e garantir que essa simulagéseate de forma coerente a realidade do
controle no processo.

Quatro métodos de sintonia para controladores Rdfdsados na Secdo 5.3, foram
implementados em MATLAB®. Com esses métodos foraatizadas simulagdes da sintonia
do controlador e avaliado o comportamento do ctador PID sintonizado por cada método
frente as perturbacbes degrau unitario sed-pointe distirbio na carga. Os métodos de
sintonia testados foram: Ziegler & Nichols (ZN), e & Coon (CC), IMC e ITAE-
Regulatorio.

A simulacdo dos métodos de sintonia gerou os pdramedo controlador
determinados com cada método. Os parametros dmlzaidr projetado para cada método de
sintonia s&o mostrados na Tabela 5.2, juntamente @cdempo de assentamento e a sobre-

elevacado@vershoaot apresentados frente a uma mudancaatgointde temperatura.
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Tabela 5.2 — Resultados dos parametros de sinteni@o de assentamento e sobre-elevagéo
para cada método de sintonia

Tempo de Sobre-elevacao

Método de Sintonia Kp Ti Assentamento (seg) (%)

ZN 1,8679 2,1339 0,5335 2,3010 48,4194
CcC 0,1583 1,8095 0,3077 11,8052 12,1286
IMC 0,8949 5,0613 0,4812 5,2663 3,4965
ITAE - Regulat6tiol,9395 1,8628 0,4133 2,3886 68,1513

Na Figura 5.1 é mostrado o resultado do comporteonda controlador projetado

frente a uma mudanca degrau unitario sei-pointe um distirbio na carga apés 100

segundos. Nos gréaficos dessa figura as variaveis@AT e AR, s&o, a variavel controlada

no processo (temperatura de topo) e a variavel pukda (poténcia de aquecimento),

respectivamente. Nesses graficos é observado das ts métodos de sintonia apresentaram
comportamento estavel apds as perturbacdes, o fijuea aa capacidade do controlador

proposto de manter a temperatura de topo do pmckssiestilacdo controlada. No entanto,
cada meétodo apresentou resultados diferentes ma daécontrolador e na resposta da
temperatura.

O método Ziegler-Nichols (Figura 5.1 — a) gerou witgonia que faz com que o
controlador tenha uma acéo brusca diante da mudanget-pointe essa acao levou a uma
sobre-elevacamyershoox de 48,42%. A acao do controlador sintonizado pettodo ITAE-
Regulatorio (Figura 5.1— d) apresentou um compatamparecido com o método ZN. Essa
sintonia gerou uma resposta do controlador comaghee-elevacéo frente a mudancasat
point ainda mais alta que o método ZMingindo 68,15% de sobre-elevagéo. A acéo brusca
do controlador projetado com as sintonias dos no&t@N e ITAE-Regulatério pode gerar a
instabilidade do controlador projetado mais faciitee 0 que nao € desejado. A resposta do
controlador projetado com a sintonia do método Q@ualanca neet-pointé mostrada na
Figura 5.1 — b. A agao do controlador para esgarsanfoi mais suave e lenta em comparacéo
com os métodos ZN e ITAE-Regulatério, apresentamdamaior tempo de assentamento. A
sobre-elevacao gerada por essa sintonia foi bastaetior a encontrada com os métodos ZN
e ITAE-Regulatério, resultando em 12,12% de soleeagdo. Entdo, comparado aos
métodos ZN e ITAE-Regulatério, 0 comportamento dotiwlador para a sintonia do método
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CC mostrou uma maior estabilidade quando realiaagi@danca neet-pointe o distlrbio na

carga.
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Figura 5.1 — Resposta do controlador para uma ngadaoset-pointda temperatura de topo e
frente a um disturbio na poténcia fixa (carga) ¢ variavel controlada &R), -

variavel manipulada), projetado com os métodosrdersa: a)
Ziegler&Nichols; b) Cohen-Coon; c¢) IMC; d) ITAE-Regtorio. A temperatura
ambiente se manteve em torno de 25°C

O controlador projetado apresentou as melhoresesp frente & mudanga set-
point e ao disturbio na carga quando utilizados os petré&s de sintonia obtidos pelo método
IMC. Essa resposta pode ser visualizada na Figura & mostrando um comportamento
suave do controlador apos as duas perturbacdézsadkss. A sintonia do método IMC foi a
gue gerou uma resposta do controlador com menoe-sbvacao entre os métodos testados,

3,5%, além de um baixo tempo de assentamento.
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A andlise grafica dos resultados apresentados mmrai5.1 indica que o
comportamento mais satisfatorio para o projetoatdrolador PID foi obtido com a sintonia
do método IMC. Porém, as conclusdes baseadas wnalizég;do grafica dos resultados da
simulacdo ndo sao suficientes para uma analisedfiecomportamento do controlador e
afirmar qual a melhor sintonia do controle PID eoesido. Para uma melhor avaliacéo é
necessario o calculo de indices de desempenhausteabdo controlador para cada sintonia, o
que serd abordado na proxima secdo desse capgWalddpéndice D sdo mostrados 0s
resultados da simulagéo da Figura 5.1 em tamanhar para uma melhor visualizacdo do

comportamento do controlador para a sintonia da oa&todo testado.

5.5 Qualidade do controlador

O controlador projetado, quando em funcionamentwedgerar respostas dentro de
valores desejados para alguns indices de qualidddens indicadores classicos foram
utilizados para avaliar a resposta produzida pelatrolador proposto para a coluna de
destilacdo hibrida. Esses indicadores se divident@es classes: critérios de desempenho e

critérios de robustez.

5.5.1 Critérios de Desempenho

Um bom projeto de controle deve combinar boas teniaticas de robustez com bom
desempenho. O desempenho pode ser determinadotia daarvisualizacdo grafica dos
resultados gerados por simulacdes de disturbicsc#sms, como a mudanca det-pointe
perturbacdes de carga. No entanto, a visualizagiwg e a comparacédo de simulacdes séo
muito subjetivas, o que torna necessario a defnid@ indices capazes de monitorar o
desempenho do sistema de controle facilmente. @&ics de desempenho baseados na
integral do erro sdo bastante simples e versateis, consideram todo o comportamento
dindmico do processo e ndo caracteristicas isoladas

No presente estudo utilizamos trés critérios demesnho baseados na integral do

erro; integral do erro absoluto (IAE), integral doo quadratico (ISE) e integral do erro
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absoluto ponderado no tempo (ITAE); para avali@esempenho do controlador para cada
método de sintonia testado.

A integral do erro absoluto (IAE), dada pela Equa&d4, é a integral do valor
absoluto do sinal de erro no tempo. E equivalesienga das areas acima e abaixo do valor de
referéncia (MARLIN, 1995).

IAE = T\e(t)| dt (5.4)

A integral do erro quadréatico (ISE) é a integralgg@adrado do sinal de erro no tempo,
dada pela Equacdo 5.5. Esse indicador penaliza waises maiores do sinal de erro
(MARLIN, 1995).

ISE:T[ €] d (5.5)

A integral do erro absoluto ponderado no tempo HEJ,Alefinido pela Equacéo 5.4, é
a integral do tempo multiplicado pelo valor absoldb sinal de erro no tempo e penaliza

erros que se mantém no tempo (MARLIN, 1995).

00

ITAE = j tCfie( ] ot (5.6)

0

Existem outros indicadores de desempenho que poslemutilizados para a
determinacdo do desempenho do controlador. Neabaltlio, os trés indices dados pelas
Equacbes 5.4, 5.5 e 5.6 séo utilizados para avali@esempenho do controlador PID
projetado para o processo de destilacdo a serotahir.

5.5.2 Critérios de Robustez

Durante o projeto de um controlador as néo linealed dos processos industriais e

dindmicas réapidas sado normalmente desconsiderd&ttses fatores fazem com que os
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modelos lineares invariantes do tempo sejam unaxepacao da realidade, que é suficiente
para o projeto do controlador, se certa margenegeranca seja garantida durante o projeto.

Algumas medidas dessa margem de seguranca saogenmae ganho (MG), a
reserva de fase (RF) e a maxima sensibilidadg. (&sses indices sdo determinados através
do diagrama de Nyquist, como mostrado na FiguraBm2 sistema sera estavel em malha
fechada se no gréafico de Nyquist para o sistematr@ador+processo) nao circular o ponto
critico (-1,0). Os critérios de Nyquist indicam gtaum sistema em malha fechada sera
estavel ou ndo, mas néo indica quéo perto da ilidtate o sistema esta. E possivel analisar
parte do diagrama de Nyquist para determinar otquarsistema (controlador + processo)
suportaria uma variagdo no ganho estatico, antesallaa ser instabilizada. Essa medida é
conhecida como margem de ganho (MG) (STEFANI, 19@Yem como valor limite
recomendado por Trierweiller & Posser (2002) de MG7.

O diagrama de Nyquist nos da também a mudancanéxsssaria para levar o sistema
ao limite de estabilidade. Esse fator é chamad@skrva de fase (RF) (STEFANI, 1999). O
valor limite recomendado é de RF>30° (BOLTON, 1995)

A maxima sensibilidade (M € equivalente ao inverso da menor distancia daaalo
sistema no diagrama de Nyquist ao ponto criticdd-Yalor limite recomendado édw 2,2
(ASTROM & HAGGLUND, 1995).

Valores abaixo de 30° para a reserva de fase pat@/a margem de ganho indicam
projetos sensiveis a incertezas e, portanto, séimadhos de ndo robustos. A reserva de fase e
a margem de ganho séo consideradas boas medidabu$tez do projeto, porém nao sao
suficientes para uma analise completa. Reservasded margem de ganho dentro das faixas
recomendadas ndo garantem que o diagrama de Nggussstema ndo passe muito perto do
ponto -1, que indica elevada tendéncia a instaubd Assim, a medida de robustez mais
conclusiva é a Mque devera estar entre 1,3 e 2 (ASTROM & HAGGLUNB95). Valores
de Ms mais préximos de 1,3 é recomendado para projetds rabustos, enquanto valores
mais préoximos de 2 sao recomendado para projetoswaior desempenho.
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Figura 5.2 — Diagrama de Nyquist ilustrando a aeieaicdo dos critérios de robustez MS, RF
e MG

5.6  Analise do desempenho do controlador

Os critérios de desempenho e robustez sao ressiitidsimulacdo de cada método de
sintonia para o controle PID proposto. Os resultagara os indices de desempenho do
controlador proposto estéo listados na Tabela p&r& os indices de robustez estdo listados
na Tabela 5.4.

Os indices de desempenho baseados na integralrala@@&rem ter o menor valor
possivel para garantir o bom funcionamento do otador. Na Tabela 5.3 pode ser verificado
que o controlador sintonizado pelo método CC é @ apresenta os maiores valores para
esses critérios, sendo o0 que apresentou o piomgesto entre os métodos testados.

Os indices de robustez devem ficar dentro dos dandefinidos na Secdo 5.5.2.
Analisando os resultados mostrados na Tabela 6d&npos observar que a margem de ganho
(MG), obtida para o controlador sintonizado comm@todos ZN e ITAE, apresentou valores
inferiores a 1,7, indicando uma ndo estabilidadecdotrolador frente as perturbagbes e
confirmando, junto com o resultado visualizado ngufa 5.1, que esses dois métodos

apresentaram respostas muito bruscas e conseqeetgenmma sobre-elevacao muito alta.
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Tabela 5.3 — indices de desempenho do controld@opi@posto para cada método de

sintonia
Método de Sintonia  IAE ISE ITAE
ZN 2,6013 1,5960 75,9149
CC 7,2026 3,9125 282,5708
IMC 2,8677 1,7130 156,4529
ITAE 2,6426 1,7925 75,5147

A reserva de fase (RF) deve ter valores superiar80° para que o0 sistema seja
robusto e ndo seja tdo sensivel a incertezas. &anatonia dos métodos avaliados, todos
apresentaram valores acima de 30° para a reserfasde sendo que o método ITAE
apresentou um valor muito proximo de 30°, ficandbo limite da estabilidade. Assim, a
sintonia proposta pelo método ITAE obteve resubafiima dos limites ou muito proximos
destes para dois indices de robustez, MG e RFartddma sintonia obtida por esse método

nao adequada para o controlador proposto.

Tabela 5.4 — indices de robustez do controladorg?tiposto para cada método de sintonia

Método de Sintonia MG RF Ms
ZN 1,3785 45,3083° 3,2354
cC 19,5235 57,4258° 1,2983
IMC 2,9308 76,0310° 1,4897
ITAE 1,5104 34,5603° 2,8819

A maxima sensibilidade (M deve ter valores entre 1,3 e 2, sendo que valoes
proximos de 1,3 representam um maior desempenhteeg proximos a 2 representam uma
maior robustez. A Mpara o controlador sintonizado pelo método CCirffarior a 1,3 e para
a sintonia dos métodos ZN e ITAE apresentou valpesor a 2. A resposta do controlador
para a sintonia dos métodos CC, ZN e ITAE apresentalores de M fora dos limites

indicados, além de apresentarem outros indicesliestez e desempenho fora dos padrées

desejados.
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O controlador sintonizado com método IMC apreseritmios os valores para 0s
indices de robustez dentro dos limites desejadés, de apresentar valores satisfatorios para
os indices de desempenho. A margem de ganho alaotidassa sintonia apresentou um valor
significativamente superior a 1,7, assim como aresarva de fase que foi superior a 30°. A
maxima sensibilidade obtida para o controladorosizedo com o IMC foi de 1,48, ou seja,
entre os valores de 1,3 e 2 garantindo uma boaiag&o entre desempenho e robustez.

O controlador PID projetado para a coluna de @egstd hibrida apresentou os
melhores resultados quando sintonizado com os gar@sndeterminados pelo método IMC.
Essa sintonia apresentou valores dos indices diel@e que garantem o comprometimento e
balanceamento entre desempenho e robustez. Assipgrametros de sintonia obtidos com
esse método foram utilizados para a validacao dtvaador PID no processo de destilacéo, e

os resultados da validacao serdo discutidos namoogapitulo (Capitulo 6).
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6. VALIDACAO DO CONTROLADOR PID

Os parametros de sintonia do controlador PID proppara a coluna de destilagao
hibrida foram obtidos no Capitulo 5 através da Egéo de quatro métodos de sintonia.
Conforme discutido nesse capitulo, 0 método deomiatque apresentou os indices de
gualidade mais adequados foi o IMC.

Para garantir que esses parametros de sintoniepfiame na pratica, apresentando um
comportamento satisfatorio, € necessario validse esntrolador no processo em questao. A
simulacdo do controlador realizada utilizou o modédentificado do processo mostrado no
Capitulo 4. Por isso, foram realizados experimemas validar a representatividade do
modelo obtido e o comportamento do controlador rozgsso de destilagdo. Na validagao
foram utilizados os parametros de sintonia do Rifidos por simulagdo com o método IMC
e estes parametros foram implementados no PIDaalglieo CLP instalado no processo. Na
Figura 6.1 é mostrado o diagrama de blocos datesdrde controle instalada no processo.

No Capitulo 3, o aquecimento do equipamento delagib estd descrito, sendo esse
divido entre dois dispositivos: uma manta de aquento ligada a uma placa de controle de
poténcia e uma resisténcia blindada ligada a urstatmn A manta € a parte controlada do
aguecimento, ou seja, € ela que, através da pacamtrole de poténcia, recebe o sinal do
controlador. A resisténcia blindada é a parte quenalmente é mantida fixa no aquecimento

e nao € manipulada.
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Figura 6.1 — Diagrama de blocos da estrutura deaernmplementada no processo de
destilacao

Nos testes experimentais, realizados para a vakddg controlador, inicialmente o
controlador PID foi sintonizado com os parametralgwdados por simulacdo mostrados na
Tabela 6.1, e 0 processo foi mantido em regime @eemie com o controlador em malha
fechada. Ap6s um determinado tempo, foi feita uregupbacdo na resisténcia blindada
através do reostato. Assim, o controlador foi fdoga compensar a poténcia de aguecimento
retirada na resisténcia. Essa compensacéo é deakteaves do envio do sinal do controlador
para a placa de controle de poténcia, fazendo ammagpoténcia da manta de aquecimento
aumente, levando a temperatura de topsetgpoinf assim como a concentracao de etanol no

destilado.

Tabela 6.1 — Parametros de sintonia do controlpdpetado com o método IMC utilizados
na validacao no processo de destilacao

Ke [ Ip

IMC  0,8949 5,0613 0,4812

O softwaredo controlador foi inicialmente configurado parabalhar com valores de
set-pointinteiros, ndo sendo possivel definir o valor dglZ como referéncia. Aléem disso, o0
controlador estava programado para somar o sinahitta do controlador ao valor fixo de
240 W de poténcia da manta (valor de operacéo gsma variavel, definido do Capitulo 3)

quando o valor da temperatura de topo fosse imfe@mset-point. Quando o valor de
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temperatura de topo fosse superiorsatpoint esse valor era subtraido do sinal de saida do
controlador. Nessas condigdes, foi realizado ummeiro teste de validagao, definindo como
set-pointde temperatura o valor inteiro de 77°C. O contraiddi mantido em malha fechada
desde quando o processo entrou em regime e a Eotenesisténcia blindada foi mantida no
maximo (300 W). Depois de 40 minutos, com o coattof em malha fechada e o processo
em regime, foi feita uma perturbacao na poténcieedsténcia blindada, passando de 300 W
para aproximadamente 113 W. O resultado da resplostaontrolador e da temperatura de
topo frente a perturbacéao realizada no aquecinmde ser visualizado na Figura 6.2.

Na Figura 6.2 podemos visualizar que a tempergbuaéicamente € mantida em
77,4°C (350,55K), isso ocorre devido ao azeotrapmédo no topo da coluna de destilagéao.
No entanto, observando a parte final do gréaficoigdiea a resposta do controlador, é visivel
que o controle se torna oscilatério. Observandespasta da temperatura nesse mesmo
trecho, pode-se notar que o valor da temperatdsa s pouco em relacdo a temperatura
mantida até pouco antes do controlador comecacimodDevido acset-pointestar definido
em um valor abaixo da temperatura do que podemnsid@rar o azeo6tropo, a variavel
controlada assim como a variavel manipulada apresenm comportamento oscilatério. Esse
comportamento € devido a impossibilidade fisicantenter a temperatura nget-point
definido, que estd abaixo dos 77,4°C (350,55K) @ueonsiderada a temperatura do
azeotropo. Além da definicdo equivocada desse \gi@et-pointo algoritmo de controle
(adicdo e subtracdo do sinal de saida do controlddovalor fixo da poténcia) tambéem

auxiliou no comportamento oscilatorio do controlado
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Figura 6.2 — Performance do controlador PID nadegfio considerandoset-pointde
temperatura do produto de topo em 77°C (350,18 temperatura do produto
de topo (variavel controlada); b) resposta do obadior para a poténcia da
manta de aquecimento (variavel manipulada); cupesttdo na poténcia fixa da
resisténcia blindada (disturbio)

Avaliando esses resultados e os resultados de tmltestes realizados ao longo do
desenvolvimento do trabalho, pode ser afirmadorgiese deseja operar com temperaturas
de topo inferiores a 77,4°C, para garantir a pradwie etanol com concentracdo proxima a
do azedtropo. Ou seja, ndo se deseja trabalharpotémcias de aquecimento inferiores a
poténcia definida como poténcia total de opera&d0 (), evitando que a vazao de vapor
seja muito baixa e ndo tenhamos produto de toganAlisso, ndo se deseja que a poténcia de
aguecimento seja tdo alta a ponto de causar aagéodia coluna de destilacdo, causada por
uma vazéo de vapor muito alta. Diante dessas g para o bom funcionamento do
processo de destilacdo, foram feitas modificac@gsrogramacao deoftwaredo controlador
para que se possa definir wet-pointcom precisdo maior. Foi excluido, também, o bipee
subtrai o sinal do controlador quando a temperaleréopo for superior a 77,4°C, pois isso

geralmente ocorre quando ha inundacédo no inteai@otlina, o que nao é desejado.
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Apos as modificacdes no algoritmo de controle fasgivel definir cset-pointcomo
77,4°C (350,55K), valor determinado pela obteng@ionddelo de inferéncia da concentracao.
Um novo teste de validacéo foi realizado para gake de referéncia, utilizando os mesmo
parametros de sintonia (obtidos com o método IMC).

A mesma metodologia do teste anterior foi utilizanentendo o controlador em
malha fechada com a coluna operando em regimeariast com a poténcia da resisténcia
blindada no maximo (300 W) e ap6s 40 minutos faiiduida a poténcia da resisténcia pra
150 W e observado o comportamento do controladta e2mperatura de topo. A Figura 6.3
mostra o resultado para essa segunda validac&traildo o comportamento da temperatura
de topo, a resposta do controlador e a perturbfagama poténcia fixa.

Os resultados para o novo teste de validacdo modjee a acdo de controle foi
estavel e ndo oscilatoria, indicando que esse iatgorde controle para o processo de
destilacao funciona de forma mais satisfatoria@ude primeiro teste. A temperatura de topo,
apos a perturbacdo na poténcia da resisténciaalincai e apdés um determinado tempo volta
ao valor doset-pointde 77,4°C e acao de controle é, praticamentehikssala em um novo
valor, de forma a compensar a poténcia retiradaedsténcia aumentando a poténcia da
manta.

Durante esse teste de validagdo, foram coletadastaas de destilado para conferir a
concentracdo do mesmo, com o0 objetivo de verifsmra concentragdo, assim como a
temperatura, se manteve no valor desejado. Na &igur € mostrado um grafico com as
concentracdes medidas de cada amostra coletada.sBo@bservado que a concentracdo de
etanol no destilado se manteve praticamente cdasthmante todo o teste, mesmo apos a
perturbacdo na resisténcia. No entanto, € visivel gyéoximo do tempo de 3000 segundos,
tempo onde a temperatura cai e 0 controlador corakga, a concentracdo é a mais baixa
entre todas as amostras medidas, ou seja, apreserdaleve queda. A diminuicdo da
concentracdo do destilado ndo é muito significatipais as amostras de destilado s&o
coletadas ap6s um reservatorio que separa o pradutefluxo, sendo a concentracdo uma
meédia da concentracdo durante um determinado tefm@o, visualizando o grafico da
Figura 6.4, podemos confirmar que a concentracdunagtida no valor desejado, valor

méaximo de concentracdo atingida no processo déad@st em questao.
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Figura 6.3 — Performance do controlador PID nalagho considerandoset-pointde
temperatura do produto de topo em 77,4°C; a) teatyner do produto de topo (variavel
controlada); b) resposta do controlador para anp@é&la manta de aguecimento (variavel

manipulada); c) perturbacdo na poténcia fixa digtérecia blindada (disturbio)

O controlador projetado para o processo de deftilapresentou resultados para a
validacdo que afirmam a boa representatividade ddeto identificado do processo e a
coeréncia dos parametros de sintonia obtidos parlagdo como método IMC. O objetivo do
controlador PID projetado foi concluido, ou sejacancentracdo de etanol no produto
destilado e a temperatura do produto de topo farantrolador de forma, indireta e direta,

respectivamente, através da manipulacéo do aquettme refervedor.
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7. CONCLUSAO

A primeira etapa do desenvolvimento da estruturaaderole foi a obtencdo de um
modelo de inferéncia. Para a determinacdo desseelmaddram utilizadas relacbes
termodindmicas em conjunto com dados coletados rooegso. O modelo de inferéncia
desenvolvido se mostrou capaz de determinar a ntacéo do produto destilado através de
medidas de temperatura do produto de topo da colignaestilagdo. Esse modelo foi
implementado como um analisador virtual, poss#ilito o0 monitoramentonline e em
tempo real da concentracdo de etanol no produtdadies sem a necessidade de analisadores
de concentragdo de alto custo. Além disso, o matkelioferéncia possibilitou a definicdo de
um set-pointde temperatura que garanta a producdo de etan@ oncentracdo maxima
obtida no equipamento de destilacdo em gquestaamAesmodelo de inferéncia foi utilizado
para o controle indireto da concentracédo de etampiroduto destilado.

Para o projeto de controle foi necessario constmirmodelo empirico do processo,
capaz de representar a relacdo existente entrarés/eis controlada e manipulada. Esse
modelo foi obtido com dados de temperatura do poodie topo (variavel controlada
diretamente) e da poténcia de aquecimento no exferv(variavel manipulada) quando
realizada uma perturbacdo degrau na poténcia. thaida a técnica de identificagcdo com
modelos paramétricos na obtencdo do modelo empBewlo que, entre todos os modelos
discretos testados, o resultado mais satisfat@ioehcontrado com os modelos OE e
ARMAX, ambos com polindbmios de segunda ordem e temprto igual a um. Esses dois
modelos discretos foram convertidos em modelosimoos$, ou seja, foram encontradas as

funcdes de transferéncia do processo para cadassesimodelos. O modelo OE e o modelo
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ARMAX resultaram em uma mesma funcao de transf@éoonfirmando uma equivaléncia
entre os dois na representacdo do processo dac@sti

O projeto do controlador PID foi realizado atrad@ssimulacdo do controlador para
avaliar o seu comportamento. Para isso, foi reddizana perturbacdo do tipo degrau unitario
no set-point de temperatura e analisada a acdao do controlddar.simulacdo foram
comparados quatro métodos de sintonia para codtnaa PID: Ziegler & Nichols, Cohen &
Coon, IMC e ITAE-Regulatorio. A funcao de transfesi@ encontrada com os dados do
processo foi utilizada para representa-lo na sigduajuntamente com a equacéao PID padrao
da ISA, definida como algoritmo no projeto do colador. A simulacdo mostrou que as
sintonias obtidas com todos os métodos geraranrespasta estavel do controlador frente as
perturbacdes degrau unitario Bet-pointe a um distdrbio na carga. Esse comportamento
indica a eficiéncia do controlador proposto, afineth@ a sua capacidade de manter a
temperatura do produto de topo met-point através da manipulacdo da poténcia de
aguecimento fornecida ao refervedor.

A visualizagdo grafica do comportamento do conttotana simulacdo, apesar de
indicar a estabilidade com a sintonia todos os du&ccomparados, ndo € suficiente para
determinar qual a sintonia mais adequada paracegso de destilacdo. A determinacao dos
indices de qualidade é de fundamental importareieomparagdo entre as sintonias de cada
método. Assim, uma analise minuciosa foi realizattavés da avaliagdo dos critérios de
desempenho e robustez obtidos para cada métodiatoleia.

O controlador sintonizado pelo método CC apresendsu piores indices de
desempenho, além de uma méaxima sensibilidade onfaril,3, os seja, fora da faixa que
garante a estabilidade do sistema (controladoressm) em malha fechada. Os métodos ZN
e ITAE-Regulatério também apresentaram valores @eima sensibilidade fora da faixa de
estabilidade. Além disso, o método ITAE-Regulatéajresentou valores de margem de
ganho abaixo do limite recomendado (1,7), e resgeviase muito préxima ao valor minimo
(30°). Esses valores indicam que o controladorepaidp com a sintonia do método ITAE-
Regulatorio pode ser sensivel a incertezas, oy s@&@mrobusto. O controlador sintonizado
pelo método IMC foi o Unico que apresentou valgas maxima sensibilidade na faixa de
estabilidade, além de apresentar valores de madgemanho e reserva de fase bastante
superior aos minimos indicados.

Devido aos indices de desempenho e robustez apadssnpelo controlador

projetado, quando utilizado a sintonia do métodoCJMos parametros de sintonia
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determinados por esse meétodo foram utilizados thidagdio do controlador proposto. Na
validagéo foi, inicialmente, sintonizado o contduwa PID instalado no processo com 0s
parametros de sintonia obtido com o método IMC. Umedurbacdo do tipo degrau foi
realizada na parte fixa do aquecimento (resistébtirdada) diminuindo a poténcia de
aquecimento deste dispositivo. O controlador fuide, forcado a atuar de forma a compensar
o calor retirado da resisténcia, aumentando o &nalado a placa de controle de poténcia
ligada & manta de aquecimento. Conforme apresenta@apitulo 6, o controlador atuou de
forma a controlar a temperatura de topo da colendestilacéo diretamente e a concentracao
de etanol no produto destilado manipulando a p@éda manta de aquecimento. Esses
resultados confirmam a eficacia do controlador giemjo, garantindo o funcionamento do
controle no equipamento de destilagdo hibrida. di@dhecessario ressaltar a importancia do
bom ajuste dcsoftwarede controle, sendo imprescindivel para o bom ftmainento do
controlador projetado que a precisdcsdtpointde temperatura e o algoritmo de controle.

O objetivo principal de controlar a temperaturatolego da coluna de destilagédo de
forma direta e a concentracdo do produto destitdimrma indireta, manipulando a poténcia
da manta de aquecimento foi alcancado. O modeiofel€ncia foi determinante na definicao
do set-pointde temperatura, além de possibilitar 0 monitoramentinee em tempo real da
concentracdo atraveés da sua implementacdo no pocespensando a aquisicdo de um
analisador de concentracdo com alto custo de investo e com tempo morto de medigcao

elevado.

7.1  Sugestao de Trabalhos Futuros

Como discutido no Capitulo 4, o controlador prajetae limitou as condicbes do
processo e a instrumentacdo disponivel. Assim, estraitura multivariavel para o processo
em gquestdo, que utilize como variaveis manipuladlsn da poténcia de aquecimento, a
razao de refluxo para controlar a concentracdorddyo de topo e também a concentracéo
do produto de fundo é uma possibilidade de cont@oiao presente trabalho.

Outra possibilidade de continuacdo e aprimoramefdopresente trabalho € o
desenvolvimento de um modelo fenomenoldgico dogase de destilacdo e a sua validacao,
trabalho que ja estd sendo desenvolvido. A impléagéo em um microcontrolador do

modelo de inferéncia da concentracdo de etanorodufo destilado ou para qualquer ponto
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do equipamento de destilacdo, também é uma propastassora que esta em fase inicial de
desenvolvimento.

O equipamento de destilacdo ndo tem um isolamenrtoido eficiente, como ja
comentado do desenvolvimento do presente traballjoge interfere de maneira significativa
no comportamento do processo. Um trabalho que pedeealizado é a contabilizacdo da
perda de calor ocasionada por essa falta de isntam@s testes realizados para o projeto do
controlador ndo possibilitaram tempo habil paraealizacdo desse célculo. O tempo de
duracdo do teste ndo implicou em variacOes sigiifias na temperatura ambiente durante
um mesmo teste, somente comparando testes reaiezatdias com temperaturas ambientes
muito baixas com testes realizados em temperatoras amenas. Essa diferenca de
temperatura ambiente implicou na determinagéo d#efos do processo para duas condi¢oes
diferente de temperaturas, sendo importante nonapsimento da estrutura de controle a

contabilizacao da interferéncia da temperatura ant®ino processo.



85

REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

ABDUL-WAHAB, S. A.; BAKHEIT, C. S.; AL-ALAWI, S. M. Principal component and
multiple regression analysis in modeling of groundevel ozone and factors
affecting its concentration. Environmental Modeling & Software, 20, p. 1263-1271
2005.

ANFAVEA - Publicacdo mensal da Associacdo Nacional dos Falaites de Veiculo
Automotores. Setembro de 2012.

ANP - AGENC[A NACIONAL DO PETROLEO, GAS NATURAL E
BIOCOMBUSTIVEIS. Resolucdo ANP n° 7, de 09 de feuw® de 2011. Disponivel
em http://www.anp.gov.br. Acessado em: Junho d2201

ALMEIDA, E.F.; BOMTEMPO, J.V.; DE SOUZA E SILVA, ®A. The performance of
Brazilian biofuels: an economic, environmental andsocial analysis Published in
Biofuels —Linking Support to Performance by the @QE#IOF, p. 151-188, 2008.

ALZATE, C.A.C.; TORO, 0.J.SEnergy consumption analysis of integrated flowsheets
for production of fuel ethanol from lignocellulosic biomass. Energy, 31, p. 2447-
2459, 2006.

ASTROM, K. J., HAGGLUND, T.PID Control. In: LEVINE, W. S. The Control
Handbook. Vol. 1, Jaico Publishing House. 1999.

ASTROM, K. J., HAGGLUND, T.PID Controllers: Theory, Design, and Tuning
Instrument Society of America. 1995.

ASTROM, K. J., HAGGLUND, T. The future of PID cootr Control Engineering Practice,
9, p. 1163-1175, 2001.

BAI, F.W.; ANDERSON, W.A.; MOO-YOUNG, M.Ethanol fermentation technologies
from sugar and starch feedstocksBiotechnology Advances, 26, p. 89-105, 2008.

BALAT, M.; BALAT, H. Recent trends in global production and utilization of bio-
ethanol fuel. Applied Energy, 86, p. 2273-2282, 20009.



86

BARATTI, R.; BERTUCCO, A.; DA ROLD, ADevelopment of a composition estimator
for binary distillation columns application to a pilot plant. Chemical Engineering
Science, Vol. 50, n°10, p. 1541-1550, 1995.

BARATTI, R. et al. A composition estimator for multicomponent distillation columns —
development and experimental test on ternary mixtues Chemical Engineering
Science, Vol. 53, n°20, p. 3601-3612, 1998.

BARCELO-RICO, F.;et al. Modeling and control of a continuous distillation bwer
through fuzzy techniques.Chemical Engineering Research and Design, 890p- 1
115, 2011.

BEQUETTE, B. W.Process Dynamics — Modeling, Analysis and Simulatio Prentice Hall
PTR. 1998.

BIOSEV - A Louis Dreyfus Commodities Company. 201Risponivel em:
http://www.mzweb.com.br/biosev/web/conteudo pt.aipfha=0&conta=28&tipo=30
884# Acessado em: Outubro de 2012.

BISWAS, P.P.; RAY, S.; SAMANTA, A.NNonlinear control of high purity distillation
column under input saturation and parametric uncertainty. Journal of Process
Control, 19, p. 75-84, 20009.

BOLTON, W.Engenharia de Controle Makron Books do Brasil. Sdo Paulo, 1995.

BOX, G. E. O. & JENKINS, G. MTimes series analysis, forecasting and controEd.
Holden Day, San Francisco, 1970.

BRAY, S. C.; FERREIRA, E. R.; RUAS, D. G. @s politicas da agroindustria canavieira
e o proalcool no Brasil Marilia: Unesp-Marilia-Publicacdes; 2000.

BUKLEY, P. S; LUYBEN, W. L.; SHUNTA, J. PDesign of distillation column control
systemslInstrument Society of America, 1985.

CAMPOS, M. C. M. M.; TEIXEIRA, H. C. G.Controles Tipicos de equipamentos e
processos industriaisEditora Blucher. 396 p., 2010.



87

CLAASSEN, P.A.M; et al. Utilization of biomass for the supply of energy caiers.
Applied Microbiology and Biotechnology, 52, p. 74585, 1999.

CNI — Confederacédo Nacional da IndusthadUstria Sucroenergética: Bioetanol - o futuro
renovavel.Brasilia,2012.

COHEN, G. H.; COON, G. ATheoretical Consideration of Retarded Control Trans.
A.S.M.E., 76, p. 827-834, 1953.

CONZ, V. Desenvolvimento de analisadores virtuais aplicados colunas de destilacéo
industriais. Dissertacdo de mestrado — PPGEQ/UFRGS. Porto&12g05.

CORDONA, C. A; SANCHEZ, JFuel ethanol production: process design trends and
integration opportunities. Review. Bioresource Technology, 98, p. 2415-8D72

COSTA, G.Etanol de arroz cria alternativa de biocombustivele pode melhorar preco
para produtores no RS 2012. Reportagem publicada pela EBC — EmpressilBla
Comunicagdo. Disponivel em: http://agenciabrasil.ebc.com.br/noticia/2012-03-
11/etanol-de-arroz-cria-alternativa-de-biocombugterpode-melhorar-preco-para-
produtores-no-rsAcessado em: Outubro de 2012.

DATAGRO. Informativo Datagro. Sao Paulo, n. 11P, dezembro, 2011.

DERMIBAS:; A. Bio-ethanol from Cellulosic Materials: A RenewableMotor Fuel from
Biomass.Energy Sources, 27, p.327-337, 2005.

DESBOROUGH, L. D. AND MILLER, R. M.ncreasing Customer Value of Industrial
Control Performance Monitoring. Honeywell’s Experience. Proc. CPC VI, Tucson,
2001.

FAO — Food and Agriculture Organization of the WditNations.The state of food and
agriculture - Biofuels: prospects, risks and opportunities2008.

GIL, I.D.; GOMEZ, J.M.; RODRIGUEZ, GControl of an extractive distillation process to
dehydrate ethanol using glycerol as entrainerComputers and Chemical Engineering,
39, p. 129-142, 2012.



88

GOLDEMBERG, J.; NIGRO, F. E. B.; COELHO, S.Bioenergia no estado de Sao Paulo:
Situacdo atual, perspectivas, barreiras e propostasao Paulo: Imprensa Oficial do
Estado de Sao Paulo; 2008.

HEINIMO J. & JUNGINGER M.Production and trading of biomass for energy - an
overview of the global statusBiomass and Bioenergy, 33, p. 1310-1321, 2009.

HELLEM, S. M. Evalution of simple methods for tuning of PID-contollers. Technical
report, 4th year project. Department of ChemicajiBeering, Norwegian University of
Science and Technology, Trondheim. 2001.

HOFFMANN, R. Analise do desempenho de uma micro-destilaria anexzara a regiao
das encostas basaltica do Rio Grande do SuDissertacdo de Mestrado PPGEEMM,
Universidade Federal do Rio Grande do Sul, Poremid, 1985.

KISTER, H. Z.,Distillation Design. New York: Ed. McGraw-Hill, 1992. 710p.

LAMMERS, P.;et al. International bioenergy trade - A review of past deelopments in
the liquid biofuel market. Renewable and Sustainable Energy Reviews, 136%b6-
2676, 2011.

LASHINKY, A.; SCHWARTZ N.D. How to beat the high cost of gasoline2006.
Disponivel em:
http://money.cnn.com/magazines/fortune/fortune igetA006/02/06/8367959/index.ht
m Acessado em: Julho de 2012.

LICHT, F. O.World ethanol markets: the outlook to 2015.Tunbridge Wells, Agra Europe
Special report, UK; 2006.

LJUNG, L.System Identification — Theory for the User 2nd Ed. Prentice Hall PTR. 1999.

LJUNG, L. & GLAD, T.Modeling of Dynamics SystemPrentice Hall PTR. 1994.

LOPEZ, A. M.; MILLER, J. A.; SMITH, C. L.; MURRIL,P. W. Tuning controllers with
error-integral criteria . Instrumentation Technology, 14, p. 57-62, 1987.

LOPEZ, A. M.; MURRIL, P.; SMITH, C. L.Tuning Pl and PID Digital Controllers.
Instruments and Control Systems, 42, p. 89-95, 1969



89

MALGCA, J. & FREIRE, F.Renewability and life-cycle energy efficiency of lsethanol and
bio-ethyl tertiary butyl ether (bioETBE): assessingthe implications of allocation
Energy, 31, p. 3362-3380, 2006.

MACLEAN, H.L.; LAVE, L.B. Evaluating automobile fuel/propulsion system
technologies Progress in Energy and Combustion Science, 28;69, 2003.

MARLIN, T. E. Process Control.New York: McGraw-Hill, 1995.

MARTINEZ-FRIAS, J.; ACEVES, S. M., FLOWERS, D.Lmproving Ethanol Life Cycle
Energy Efficiency by Direct Utilization of Wet Ethanol in HCCI Engines.
Lawrence Livermore National Laboratory, 2007.

MAYER, F. D.; JAHN. S. L.; SERAFINI; S. TAvaliacdo da Viabilidade da Producéo de
Alcool a Partir de Cana-de-aglicar e Mandioca em Pegnas Unidades
Camponesas de Producdo: 1° Relatério ParciaProjeto n° 19979/UFSM. Santa
Maria, janeiro, 2008.

MAYER, F. D.; JAHN. S. L.; SERAFINI, S. T.; COLUSS®@. Avaliacao da Viabilidade
da Producdo de Alcool a Partir de Cana-de-aclicar &andioca em Pequenas
Unidades Camponesas de Producéo: 2° Relatorio Paati Projeto n° 19979/UFSM.
Santa Maria, dezembro, 2008.

MAYER, F. D. Desenvolvimento da tecnologia de destilagcdo apropda a producédo de
alcool combustivel em pequena escalaDissertacdo de Mestrado PPGEPTro,
Universidade Federal de Santa Maria, Santa Mabii).2

Ministério da Agricultura, Pecuéria e Abastecimefmducdo brasileira de etanal 2012.
Disponivel em: http://www.agricultura.gov.br/desenvolvimento-
sustentavel/agroenergia/estatis®aessado em: Outubro de 2012.

MUSSATO, S.l.;et al. Technological trends, global market, and challengesf bio-ethanol
production. Biotechnology Advances, 28, p. 817-830, 2010.

O'DWYER, A. Handbook of Pl and PID Controller Tuning Rules. London: World
Scientific, 2003.

OGATA, K. Modern Control Engineering. 32 Ed. Prentice Hall, Inc. 1997.



90

OGAWA, M.; et al. Quality inferential control of an industrial high d ensity polyethylene
process Journal of process control, 9, p. 51-59, 1999.

OSORIO, D.et al. Soft-sensor for on-line estimation concentrationiwine stills. Journal
of Food Engineering, 87, p. 571-577, 2008.

PERRY, R. HManual do Engenheiro Quimico 7th ed. Nova York: McGraw-Hill, 1999.

PRASAD, S.; SINGH, A.; JOSHI, H. &Ethanol as an alternative fuel from agricultural,
industrial and urban residues Review.Resources, Conservation and Recycling, 50, p.
1-39, 2007.

RAMANATHAN, S. P. et al. Optimization of continuous distillation columns usng
stochastic optimization approachesTrans ICheme, 79, Part A, p. 310-322, 2001.

RAGHAVAN, S. R. V; RADHAKRISHNAN, T. K.; SRINIVASAN K. Soft sensor based
composition estimation and controller desigs for an ideal reactive distiktion
column. ISA Transactions, 50, p. 61-70, 2011.

REN21 — Renewable Energy Policy Network for th& @dntury.Renewables 2012 — Global
Status Report 2012.

RFA- Renewable Fuels AssociatioWorld Fuel Ethanol Production. 2011. Disponivel em:
http://www.ethanolrfa.org/pages/statistiécessado em: Outubro de 2012.

RIBEIRO, M. A. Controle de processos- Teoria e aplicacdes72 Ed. Tek Treinamento e
Consultoria. 2001.

RIVERA, D. E., MORARI, M., SKOGESTAD, Sinternal Model Control. 4. PID
Controller Design. Ind. Eng. Chem. Process Des. Dev., 25, p. 252-P%36.

ROVIRA, A. A., MURRIL, P. W., SMITH, C. LTuning Controllers for setpoint changes
Instruments and Control Systems, 42, p. 67-69, 1969

SANDLER, S.l1.Biochemical, and Engineering Thermodynamics4th Edition. Wiley, New
York, 2006.



91

SAXENA, S.et al. Wet ethanol in HCCI engines with exhaust heat recary to improve
the energy balance of ethanol fuel$\pplied Energy, 98, p. 448-457, 2012.

SANCHEZ, O. J.; CORDONA, C. ATrends in biotechnological production of fuel
ethanol from different feedstocksBioresource Technology, 99, p. 5270-5295, 2008.

SEBORG, D. E, EDGAR, T. F., MELLICHAMP, D. AProcess Dynamics and Control
John Wiley &Sons, Inc. 2004.

SINGH, V.; GUPTA, I.; GUPTA, H. O.ANN based estimator for distillation — inferential
control. Chemical Engineering and Processing, 44, p. B85-2005.

SMITH, A.M. Prospects for increasing starch and sucrose yield$or bioethanol
production. Plant Journal, 54, p. 546-558, 2008.

SMITH, C. A.; CORRIPIO, A. BPrinciples and practice of automatic process contio
New York: John Wiley & Sons. 1985.

SMITH, J. M.; VAN NESS, H. C.; ABBOT, M. Mintroduction to chemical engineering
thermodynamics McGraw-Hill, 1996

SORDA, G.; BANSE, M.; KEMFERT, CAn overview of biofuels poilices across the
world. Energy Police, 38, p. 6977-6988, 2010.

STEFANI, T. R. (1999).In: The Control Handbook. (Ed: Willian S. Levine), Jaico
Publishing House.

TOLMASQUIM, M. Tolmasquim: producdo de etanol se normalizara em anos. 2012.
Disponivel em: http://economia.estadao.com.br/noticias/economiatgelmasquim-
producao-de-etanol-se-normalizara-em-2-anos,116368) Acessado em: Outubro de
2012.

TRIERWEILER, J. O. & POSSER, M. ID-Toolbox: Uma ferramenta para o ensino e
ajuste de controladores PIDs.Apostila, Departamento de Engenharia Quimica,
Universidade Federal do Rio Grande do Sul. Poregsd, 2002.

UNICA - Unido da Indastria de Cana-de-Acglcar. 201Risponivel em:
http://www.unicadata.com.bAcessado em: Outubro de 2012.




92

UNICA — Unido da Industria de Cana-de-Acudamoducdo e uso do etanol combustivel no
Brasil — Respostas as questdes mais frequent2607.

USDA — United States Department of Agriculture. 20International Agricultural Trade
Reports. Disponivel enfttp://www.fas.usda.gov/info/IATRAcessado em: Outubro de
2012.

VENKATESWARLU, CH., KUMBAR, B.J.Composition estimation of multicomponent
reactive batch distillation with optimal sensor coffiguration. Chemical Engineering
Science, 6, p. 5560-5574, 2006.

WALTER, A.; et al Perspectives on fuel ethanol consumption and traddBiomass and
Bioernergy, 32, p. 730-748, 2008.

WANG, S.;et al. Effect of sequential abrasion on starch composition dive cereals for
ethanol fermentation. Food Research International, 30 (8), p. 603-60971

WILKIE, A.C.; Riedesel, K.J.; Owens, J.Mstillage characterization and anaerobic
treatment of ethanol stillage from conventional andcellulosic feedstocksBiomass
and Bioenergy,19, p. 63-102, 2000.

ZHAN, X.; et al.Ethanol and lactic acid production as #fected by sorghum genotype and
location. Industrial Crops and Products, 18, p. 245-2553200

ZIEGLER, J. G. & NICHOLS, N. BOptimum setting for automatic controllers. Tran.
ASME p. 64, 759-768. 1942.



93
APENDICE A — Identificacdo de modelos Lineares

Os modelos paramétricos para sistemas linearesrmea fde funcéo de transferéncia

podem ser representados pela razao de dois pobs@aimo mostrado na Equacao A.1.

B({.6) _ky+hl+---+ B{™
A(Elea) aO+ elf+"'+ %fn

G(¢,0) = (A.1)

onde ¢ representa um operador linear qualgékre g representam os vetores de parametros

dos polinbmiosA e B, sendo que, para sistemas propmasm. O vetor @ é formado pela

concatenacéo dos vetor@se §,. A relacéo entre entrada e saida de um sisteradaébr:

y(t,6) = G(£,6)u(t) (A.2)

Para levar em conta os disturbios ndo medidosnalarente é feita a introducdo no

modelo de um termo adicional da seguinte forma:

e(f) = H(<, 0) W(1) (A.3)

ondee(t) é o distirbio no processovgt) € um sinal tipo ruido branco.

Adicionando esse termo na Equacao A.2 temos quedicdo da saida do modelo &

dada por:

y(t,6) = G(£,0)u(t) + H(S,.0)W(D) (A.4)

O operadoré pode ser considerado igual ao operador deslocamgnto qual

apresenta o efeitq" f (t) = f(t+kT), sendoT o intervalo de amostragem dos dados. A partir

dessa consideracdo a Equacdo A.4 fica da formagdacBo A.5, que é a forma geral de
representacéo de modelos lineares SISO no espdemge discreto:

y(t.6) = G(q,O)u()+ H(g&) W) (A.5)
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A forma mais comum e usada na identificacdo de foeddiscretos é a estrutura
ARX. Essa estrutura supbe que os dados de saidsistthma a ser identificados séo
corrompidos apenas por ruido branco. O ruido brahaom sinal que possui a mesma
magnitude para todas as frequéncias. A forma datest ARX € dada pela Equacédo A.6 ou
A.T:

y+ayt-I+--+3,(t-n3d= b t nk+---+ h 0t nk nbl)+ @ (A6)
ou
AQY()=BguUd+ v} (A7)
onde naé a ordem do polinbmia@ ; nb é a ordem do polinbmi® ; nk é o tempo morto do
sistema (no minimo 1) e q é o operador deslocampata tras. A estrutura ARX por
diagramas de blocos da Figura A.1. A estrutura Afpresenta como desvantagem a falta de

flexibilidade para modelar as propriedades do tedmalistlrbio, e por isso é atil quando o

sistema a ser modelado apresenta pouco disturtémex

v |
1

A
u(t) B % y

Figura A.1— Estrutura ARX

De forma a compensar a dificuldade que os distanbém medidos nos dados de saida
geram na identificacdo de modelos lineares, alguesasituras de modelos discretos criam

um modelo para o distlrbio cuja entrada é um sipalruido branco. Uma maneira simples
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de fazer isso é admitir que o distarbio ndo meéidona média mével ponderada de um sinal
tipo ruido branco. Essa estrutura é representadaHupiacdo A.8 e também pela Equacao
A.9:

yO+ayt-1)+---+a,Wt=n3g= bt nk+--+ b Gt nk nbl)+ Wt Ag
GW(t-1)+ G,W(t- ng (A8)

ou

A(Q y(t) = BUY+ Qg W} (A.9)
Devido ao termo de média movehoving averagdMA), C(g)w(t) a estrutura de
modelo dada pelas Equactes A.8 e A.9 € chamaddR8§AKX. Essa estrutura considera os
distarbios ndo medidos como sendo distlrbios ngacdo processo, 0 que em muitos casos é

0 que acontece em processos reais. O diagramacieshda Figura A.2 representa a estrutura
ARMAX.

w(t)

C
A
u(t) B g Y@

Figura A.2— Estrutura ARMAX

As estruturas ARX e ARMAX fazem parte de uma famnilie estruturas que séo
conhecidas comequation errore a principal caracteristica dessa familia é queodelo
principal e o modelo do disturbio estdo correlaatos pelo polinbmicA. Outra familia de
estrutura que modela esses dois termos de formependente é conhecida corootput

error, sendo que do ponto de vista fisico esse tipoalielagem é mais interessante.
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De forma semelhante a estrutura do ARX, o OE censique os dados de saida séo
corrompidos apenas por um sinal tipo ruido braAcdiferenca esta na passagem do ruido
branco por um filtro na estrutura ARX, o que ndondece na estrutura OE, onde o ruido
branco € somado diretamente na saida do process@rassao que representa a estrutura OE

€ dada pela equacédo A.10 ou A.11.

O+ fAt-D+---+ (At y= b tD)+--+ h Gt 9

(A.10)
y(t) =9+ w()
ou
B(a)
y(t) =——=u(t) + w(t) A.11
F() (A1)
A estrutura OE pode ser representada pelo diagdamalocos mostrado na Figura
A3.

w(t)
u(1) B z(t) ()

Figura A.3 — Estrutura OE

A modelagem do erro de predicdo € um avanco nadaraktrutura OE. Isso pode ser
feito através da introducdo de um termo do tipo ARMutorregressdo e meédia mével, para

modelar o erro de predicag(t) em funcdo de um sinal tipo ruido branaft) . Com isso,

chegamos a seguinte estrutura de modelos:

2Dy + A9

t) =
YO= £ "9 o

(A.12)
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As parametrizacdes de forma independente dos o®diel processo e do disturbio
tornam essa estrutura a mais natural do pontostie fisico. A estrutura foi sugerida por Box
e Jenkins (1970) e, por isso recebeu esse nomeprasentacdo em forma de diagrama de

blocos da estrutura BJ € mostrada na Figura A.4.

w(t)
_C
D
u(t) B % Y@
F

Figura A.4— Estrutura BJ

Estas estruturas de modelos discretos foram usadagresente trabalho na
identificacdo de um modelo de inferéncia da comagéfb de etanol no produto destilado e
também na identificacdo de um modelo do processs. ]Moximas secfes desse capitulo,

serdo abordadas essas duas etapas do trabalho.
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APENDICE B — Testes realizados para a modelagem

Diversos de testes foram realizados para chegamamodelo que represente o
processo de destilacdo em questdo no presentéhtvabeevido a uma série de dificuldades
com instrumentacdo e até mesmo com o0 sistema deciaggnto alguns testes foram
descartados e aqui vamos apresentar os testeampagantes na definicdo do modelo do
processo utilizado no projeto do controle. Uma plzsgo importante € que a manta de
aquecimento utilizada nos testes que terdo ostadssl expostos neste apéndice tem uma
poténcia de 600 W, e a mesma teve de ser subatipoiduma nova manta que tem poténcia
de 690 W. Essa substituicao foi realizada por gomaiata de 600 W foi queimada. A poténcia
ideal de operacéo, no entanto, continuou a mesntados os testes.

Os testes realizados em malha aberta para a ébteftg modelo do processo com
temperatura ambiente superior a 30°C apresentasgmlnsdcom a mesma dinamica que 0s
dados utilizados para a obtencéo do modelo fina panperatura ambiente de 25° mostrado
no Capitulo 4, como pode ser observado no graficbigura B.1. Esses dados foram obtidos
juntando os conjuntos de dados de todos os tessdzados com temperatura ambiente
proxima a 30°C. Os resultados mostrados no Capdtsio provenientes de testes realizados
com uma temperatura ambiente de 25°C.

Na Figura B.1- a sdo mostrados as perturbactazaeas na poténcia de aquecimento
e na Figura B.1- b é mostrado o comportamentordpdeatura diante essa perturbacéo. Pode
ser observado que a temperatura de topo ndo pdesofl, 75°C (349,9K) na maior parte do
tempo, e a concentracdo de amostras de destiléstadas estdo apresentadas na Figura B.2.

A queda de presséo no topo da coluna de destifa¢dmnda maior nesses testes,
sendo que a pressao do topo chegou a um valo®deafin. Essa queda de pressao fez com
que a temperatura de topo ideal para a producaétadel fosse de 76,75°C, nas condi¢cfes de

operagdo mencionadas no Capitulo 3 e com temperatubiente superior a 30°C.
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Figura B.2— Concentracéo de etanol em amostratadake durante os testes para a obtencéo
do modelo do processo
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APENDICE C - Identificacdo do modelo do processoimulacéo e validacéo
do controlador para temperatura ambiente superior a30°C

Nos capitulos 4, 5 e 6 foram apresentados o madielprocesso, a simulacdo do
controlador PID proposto e a validacdo do contaladespectivamente. Esses resultados
foram encontrados para uma temperatura ambientemm de 25°C durante a operagéo do
equipamento de destilacdo. Além dos resultadoseaptados nesses capitulos, o apéndice B
apresenta os resultados dos outros testes reaizadotemperatura ambiente acima de 30°C.

Como o equipamento de destilagdo envolvido ndoupass isolamento térmico
satisfatorio, a condicdo ambiente de temperatihaeimcia de forma significativa a operacao
do processo. Por isso, os dados apresentados molig@& foram selecionados para a
obtencdo de um modelo que represente as condigfesacmonais do processo para
temperatura ambiente acima de 30°C.

Para a obtencédo desse modelo foi utilizado os dapiesentados na Figura C.1 que
mostra a perturbacdo na poténcia e a resposta mpetatura de topo frente a essa
perturbacdo. Qet-pointde temperatura nesse caso ficou definido em 76,d8%ido a queda
de pressao no topo da coluna de destilagao ser dmgue a apresentada nos testes em que a
temperatura ambiente estava em torno de 25°C.
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Figura C.1 — Resposta da temperatura de topo (aahma aberta frente a uma perturbacgéo
na poténcia da manta de aquecimento (b). A temparambiente se manteve
em torno de 30°C
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Os dados da Figura C.1 foram, entdo, utlizadosa pdentificar um modelo
paramétrico que represente a dindmica do proce@sdoolbox de identificacdo do
MATLAB® foi a ferramenta utilizada e os dados deémzia foram fornecidos como entrada
do modelo e os dados de temperatura como saidaodelan O modelo discreto que melhor
se ajustou a esses foi um modelo Box-Jenkins (Bdndo utilizamos polinémios de ordem 2
e tempo morto igual a 1. Os polinbmios desse moesfo descritos na Tabela C.1 e o ajuste

foi de 56,86%. Na Figura C.2 é apresentado o grafec modelo Box-Jenkins ajustado aos
dados do processo.

Tabela C.1- Polinbmios do modelo BJ ajustado adesddo processo

Modelo Paramétrico Polinbmio

B(g) =2,427q" - 2,427
BJ (22221) C(g) =1+0,5733" + 0,28§*
D(q) =1-0,3984j™" - 0,106

F(g)=1-1,0" + 0,010%]°

345.9

M98
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Temperatura [K]
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=)
(=3

Modelo Box-Jenkins (BJ22211)
249.5 | | —— Dados de Temperatura
20 40 a1l &0 oo 120 140 160 180
Tempo [min]

Figura C.2 — Modelo discreto ajustado aos daddsrdperatura de topo do processo de
destilacao: BJ de ordem 2 com tempo morto igual a 1
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Transformando o modelo discreto BJ em um modeldimon chegamos a uma nova
funcdo de transferéncia do processo para uma tataperambiente superior a 30°C, dada

pela Equacéo C.1.

AY _ 1,124s+ 8,368&°

AU s +0,4585%- 6,85 €1
S 1 1
Ziegler-Nichols a) Cohen-Coon b)
15 - : : : : : 15 . . . . . . . . .
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Figura C.3 — Resposta do controlador para uma ngadamset-pointda temperatura de topo
e frente a um distarbio na poténcia fixa (cards) { variavel controlada &R, -
variavel manipulada), projetado com os métodosrdersa: a)
Ziegler&Nichols; b) Cohen-Coon; c¢) IMC; d) ITAE-Re@torio. A temperatura
ambiente se manteve em torno de 30°C
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O modelo foi utilizado para fazer uma nova simutaga sintonia do controlador,
obtendo novos parametros de sintonia com os mesrétgios e algoritmo PID utilizados no
Capitulo 5. Os resultados para cada método dengnastdo apresentados nos graficos da
Figura C.3 e possibilitam a visualizacéo graficaetgposta do controlador com a sintonia de

cada método. Nos graficos dessa figura as varialesvio AT e AR, sdo a variavel

controlada no processo (temperatura de topo) e réaveh manipulada (poténcia de
aguecimento), respectivamente. As respostas daotaddr PID as perturbacbes foram
estaveis para todos os métodos de sintonia testAdlr® disso, pode-se observar que as
respostas dos métodos ZN e CC foram mais lentaagjrespostas dos métodos IMC e ITAE.
Essa visualizacdo grafica ndo é suficiente paranidebs qual a sintonia que
apresentou o melhor resultado para o controle PiDcendicbes de temperatura ambiente
acima de 30°C. indices de desempenho e robustam foalculados para o controlador com
esse novo modelo do processo, assim como foramladés para o modelo obtido para
temperatura ambiente de 25°C. Os resultados dosetnde desempenho estéo listados na

Tabela C.2 e para os indices de robustez na T@b@la

Tabela C.2 — indices de desempenho do controla@op®posto para cada método de
sintonia (Temperatura ambiente 30°C)

Método de Sintonia IAE ISE ITAE
ZN 8,710 3,715 368,93
cC 5,264 2,295 206,61
IMC 2,279 1,428 81,337
ITAE 2,886 1,647 104,57

Os métodos IMC e ITAE apresentaram os menoresesfmra os critérios da integral
do erro, indicando melhor desempenho em relacéddNae CC e confirmando as respostas
mais rapidas.

Os critérios de robustez e desempenho para todogimglos apresentaram resultados
entre os limites definidos no Capitulo 5. A margdm ganho (MG) apresentou valores

maiores que 1,7 e a reserva de fase (RF) valoreseaague 30°, confirmando as respostas



104

estaveis visualizadas nos graficos na Figura C.3nakima sensibilidade (Y também

apresentou resultados dentre dos limites de 1,3 e 2

Tabela C.3 — Indices de robustez e desempenhooslgira o controlador PID projetado com
diferentes métodos de sintonia (Temperatura andamB0°C)

Método de Sintonia MG RF Ms
ZN 1,871 95,865° 1,699
CcC 1,863 97,081° 1,725
IMC 3,049 74,9176° 1,472
ITAE 1,945 80,873° 1,56

O método IMC foi 0 que apresentou menores valoaes @s critérios de desempenho,
além de ter respostas mais rapidas, que compensdimaica lenta do processo, maior
margem de ganho e aliar de forma satisfatéria deseho e robustez. Por isso, a sintonia
obtida com esse método foi a escolhida para quee fissta a validacdo do controlador PID a
temperatura ambiente de 30°C. Os parametros dengneéncontrados através da simulacéo

para o método IMC séo apresentados na Tabela C.4.

Tabela C.4 — Parametros de sintonia do controlBti®mobtidos com o método IMC
(Temperatura ambiente de 30°C)

Método de Sintonia K, T, T

IMC 0,146 0,722 0,152

Entéo, para validar o controlador, foram impleméasano PID instalado no processo
0s parametros de sintonia obtidos pela simulacamétodo IMC. Nessa validacao foi feita
uma perturbacdo na poténcia da resisténcia atderésn reostato, modificando a poténcia
total de 540 W para 510 W, fazendo o controladoaratle forma que a manta compense a
energia retirada. Como pode ser observado na FiGua que mostra o resultado da
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validacdo, a temperatura cai ap0s a perturbacéepeiside um tempo ela retorna ao SP,
mostrando a atuacdo do controladorsé&-pointde temperatura para essa validacédo foi de
76,75°C como ja comentado no inicio desse apéndice.

Na Figura C.5 sao apresentados os dados de cag@Emtdas amostras coletadas
durante o teste de validagdo. Nesse gréfico podeshesrvar que o comportamento da
concentracdo € o mesmo da temperatura. O atragoata da concentracdo em relacéo a
temperatura é devido ao produto acumulado na tg@aolda coluna, sendo a concentracéao da

amostra coletada uma média da concentracdo nunadtttéempo.
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Figura C.4 — Performance do controlador PID durargea validacao considerando o
set-pointde temperatura do produto de topo em 76,75°C (€emtyra ambiente 30°C); a)
temperatura do produto de topo (variavel contrgtda)gperturbacéo na poténcia fixa da

resisténcia blindada (distarbio)

O controlador para temperatura ambiente mais @éteyacima de 30°C) também foi
validado. De modo similar, esse controlador aptesencomportamento satisfatorio,
garantindo o controle da temperatura de topo dedodireta através da manipulacdo da
poténcia de aquecimento do refervedor e o contmulgeto da concentracdo de etanol no

produto de topo.
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APENDICE D — Resultados obtidos para a simulacdo ddesempenho dos
controladores PID projetados com diferentes métodode sintonia

Ziegler-Nichols
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Figura D.1 — Resposta do controlador para uma ngadaoset-pointda temperatura de topo
e frente a um distarbio na poténcia fixa (cards) { variavel controlada &R, -

variavel manipulada), projetado com o método dmsia de Ziegler&Nichols.
A temperatura ambiente se manteve em torno de 25°C
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Figura D.2 — Resposta do controlador para uma ngadaoset-pointda temperatura de topo
e frente a um distarbio na poténcia fixa (cargs) { variavel controlada &R, -

variavel manipulada), projetado com o método dmsia de Cohen-Coon. A
temperatura ambiente se manteve em torno de 25°C
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Figura D.3 — Resposta do controlador para uma ngadaoset-pointda temperatura de topo
e frente a um distarbio na poténcia fixa (cargs) { variavel controlada &R, -

variavel manipulada), projetado com o método dmsia IMC. A temperatura
ambiente se manteve em torno de 25°C
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Figura D.4 — Resposta do controlador para uma ngadaoset-pointda temperatura de topo
e frente a um distarbio na poténcia fixa (cards) { variavel controlada &R, -

varidvel manipulada), projetado com o método dmsia ITAE. A temperatura
ambiente se manteve em torno de 25°C



