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RESUMO: a induUstria do etanol exerce um papel importante no cenario
econdmico do Brasil, em virtude da sua representatividadesetores de
biocombustiveis e energia. Desse modo, o etanol braséeiezonhecida-
mente uma alternativa concreta para a substituicdo dosusifwbis fésseis.
Todavia, apesar dos avancos obtidos em termos de manipsalbigijenéticas

e quimicas para um melhor aproveitamento da cana, sao ionpiesis as
aplicacdes modernas de tecnologia nas engenharias eta®ivd processo.
Nesse contexto, este trabalho prop6e solucdes na area detamig de Con-
trole e Automacao que otimizam a producdo de etanol. Aingdando a
viabilidade ambiental das propostas, a aplicacdo da ensoar e o uso da
agua se enquadram na parte inovadora do estudo. Em partasithuas prin-
cipais etapas de fabricacdo da usina sucroalcooleira sidatas em uma
linguagem de cunho tedrico com experimentos industriaia. uhidade de
fermentacdo, um modelo completo é desenvolvido para analisompor-
tamento das principais variaveis do processo. A estrapgj@osta consiste
em um sistema multivariavel de duas camadas que utilizatoatepreditivo
ndo linear para maximizar a concentracao final de etanolatorreNo en-
tanto, o projeto geral possui uma planta solar que auxilesriemento dos
processos fermentativos. A destilaria foi modelada eml&scdustrial uti-
lizando osoftware Hysysem que é possivel estudar a producdo dos alcoois
de 2, hidratado e anidro de acordo com 0s sistemas de controtadps.
Nessa unidade, uma estratégia que possui PIDs (Contrdfadporcional-
Integrativo-Derivativo), MPCsModel Predictive Contrgle uma camada de
controle supervisoério é proposta para avaliar os ganhadasbéem termos
de fabricacdo do alcool de*2 do hidratado, formacédo da vinhaca e con-
sumo energético das colunas. Finalmente, o trabalho éuddnchpontando
as principais contribuicdes e perspectivas dos pontosdie &e pesquisa e
aplicacédo tecnoldgica.
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ABSTRACT : the ethanol industry has an important role in the econonge s
nario in Brazil by virtue of its representation in the areddiofuels and
energy. Thus, Brazilian ethanol is recognized as a conaletenative for
replacing of fossil fuels. However, despite the progre$sexed in terms of
chemical and biogenetic manipulations to make better usieeo§ugarcane,
it is essential the use of modern technologies in the dfiffiefyges of engine-
ering involved in the process. In this context, this workgarses solutions in
the area of Control and Automation Engineering to optimitaeol produc-
tion. Also, aiming to the environmental viability of the prasals, the applica-
tion of solar energy and the minimization of the consumptibwater appear
at the innovative part of the study. In particular, the twanrsteps of the ma-
nufacturing sugarcane plant are addressed at a theoreticplage with in-
dustrial experiments. In the fermentation unit, a compietelel is developed
to analyze the behavior of the main process variables. Thtegly proposed
consists in a multivariable system of two layers which ukegtonlinear pre-
dictive control to maximize the final concentration of etblin the reactor.
However, the overall project has a solar plant that asdistsooling of fer-
mentation processes. The distillery was modeled on an induscale using
the software Hysys, in which it is possible to study the putitun of the 2nd,
hydrated and anhydrous ethanols according to the contstésys applied. In
this unit, a strategy that has PIDs (Proportional-IntegeaDerivative Con-
troller), MPCs (Model Predictive Control), and supervisaontrol layer is
proposed to evaluate the gains obtained in terms of fabicaf 2nd and
hydrated ethanols, generation of stillage, and energywopson of the co-
lumns. Finally, the work is concluded by pointing the maimiibutions and
future prospects of the views of research and technologjmalication.
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Terminologia

Alcalinizagéo: efeito de elevar @ H de uma solugéo.

Alcool: classe de substancias quimicas que contém na sua estratbanG,
Hidrogénio e Oxigénio.

Alcool anidro: &lcool retificado e desidratado contendo, no maximo, 1% de
agua.

Alcool hidratado: mistura hidroalcodlica de elevada pureza obtida na etapa
da retificacao.

Alcool de 22: mistura hidroalcodlica impura obtida na primeira etapae d
tilacdo e que contém os elementos mais volateis formadosrmehtacao.

Bagaco:um dos subprodutos da indUstria do agUcar e élcool. Resfutogdi
resultante da extragdo do caldo da cana-de-acucar.

Calagem: processo de alcalinizacdo mediante a adicdo de uma solggésaa
de cal.

Dorna: originalmente, recipiente feito de madeira para armazénap. Na
industria do etanol, refere-se ao reator onde ocorre a faap&o, também
denominado de biorreator ou fermentador.

Etanol: tipo mais comum de alcool. No Brasil, tal substancia também é
utilizada como combustivel para motores de exploséo. Nadigem atual, o
termo pode ser substituido simplesmentediocool.

Flegma: corrente hidroalcodlica extraida da coluna de epuracaoirdmv
com teor alcodlico entré0 e 50 °G L.

XXi



Flegmaca: efluente da destilaria resultante do esgotamento do al@ol d
flegma.

Glicose: monossacarideo encontrado em grande propor¢ao na Catakcks-
As células o utilizam como fonte de energia.

Inéculo ou fermento: suspensao de células de levedura suficientemente con-
centrada para que se obtenha a fermentacdo do mosto nagéamdeseja-
das.

Leveduras: séo seres unicelulares que transformam agucares fermieeies
em alcool etilico e gas carbbnico, resultantes de suasatigs enzimaticas.

Melago: liquido viscoso com acgUcares redutores obtido apés a frggagao.

Mosto: mistura agucarada preparada para a fermentagao alcodlica.

Sulfitagdo: processo de tratamento que, dentre outras finalidadesrpaas
caldo contra alguns microrganismos e diminui sua viscogida

Vinhaca: residuo aquoso da destilacdo que contém todas as substificia
volateis e algumas volateis do vinho. Conhecido também adnimto, cor-
responde ao efluente de maior volume produzido na destilaria

Vinho: denominacao recebida pelo mosto e fermento durante ou dpés a
mentagao.

°Baumé: escala baseada na 4gua pura e solugdes de cloreto de s@dio par
medicdes de densidade de liquidos.

°Brix: porcentagem em massa de soélidos soluveis contidos no calcknd.



Capitulo

Introduc¢ ao

A industria produtora de aglcar e alcool ocupa um espacgogdé si
ficativa importancia na economia brasileira. O setor é mnesieel pelo sur-
gimento de diversas tecnologias que atendem as mais vadagas de pes-
quisa, desde a agricultura até as engenharias envolvidpsonesso. Para
cumprir as expectativas de um mercado que esta em amplaséxpas usi-
nas de alcool iniciaram um desenvolvimento tecnolégicadgréoje do Bra-
sil lider mundial do produto por meio da cana-de-acUcanefanto, manter
essa lideranca num momento em que o mundo descobre o etammbpgéo
de energia renovavel e uma das solu¢des para o problema doiraguto
global faz com que seja necesséario um investimento creseemfpesquisas
brasileiras, diante da alta competitividade gerada pédoesse de outros pai-
ses no setor.

Neste capitulo, sera apresentado o cenario em que se enaamdi(is-
tria do etanol brasileiro de tal maneira que justifique a pstg geral deste
trabalho do ponto de vista de Engenharia de Controle e Auémabem
como a sustentabilidade das solucdes.

1.1 Motivacao

A solucao préatica para combater o aquecimento global é géecie
emissao dos gases poluentes, causadores do efeito estigimadoi discu-
tido pela primeira vez em ambito internacional no eveddmference on the



2 CAPITULO 1. INTRODUCAO

Changing Atmosphenealizado em Toronto, Canada, no ano de 1988; e em
seguida ndPCC First Assessment RepoBundsvall, Suécia, em 1990. Este
ultimo serviu de base para a Convencao Quadro das Nacdead sobire a
Mudanca do Clima, um tratado que foi resultado da Confeaétas Nacdes
Unidas para o Meio Ambiente e Desenvolvimento, conheciadoéam como
Cupula da Terra ou EC0O-92 que foi realizada no Rio de Jar@iesil, em
1992. O Tratado fixava compromissos mais rigidos para emdss@oluen-
tes, dentre os quais se destaca aquele que levaria maistaRtetocolo de
Kyoto.

O Protocolo de Kyoto, assinado em dezembro de 1997 em Quioto,
no Japéo, tem como objetivo reduzir a emissao dos gasesitinesieifa dos
paises desenvolvidos - especificados no Anexo B do Proteeaid,2% rela-
tivamente aos niveis de 1990 para o periodo de 2008 a 201 20duonento,
constam metas obrigatérias para seis gases: o dioxido denmaiC'O,),
oxido nitroso (N2O), metano C'H,), hidrofluorcarbonetosH F'C's), perflu-
orcarbonetos®F'C's) e o hexafluoreto de enxofré ) (Kyoto Protocolto
the United NationsFrameworkConventionon Climate Change 1998).

Em uma reunido que dava sequéncia as discussdes da Corael@nc
Partes, COP-6, realizada na cidade de Bonn, Alemanha, ein @9&stados
Unidos néo ratificaram o Protocolo de Kyoto sob a alegagdad@aageducéo
de emissao dos gases poluentes seria prejudicial a econorteaamericana.
Em contrapartida, paises importantes e em desenvolvimesro o Brasil,
confirmaram seu apoio.

Nesse contexto, as indlstrias brasileiras do aglcar e dolatém
desempenhando um papel notavel no que se refere a presedagéeio
ambiente. O etanol proveniente da cana-de-aglcar comttstddos com-
bustiveis fésseis tem se mostrado como alternativa c@noeetuta contra a
poluicdo atmosférica.

1.1.1 O Etanol como Tema de Debate na COP-15

A Conferéncia das Partes da Convencéo das Na¢cdes Unidad\dabr
danca do Clima (COP-15), certamente, vai ser lembrada cogwerdo mais
frustrante do ano de 2009, quando se refere aos avancoe®htid combates
ao aquecimento do planeta. Porém, o etanol brasileiro five tée destaque
durante os debates ocorridos na ctpula da ONU, em Copenlizigaenarca.

Somente o fato de ter despertado o interesse de chefes de Hstédi-
versos paises pelo conhecimento dos beneficios do biocbivdly deve ser
considerado como um passo essencial para a conquista de mevoados
internacionais. Algumas das vantagens do produto, taie @fitiéncia ener-
gética e reaproveitamento de residuos, serao descrit@strazalho, mas é
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o0 seu resultado, do ponto de vista ambiental, que pode ctaatancdo da-
queles que pretendem combater o problema do aquecimebia.gize forma

objetiva, estima-se que, desde o inicio do programa de letari®rasil, dei-

xaram de ser emitidas cerca de 600 milhSes de toneladas daudgsico,

principal responsavel pelo efeito estufa (Petrobras 2009)

Embora a producao de etanol de cana-de-acUcar seja uma@dt
tada no Brasil ha mais de oitenta anos, consiste em um pmgegsen-
volve muitas etapas tecnicamente pouco conhecidas no midtélo disso,
ndo existe um consenso na comunidade cientifica quanto asqu@ncias
na adocdo do produto, principalmente, no que se refere anat@mento
amazoOnico e impacto no setor alimenticio, fatores que swéaes represen-
tam motivos de dilvidas e desconfianca nas delegacdes timrais. N&o
€ a toa que representantes de paises europeus questionaticipapa efe-
tivamente de conferéncias que abordam o tema. Se a Unidpdiaraue
prefere outras fontes renovaveis de energia, como a eGkcaotar, ainda
resiste em incorporar biocombustiveis agricolas nos seigsrde transporte
(UNICA 2012, Reuters 2012), por outro lado, empresas lgiead exportam
equipamentos e tecnologia para paises da Africa e Amériazel.a as usinas
sucroalcooleiras estdo cada vez mais aproveitando osiossédsubprodutos
gerados pela producao, fazendo jus a expressao "energia'lim

Sabendo da visibilidade que teria em um evento desse patiea
gacao brasileira aproveitou a chance de expor os argumiavimgveis ao
etanol. O entdo ministro do Meio Ambiente, Carlos Minc, o eyoador
de S&o Paulo, José Serra, e a senadora Marina Silva defendgyeoduto
como alternativa na COP-15, tentando atrair simpatizatdeteoria de que
a substituicdo dos combustiveis fosseis pelo etanol pcap@ uma reducao
significativa das emissdes de gases poluentes. O goverrespmmdeu por
um Estado que possui uma economia e populacdo maiores qeevasias
paises presentes na Conferéncia de Copenhague. E naanfafiantos po-
sitivos para serem citados. Basta dizer que o Estado de Sémrepresenta
20% da produc¢&o mundial de etanol e praticamente estabgizas emissdes
de diéxido de carbono nos ultimos 15 anos. Para completana Sssumiu
um acordo para cooperacao nas areas ambiental e de enemiagmverna-
dor da Califérnia, Arnold Schwarzenegger. Recentemenpeytir de testes
comparativos, um 6rgédo daquele EstadddioResources BoardCARB),
reconheceu o etanol de cana como parte das solu¢des paza redgueci-
mento do planeta (UNICA 2009).

Ante o exposto, 0 etanol proveniente da cana saiu com uma ima-
gem positiva na COP-15, haja vista os delegados brasileiostraram como
sendo uma opc¢ao concreta e aplicavel em grande escala nateoadaque-
cimento global. Sem embargo, ndo deve ser entendido com@ropasta
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ambiental entre paises ricos e em desenvolvimento, mas enmouonmo-
delo de sustentabilidade. Trata-se de uma quebra de paradigra a qual €
necessario investir em pesquisa e inovagao no uso de femegaveis. Des-
tarte, é possivel produzir energia sem poluir, nem compi@naeeconomia
de um pais, garantindo, portanto, melhor qualidade de \ada @ humani-
dade.

1.1.2 O Etanol Brasileiro

A industria sucroalcooleira figura entre as mais tradidoraantigas
no Brasil. A cana-de-acUcar representa uma cultura amplentesenvol-
vida desde o periodo colonial, em que o acucar foi, duragignal séculos
(XVI ao XVIII), produto de exportacéo basico para a econobnisileira.

O emprego do alcool proveniente da cana-de-agUcar comousbimb
vel ocorreu antes da Segunda Guerra Mundial. Em um comegdyza-se
alcool anidro para ser adicionado a gasolina como oxigeniaeite 1997).
Mas foi em 1975 que a indastria ganhou um novo impulso no Biagsbs a
primeira crise do petréleo, quando foi instituido o Prodlc&ste programa
governamental tinha como meta principal, na sua primese, fa expanséo
do uso do éalcool anidro na gasolina e, numa segunda fasedagdo de
alcool hidratado para ser utilizado como combustivel sibstda gasolina.

Para se ter uma ideia, entre 1975 e 1985, a producdo de cana-de
acucar quadruplicou e o etanol tornou-se o combustivel imgisrtante uti-
lizado no pais, onde sua demanda interna experimentou gtiroento re-
levante, sendo atendida principalmente por destilarié@namas privadas
(Carmargo 1990). Nesse contexto, para cumprir as expegato novo mer-
cado, a industria sucroalcooleira brasileira se deseeuadlle tal forma que
se tornou referéncia internacional da atualidade na p&mlde etanol. En-
tretanto, os subsidios e a barreira protecionista praigpdr parte de alguns
paises desenvolvidos chegaram a colocar em duvida o avaergo groduto
podera ter internacionalmente.

Os argumentos favoraveis ao produto brasileiro sdo bassatitdos
se confrontados com o etanol dos Estados Unidos, maior fgnoghuindial (o
Brasil perdeu a lideranga em 2007) e que utiliza o milho coraténa-prima
na maior parte do seu territério. Comparando-se o balanggético obtido
mediante os dois produtos, tem-se: para cada unidade dgieenélizada
para a fabricacéo do etanol de cana, produz-se uma quantitadnergia
guase sete vezes maior que a produzida pelo milho. Em temmiuematais, a
vantagem também é significativa: o etanol de cana reduz emadei¥issao
de poluentes contra apenas 16% do etanol de milho. O ent&erizalor de
Sao Paulo, José Serra, em seu discurso feito na abertithdool Summit
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2009, apresentou dados que mostram que, entre 2004 e 2008 #ex da-
quele estado poupou cerca de 35 milhGes de toneladas ddaliexicarbono.
Isso equivale a um plantio de 110 milhdes de arvores em 2Q aagando
suas palavras. Ressalta-se ainda que nédo é avaliado o guetaiool de mi-
Iho afeta negativamente o mercado mundial de alimentosig@&groduzido
pelo grao mais consumido na industria alimenticia do p&anet

Além disso, o processo de fabricacdo do etanol de cana jeaprio-
veitar um de seus subprodutos de forma rentavel. Apos a modgeana, é
possivel obter energia elétrica a partir da queima do bagsigonao sé pro-
picia as usinas sua auto-suficiéncia energética como tampegmnite fornecer
os excedentes de eletricidade para as redes nacionaistiileudido. Hoje,
esses excedentes representam apenas 3% da matriz eaatgétads. Muito
pouco, se compararmos com sua capacidade disponivel. idpdatima-se
que até 2020 o potencial de cogeracao do setor possa atngit hegawatts
(Jank 2008). Para efeito de comparacéo, a usina de ltaiguipasa potén-
cia instalada de 14 mihegawatts

Ademais, soma-se ainda o fato de a cana-de-acUcar utiljzadaa
producédo de etanol ser cultivada em uma area que repregamasal% da
area agriculturavel do pais, 0 que nos traz uma hipétese bmravel: difi-
cilmente um pais podera superar o Brasil nesse ramo. Osmoaiwes do
mundo globalizado deverédo pressionar seus governos ridasdetreduzir as
emissdes de dioxido de carbono, segundo os marcos do HooticKyoto,
e ndo haverd alternativa comercial melhor em combustiga®éveis da bi-
omassa, sendo o mercado brasileiro.

Enfim, o etanol comoommaoditynternacional é uma questéo de tempo,
desde quando, no inicio de 2007, os presidentes Luiz Inadm da Silva
e George W. Bush assinaram um memorando de entendiment® Isiabr
combustiveis, o qual fez surgir um convénio entre o Institle Metrolo-
gia, Normalizacdo e Qualidade do Brasil (Inmetro) e o segéoere norte-
americanoNational Institute of Standards and Technold§lIST]), a fim de
concretizar uma padronizagéo do produto. Recentementgendim de 2012,
0 etanol brasileiro surgiu novamente nas discussdes da@IlG3onferén-
cia das Nacdes Unidas sobre Desenvolvimento Sustentéeetjda no Rio
de Janeiro. Em particular, foi apresentada a nova tecrldgsenvolvida
pela Petrobras Biocombustivel para a producéo de etanebdeda geracgéo.
Ainda, a propria presidenta Dilma Rousseff defendeu a addg&ombusti-
vel nacional ndo somente como forma de reduzir a emisséoseés galuen-
tes, mas também de transformacao social. Ressaltam-sarmgawbtidos
em termos de geracao de emprego e das condi¢cbes de trabedbe, @ano
de 2009, quando a subsidiaria da Petrobras comecou a attemémte no
setor. Contudo, o pais precisa estar preparado no que giitea pesquisa
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cientifica.

Atualmente, embora haja uma acentuada preocupacéo comearirod
zacao dos estagios de producéo das usinas sucroalcoa@idesha diversos
problemas relacionados a engenharia aplicada de contenléomacao que
tém como consequéncias, principalmente, uma eficiéncrgé&tiea compro-
metida e um produto final com caracteristicas cujas vaitaoies sao mai-
ores do que as desejadas. Por outro lado, sabe-se que dnierest tanto
do ponto de vista de formacg&o de recursos humanos qualificea areas
estratégicas quanto para o desenvolvimento tecnolégaouina clara pers-
pectiva de melhoria no rendimento de seus processos. Birar@a Ciéncia
com as vantagens do etanol de cana-de-acUcar, certanazatdofBrasil um
modelo a ser seguido em questao de energia renovavel.

No entanto, deve-se conhecer as etapas de producéo de aefeaol
que séo organizadas basicamente conforme a ilustracédg.@aFi De forma
resumida, tem-se o seguinte: apoés a colheita, a cana passm@ocesso
de moagem ou difusdo para a extracéo do caldo que deve selotaaites de
conduzi-lo para a fabricacéo de acgucar ou etanol. O bagéicio ola extracdo
€ enviado para as caldeiras, onde se produz vapor. Estzadditliretamente
nas proprias unidades da usina ou entdo para a geracao gexehétrica por
meio de turbinas e geradores. Na fabricacdo de agulcar, hdosspos de
evaporacgdo e cozimento, enquanto as unidades da fermertaigtilacdo
constituem as etapas finais da producédo de etanol.

O escopo deste trabalho agrega as duas unidades mais intesida
industria do etanol em termos de produtividade e consumamemyia: fer-
mentacao e destilacdo. Trata-se de uma abordagem de cuimtom teom
aplicagcBes experimentais. Todavia, como serd visto nordeoda leitura,
0 estudo tem como objetivos ndo somente a otimiza¢do dosgsaE pro-
dutivos, mas também a insercao da principal bandeira doletandeia de
desenvolvimento sustentavel, na area de Engenharia deoleoatAutoma-
céo.

1.1.3 Sustentabilidade Mediante Controle e Automacao

Todo projeto de engenharia tem como limitante a dispoddile de
energia. Hipoteticamente, considerando modelos e impitgées ideais,
teriamos a produtividade maxima de qualquer processo canguantidade
infinita de energia. Entretanto, ndo é o que acontece nz@rd&nbe-se que
nem sempre se tem energia suficiente para uma suposta anoém su-
cedida. No caso do etanol, tem-se um agravante. Ndo bastiaekyia, mas
de que fonte se pode extrai-la. Como foi exposto, o biocotivalibrasi-
leiro difere dos demais por ser altamente rentavel e rembv&orquanto,
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Fig. 1.1: etapas de producao de agUcar e etanol

qualquer solugéo apresentada para melhoria de seus pepessisa, neces-
sariamente, respeitar essas condi¢Bes. Por esse prigerabalho aborda
0 uso da &gua e aplicacéo de energia solar como parte da8efrppostas
que serdo apresentadas.

1.1.3.1 Energia solar, uma opcao

Os atuais problemas ambientais séo atribuidos ao cresogpaeto
das ac¢des humanas na Terra. Isso ocorre devido a diversoesfahis como
aumento da populacédo mundial, dos setores de transpostatidaades in-
dustriais e, consequentemente, do consumo de energia.

Como comentado, o assunto foi discutido pela primeira vefirad
da década de 80 e ir4 se estender por tempo indeterminadwjstajo dificil
acordo internacional na tentativa de diminuir a emissédogases causado-
res do efeito estufa. Embora tenha havido avanco nas qeemst@i@entais
desde a assinatura do Protocolo de Kyoto, é notéria a madeuias prin-
cipais poluidores do planeta, China, india e Estados Uniglosndo se trata
de reducgdo das emissdes. A razdo é muito simples: os indiggeducao e
consumo de energia refletem a atividade econémica de um ,pgadstanto,
o seu desenvolvimento. A comunidade cientifica ainda diss@ito aqueci-
mento global & antropogénico, porém, em um ponto existeetgémcia: o
uso dos combustiveis fésseis polui, causa mudancas aasaticais e piora
a qualidade de vida do homem.

Com o surgimento da ideia de desenvolvimento sustentaveio ale
energia renovavel é promovido como uma alternativa parandima depen-
déncia das convencionais fontes de energia poluentesnd=st uma signi-
ficante reducdo dos gases poluentes, causadores do efaftm ger meio
de energia limpa. Ademais, existe uma mudanca de paradigntme se
refere ao modelo de energia mundial, na qual a tendéncia d=dweé que
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0 emprego de energia renovavel se torne mais barato e praanemergia
tradicional (Smil 2012).

Certamente, os rumos das crises americana e europeia Xus@so
anos impactardo negativamente sobre os investimentostemadivas aos
combustiveis fosseis. Mesmo com toda a consciéncia dogmahlainda é
muito mais barato ter como opc¢do imediata jogé», na atmosfera. Entre-
tanto, o Brasil, por meio de suas bem sucedidas experiécmiag producéo
de biodiesel e etanol, vem atraindo a atencdo dos capitalilg risco, dada
sua larga extensao territorial, biodiversidade e econfem@aveis.

Decisbes politicas a parte, deve-se entender que investieenolo-
gias energéticas inovadoras faz com que a cadeia prodetivad nacao seja
mais robusta e competitiva. A medida que as solucées malséiseconheci-
das, torna-se mais clara a viabilidade ou ndo de suas aisaDessa forma,
o Brasil comeca a dar os primeiros sinais de investimentcaega lescala no
gue concerne a energia solar, apesar de ainda ser pequarEado com
Alemanha, Estados Unidos ou Espanha. Curiosamente, osteto@sileiro,
regido nacional onde se tem maior incidéncia de radiacam podsui um
centro de pesquisa em energia solar.

O sol, que ja foi considerado um Deus por tribos pré-hishérié a
Unica estrela localizada no centro do nosso sistema, ondgra & outros
planetas percorrem suas trajetérias elipticas. Ha matassda antiguidade
egipcia que afirmam que a Grande Piramide, uma das maioras ddhu-
manidade, foi construida a fim de se ter um caminho que levass®l
(Anderson 1977). A temperatura da superficie do sol atimgeacde 5500
°C e a energia é emitida para a Terra em forma de radiagao poksibi-
litando a manutencéo da vida. A radiacdo térmica viaja urstinitia de
aproximadamente 150 milhdes de quildmetros a velocidadiezdao vacuo
(300.000 km/s) e dura aproximadamente 8 minutos e 20 segaté@hegar
ao nosso planeta. Apesar de ser uma mindscula parcela bgueta sol pro-
duz, 84 minutos da radiacéo solar captada pela Terra é éspuiva demanda
de energia mundial por um ano. Basicamente, toda a formaetgiamque
nés conhecemos tem origem no sol. Manipula-la e aprowajt@id o desafio.

Para se obter a energia solar, podem ser utilizados dos dpequi-
pamentos: o painel fotovoltaico e o painel termosolar. @eiio converte
diretamente a luz em eletricidade e o segundo, como o préprte ja su-
gere, é aplicado para geracédo de energia térmica, possibii encontrar
projetos que envolvem desde a climatizacao de acomodatgdaglassalini-
zacao da agua do mar (Pasamontes et al. 2011, Roca et al. 200€pso
de refrigeracdo de ambientes, tem-se uma situacao irdetesQuanto mais
elevada a irradiacé@o, mais calor se faz e maior a quantidaéeelgia con-
sumida pelos sistemas de climatizagdo. Porém, maior ag@atproduzida



1.1. MOTIVACAO 9

pelas placas.

Decerto, o Brasil dispde de diversas maneiras de gerarianbigen-
tanto, o pais continua dando seu exemplo no que diz respedesenvolvi-
mento sustentavel. A preocupacédo com o uso das energiaasliéngvidente,
principalmente, quando as delegacdes brasileiras exp@sncanferéncias
realizadas pelo mundo afora as novas acfes executadadares sstratégi-
cos. Em particular, a energia proveniente do sol nos traztimodpanorama
de que o sucesso de sua implementacéo € uma questéo de repdpfjus
a ideia aristotélica de que "a natureza nao faz nada em vao".

1.1.3.2 O uso da agua na industria

Nesse novo cenario do séc. XXI, ao se falar em desenvolvorsmnt
cioecondmico, vocabulos como "sustentabilidade”, "maloostivel" e "ener-
gia renovavel" ja ndo soam com estranheza nas metas ifstidieda indds-
tria. No entanto, a tecnologia moderna nao deve negligeagialos maiores
patriménios da humanidade: a 4gua.

A propria Lei N° 9.433/97 da Politica Nacional de Recursos Hidri-
cos fundamenta no Art. °LInciso Il, que "a agua € um recurso natural li-
mitado, dotado de valor econémico”. Alguns dados alarnsaqie servem
como ponto de partida para a conscientizagéo da sociedeei® der citados.
Aproximadamente 97,5% da agua do mundo é salgada e, poiitaptopria
para fins agricola, industrial e humano. N&o obstante, 1 §&%em forma
de gelo ou neve nas montanhas e regides polares, enquanéstalate, 99%
sdo aguas subterraneas. Ou seja, menos de 0,0001% de teded® ffpneta
encontra-se nos lagos e rios. Nimeros de sobra que justifi¢anplantacao
de estratégias que racionalizam seu uso.

Contudo, ndo ha um valor exato para o preco da agua, poiseste d
pende de diversos fatores, tais como custo de extracasptrda, tratamento
e politicas governamentais. O fato é que ao utilizar algutodeeadequado,
esse valor é reduzido consideravelmente. Por consequéngesas de di-
versos setores investem fortemente em tecnologias quéititas o tra-
tamento de esgotos e efluentes, reuso, reciclagem e, siiyredaucdo do
consumo da agua.

Entretanto, nenhuma técnica seria aplicada com eficiéamasCon-
trole e Automacdo. Embora a interferéncia nos sistemasaulidos possa
ser feita manualmente, é mais interessante quando realilzachaneira pro-
gramada (automatica), pois a automacao por meio de disppssiietronicos
permite medi¢des e regulacdes mais precisas. Baseadosastosimatema-
ticos que séo implementados nos sehips esses equipamentos séo capazes
de operar qualquer processo de maneira eficiente evitanitm @asumo.
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Na industria, essa ideia é aplicada com resultados sigifisa Ini-
cialmente, a finalidade da automatizacdo era aumentar atpriddde dos
processos de fabricacdo e melhorar a qualidade das taesf@adas pelo
homem, o que, indiretamente, proporcionava um melhor afieouento da
agua. Hoje, cada vez mais, as empresas procuram sistemastddecque
causam um impacto direto na reducdo do seu consumo hidraNia me-
dida em que os problemas e dilemas sdo apresentados, ntwgBesosédo
criadas. Decerto, ha um custo inicial em termos de instalagetricidade,
sem embargo, o balango energético e o ganho final viabilizarestimento.

Destarte, aliada a Politica Nacional do Meio Ambiente, ne gon-
cerne ao melhor uso da agua, a Engenharia de Controle e A¢dioraparece
como uma das promissoras opg¢des para o cumprimento da’l&PR8/81,
gue estabelece como um de seus principios no Aftiigcentivos ao estudo
e a pesquisa de tecnologias orientadas para o uso racioraiotegdo dos
recursos ambientais”. Trata-se de uma solucgéo relatiienmena que, bem
direcionada, possibilita a exploracdo de riquezas coner@spos recursos
naturais e que prioriza 0 bem estar social.

1.2 Objetivos

Como comentado anteriormente, na produgéo de alcool est@b e
vidas areas de diversos conhecimentos. Porém, vale sal@r existe uma
caréncia de estudos que abordam esses processos em Ersgagaltamtrole.
A escassez de modelos tedricos limita o desenvolviment@dasriécnicas
de controle, especificamente para esses sistemas, lecandeguentemente,
as usinas a operarem com uma automacéao simples e de forneavaasa.

Este trabalho visa realizar uma modelagem completa desrsistem
questéo e desenvolver estratégias de controle avancagqeequeéa maximi-
zar a producao de etanol e minimizar o consumo de agua natiiad(Bera
feita uma revisao bibliografica para todos os processos. nén®, devido
as caracteristicas e problemas exclusivos de cada um, gsaeicedefinir as
principais etapas do estudo:

e Fermentacdo Uma unidade completa comumente encontrada nas usi-
nas de etanol sera modelada e validada por meio de expeosnemt
plantas reais. Um estagio do tratamento do caldo, que é cot®ule
pH, também fara parte do sistema. Com o auxilio de um simulador

1Art 2° - A Politica Nacional do Meio Ambiente tem por objetivo a presgdo, melhoria
e recuperacao da qualidade ambiental propicia a vida, \dsasgkgurar, no Pais, condi¢bes ao
desenvolvimento socioecondmico, aos interesses da seguracional e a protecao da dignidade
da vida humana.
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implementado enMatlab da Mathworks analisar-se-ao os efeitos da
temperatura, da alimentacao e jpld no desempenho do processo; e
um novo algoritmo de controle avangado serd desenvolvigdiedo.

e Sistema de Resfriamento Trata-se de uma nova unidade proposta
neste trabalho. Utilizar-se-a4 a energia solar para auwxilaresfria-
mento das dornas nas usinas. Sera acoplado ao sistema yma-equi
mento de resfriamento com o intuito de maximizar a produgsetd-
nol mediante o controle de temperatura. Para o estudo ddtaltha
estrutura proposta, sera apresentada uma simulacéo ddardware
in the Loop(HIL), realizada na Universidade de Almeria, localizada na
Espanha.

e Destilacdo Uma configuracdo utilizada na inddstria sera implemen-
tada nosoftware Hysysla AspentechO modelo permitira analisar os
trés principais produtos da destilaria de etanol: alcooR¥ealcool
hidratado e alcool anidro. Sera desenvolvida uma plata@smputa-
cional, em que sistemas de controle avancado poderéo sefdesEm
particular, uma nova estrutura de trés camadas sera pagpaist essa
unidade da usina sucroalcooleira.

1.3 Organizacéo do Trabalho

O texto esté organizado da seguinte forma:

No Capitulo 2, o processo e a modelagem completa da uniddde de
mentacao alcodlica sdo descritos detalhadamente. Algwesimentos de
validacdo do trocador de calor e do processo de controjeftisdo apre-
sentados. As principais variaveis da fermentacdo sacsadak por meio de
simulag6es, em que os problemas do ponto de vista de cosfiokvaliados.

No Capitulo 3, o sistema de controle desenvolvido nestalttabé
apresentado. A estratégia proposta consiste em um siseethsad camadas
que utiliza o algoritmdNonlinear Model Predictive ControfNMPQ) para
maximizar a concentracédo de etanol quando concluida a fiéaigéo. Toda-
via, a partir das simulacdes, constata-se uma certa qadetitk energia para
o funcionamento correto do sistema.

No Capitulo 4, é dada continuidade ao sistema de controEndels
vido para a unidade de fermentagdo. Porém, neste capitaloeéentada
uma nova estrutura que possibilita o funcionamento coxtetoontrole de
temperatura. Uma planta solar de refrigeracao é proposssapender a de-
manda de energia produzida pela unidade de fermentacéd@mbfidade do
projeto € avaliada a partir dos experimentos realizados.
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No Capitulo 5, o processo da unidade de destilacédo alcabtieacrito
detalhadamente, em que os problemas em controle e autos@Eg&ponta-
dos. O modelo estéatico é desenvolvidosaftware Hysysa partir do qual
uma configuracdo nominal da unidade é definida para as fuivediscdes
dos sistemas de controle estudados.

No Capitulo 6, o modelo dinamico da destilaria é implememtaal
Hysys Os aspectos de simulacéo e comunica¢éo chfattab sdo explana-
dos com énfase nos objetos direcionados para o controle. ndweaconfi-
guracéo que contém uma camadavimel Predictive ControfMPJ) é pro-
posta, da qual foi estudada sua viabilidade e perspectidasEnvolvimento
futuro. Um algoritmo de otimizacdo baseado em energia paistema su-
pervisorio e o problema do atraso de transpbftdtiple Input-Multiple Out-
put (MIMO) aparecem como os préximos desafios na area de pesquisa

No Capitulo 7, tém-se as conclusdes. O cenario em que oliafml
desenvolvido é discutido e as perspectivas na area de pas§ia apresenta-
das. Finalmente, as contribuicBes e publica¢gbes referaatéema no meio
cientifico séo descritas de maneira comentada.



Capitulo

Fermentac ao Alco Olica

Fig. 2.1: conjunto de fermentadores

O trabalho que sera apresentado neste capitulo foi inspaamhrtir
de algumas visitas realizadas nas usinas Cerradinhoizadalna cidade de
Potirendaba, S&o Paulol.a Unién em Escuintla, Guatemala.

Uma modelagem completa da unidade de fermentacéo alcddlica
desenvolvida a fim de se obter um sistema de controle que tpeanoitimi-

13



14 CAPITULO 2. FERMENTACAO ALCOOLICA

zacao do processo. As principais variaveis que podem sésatas Sao:
concentracdes de biomassa morta, biomassa, substrateot eiael,pH e
temperatura no reator.

Inicialmente, os parametros foram dimensionados pardastucom-
portamento do processo em um reatorl @0 m?, conforme o conjunto de
fermentadores mostrado na Fig.]2.1. Entretanto, a metgidoépresentada
permite extrapolar o modelo final para outras escalas. Desde, é possivel
gue se obtenha uma aproximacéo satisfatoria de um sistahderal forma
gue as situagdes industriais possam ser analisadas elagalia

2.1 Descricao do Processo

@Vazéo de éacido

@ Mosto +
M—,l

alcalinizado

Fig. 2.2: batelada alimentada

O processo de conducao utilizado na fermentacéo alcodiozaioria
das usinas brasileiras évtelle-Boinot conhecido como batelada alimentada,
no qual o substrato é adicionado de forma a controlar a \¢edei da reacéo
em funcdo da sua concentracdo no meio fermentativo, aléwitde & inibi-
¢do pelo substrato, entre outros efeitos indesejaveisnAgruoacao proposta
neste trabalho encontra-se na Fig.] 2.2, na qual trés paiscgubsistemas
podem ser observados: o préprio reator, onde ocorre a féaug# o troca-
dor de calor utilizado para controlar a temperatura do [@Te o sistema de
alimentacgédo, onde se considera a vazao e a dinamig&/d&era comentado
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mais adiante a respeito do processo de alcalinizacdo do gaidantecede a
unidade de fermentacéo. Por isso, a numeracédo correspgeratesfluxos da
fermentacgéo € iniciada com valor 3.

A unidade de fermentag&o funciona basicamente da seguameira:
o caldo de cana, que é misturado com uma substancia acidanpater o
seupH em um valor desejado, alimenta o reator até que este atinijaeb n
definido pelo operador. Como a configuracao do reator € dobtpelada,
uma recircula¢é@o continua do vinho é mantida mediante umdaale va-
zdo durante cada periodo de producéo. O vinho passa atewés locador
de calor que usa uma circulagdo refrigerante para mantélonea tempe-
ratura ideal dentro do reator. Na indUstria sucroalcaa|€igua é utilizada
como fluido refrigerante e é bombeada diretamente de um rimmwe de
refrigeracéo.

A producao de etanol via fermentagéo alcodlica $accharomices
cerevisaeé um processo em que a formagéo do produto é associada ao cres-
cimento celular e a proliferagdo do microorganismo é umadésuxica, isto
€, a levedura consome um substrato preferencialmente, ceesd, a glicose.
As leveduras celulares sdo submetidas aos estressestéseaenprocesso,
gue séo causados pelas condi¢cdes ambientais e fatoresdfisinicos, tais
como alta temperatura, salinidade# elevados, concentracfes de etanol
e agucar. Dentre esses fatores, a temperatura é o que ntaig ai@ética
da fermentacao e sua viabilidade celular. Em altas tempasgtocorre uma
maior perda de &lcool por evaporacao e arraste com gas t@olgfire deve
ser evitado pelo fechamento das dornas. Além disso, eteadaxa de cres-
cimento dos microorganismos responsaveis pela contaéondg processo.
Esta ultima causa floculacéo das leveduras celulares, cagag@mblemas na
centrifugacdo. Por isso, deve-se esterilizar o caldo antes

Ainda, a presenca de alta concentracao de etanol combiada c
temperatura elevada submete as células as condicdes elssesem que as
leveduras tém uma grande tendéncia de produzir gliceroéquerincipal
subproduto da fermentacao alcoolica. Por outro lado, emabdaemperatu-
ras, o uso de antibiéticos é reduzido devido a pouca conggg@m

Nesse processo exotérmico, o inéculo ja preparado no fuaderd
mentador recebe 0 mosto por meio de um sistema com controbkezée, até
a dorna atingir o nivel desejado. A temperaturagdfodo mosto sédo manti-
dos em torno de um determinado valor com o uso de um trocadmaldee
da adicdo de substancias acidas, respectivamente. Cosw ptia concen-
tracao, o fluxo de acido é tdo pequeno se comparado com o denddicdo
gue seu efeito como perturbacao na vazao é desprezado.

A fermentacédo é monitorada pelo controle de sua temperatpedo
acompanhamento da variagao®@uix do vinho. Durante o processo?Brix
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nao pode ultrapassar um determinado valor e quando torr@astante, a fer-
mentacgéo é considerada encerrada. O vinho (mosto totafegnmentado),
com as leveduras em suspensao, é centrifugado e o leiteatitavobtido -
apos receber um tratamento acido - é reutilizado na ferg@ntseguinte. O
vinho delevedurado, praticamente isento de células, seai@ea destilaria,
onde se recupera o alcool.

Atualmente, as usinas trabalham com leveduras selecishadapta-
das as condic8es de estresse fermentativo. Uma diminuiciefeitos estres-
santes pode melhorar o comportamento da levedura no seet@amentar o
rendimento em etanol, a produtividade e a viabilidade aelul

2.2 Modelagem

Por causa da importancia dos processos do tipo bateladenadida
nas industrias quimicas e de biotecnologia, diversos daeln® matema-
ticos dindmicos que foram propostos por pesquisadorests@&ados para
estudo e testes industriais ou meio académico (Menezesl®d, Cinar &
Undey 1999, Birol et al. 2002, Xiong & Zhang 2004). Portamgara com-
preender melhor o processo e buscar solu¢gdes em controlmdtico, das
convencionais até as mais avancadas, é necessario um roodgteto que
represente a situagéo real.

A modelagem sera desenvolvida para cada parte do sisterna@ad
seja, deve-se estudar, separadamente, as equagtes dacalidamH, do
trocador de calor e do reator. No caso da dinamicaldpsera exposto um
trabalho realizado em parceria coningenio La Uniénque fica localizada
na cidade de Escuintla, na Guatemala. Naquela ocasidoyaoefst feito
na etapa do tratamento do caldo, processo que antecedeenfagdn. Po-
rém, isso ndo compromete a generalidade da andlise, dadesquedelos
desenvolvidos sao fenomenoldgicos.

2.2.1 Processo de Controle deH no Tratamento do Caldo

O controle depH € um processo muito comum nas usinas de agucar
e alcool. Apds sua extracdo da cana-de-agUcar, € necegsarmcaldo seja
tratado antes de ser enviado para as préximas etapas de@oodD trata-
mento consiste em processos quimicos que tém a finalidadesddetar e
eliminar as impurezas indesejaveis do caldo. Na etapa catzheomo sulfi-
tacdo, é adicionado dioxido de enxoffgfs) que, em solucdo aquosa, forma
0 &cido sulfuroso > S0s3), reduzindo, gpH do caldo. Assim, o sepH
deve ser corrigido por meio de um processo de calagem, naimaasolugéo
aquosa de cal{a(OH), e CaQ) é adicionada, permitindo elevapd! para
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um valor no qual as proximas etapas do tratamento ocorranoedigdes
quimicas ideais.

A néo linearidade acentuada torna esse processo um dosiffaEsd
do tipo Single Input-Single OutpEISA) de controlar, somando-se ainda o
fato de que grandes varia¢desid podem comprometer significativamente
a qualidade do produto e a eficiéncia do sistema de produgagagicular,

0 pH incorreto e a alta temperatura causam perdas de acUcarcd eden
unidades seguintes da usina. Por tudo isso, muitos trabdisticados ao
assunto com aplicagédo em controle séo encontrados nadieei@Vright &
Kravaris 1991, Alvarez et al. 1998, Mwembeshi et al. 2004).

Todavia, a modelagem desses sistemas se torna uma tarédadifivi
cil em virtude das condicfes de eletroneutralidade, daicandas reacdes e
do equilibrio quimico que devem ser considerados na midagaubstancias.
Por consequéncia, trabalhos recentes (Bravo et al. 20@#|dCet al. 2008)
continuam a utilizar os mesmos modelos tedricos em escdiameada, tal
como o proposto por Henson & Seborg (1994), os quais nao sepiEaEm
muito bem a realidade de uma usina de acuUcar, visto que stacapes rea-
lizada por equipamentos de dimensdes industriais.

Um grande numero de formulagfes matematicas que descrgwerm o
cesso de neutralizacdo gd{ foi abordado ao longo das Ultimas décadas
(McAvoy et al. 1972, Gustafsson & Waller 1983, Gustafssoal.€t995, Ga-
dewar et al. 2001). Contudo, € muito importante ter dispeinivn modelo
em escala industrial do ponto de vista do engenheiro deatentr

Fig. 2.3: sistema de alcalinizagao

Neste trabalho, os dados foram extraidos do processo dimialegéo
do caldo de cana implantado na usingenio La Uniéon(ver Fig.[2.3), com
0s quais a modelagem foi desenvolvida utilizando o métodmdeiantes
de reacdo (Waller & Makila 1980, Gustafsson & Waller 1983)ifei@nte
das obras cientificas citadas, 0 modelo é resultado de umimepeo pratico
obtido na industria, no qual o efeito tampé&o do sal é reptaderpor uma
substancia hipotética identificada.
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2.2.1.1 Modelagem fenomenolégica da alcalinizacao do caldo

Leite
de cal

2

Caldo sulfitado
1 () =——»3

Fig. 2.4: configuracé@o do processo de calagem

Seja a configuragcéo do processo de acordo como € ilustrada.na F
[24. O ajuste dpH3 é feito pela injecéo de solugdo de(OH), diretamente
na linha do duto apds o processo de sulfitacdo. O ppéto ponto de mistura
entre o caldo e a solu¢éo d&:(OH),; e no ponto de vazab encontra-se
instalado um sensor deH. Entre os pontos e b, a bomba garante que a
mistura seja perfeita, realizada antes da medicgario

Para a modelagem do processo, calcula-se o voldimeo sistema
de neutralizagdo como sendo a soma volumétrica de todost@s ehire os
pontosa e b, inclusive da bomba. O volume reall§ = 474,71 L. Com
0 intuito de obter uma representacéo quimica da misturastensa carb6-
nico, apresentado por Alvarez et al. (2001), é determinadmaneira anéa-
loga para a mistura real do cald§®@-, Ca(OH ), e caldo de cana). Dessa
maneira, considera-se que o caldo sulfitado é formado poctréentes: uma
de caldo neutro, uma de acido forté  O3) e outra de bicarbonato de so6dio
(NaHCO3). Este sistema equivalente & ilustrado na Eid. 2.5.

Foj Caldo

Neutro 2
FoA Fos Leite de cal

HNOBl l NaHCO3

Volume Ve

F1 Caldo
Sulfitado
F3 Caldo
Alcalinizado
L/ >

Volume V4

Fig. 2.5: sistema equivalente

Assume-se que existe um recipiente hipotético de mistwija, \©-
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lume V, é considerado desprezivel, onde se forma o caldo sulfitadie- A
mais, ndo é necessario conhecer as caracteristicas deoceatde de entrada
no recipiente hipotético, sendo importantes, portantmestte as caracteris-
ticas do caldo sulfitado que se forma. Para o modelo, supgeese

1. O caldo contém um &acido forté NO3 que traz uma parte principal
dos ionsf{ ™ e um sal de &cido fraci a H C'O3 que traz o Gltimo &nion
CO3 ™. Este é o sistema carb0nico;

2. as duas constantes de dissociacdo do sistEinae K-, serao iguais
as do &cido carbodnico. Se for necessario, uma delas podejasmda
para que o modelo represente mais fielmente o comportanesaitda
caldo de cana;

3. todas as reagdes quimicas serdo modeladas com base xinapéom
por invariantes de reacéo. Tal aproximacao define doisianass para
seguir a reacdo. O primeiro invariante refere-se a elatitcel@ade da
solucao, pelo qual se faz o balanco de todas as espécies ogamnea
correntei:

Wa = [HT]; — [OH™]; — [HCO3); —2 - [CO5 ;.

Para o segundo invariante, faz-se o balan¢o da concentlagiitmo
anion. Neste caso,60; ~ na corrente:

Wy = [H2CO3); + [HCO3 ]; + [CO5 ™ ];

4. para qualquer corrente em que se conheca&ea o valor delV,,;, é
possivel calcular o invariani&’,; com:

Wai - Wbi : G(pHi7Ka1aKa2) + F(pHL)y
em que:

1+2-10PHi—PKaz)
1+ 10wKa1—pHy) 4 10(PHi—pKaz)’

G(pHiaKahKaQ) = (21)

F(pH;) = 107 PH: _1opHi—14),
epKy = _Log(Kai)'

Organizando as equacdes de forma que permitam caldllaa partir
de W,; e dopH,, os invariantes de reacdo a considerar em cada coriente
ter@o a seguinte forma e valor para cada uma das correntes:
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Corrente 1, caldo sulfitado:
Wiy = [Ho AL+ [HA 1 +[A™ 1

Wi = [Acido), + [SalAcido),

Este valor déelV,,; deve ser identificado utilizando os dados experi-
mentais. Logo, com esse valor epdl dessa corrente que também é uma
medicao real, pode-se calcular o primeiro invariante:

Wa =[H) —[OH |, —[HA |1 —2-[A" |1

Wal - Wbl . G(leaKahKaQ) + F(le)

Corrente 2, leite de cal. Solugé6 °Baumé deCa(OH ), em agua,
formada a partir de cal para engenhos &% em peso d€'a(OH )s:

Wia = [HeAlp + [HA |2 + [A7 7 ]2

Wia = [Acido)y + [Sal Acido)y = 040

Wao = [H]o = [OH ]o = [HA ]y =2 [A" ]
Waz =0-G(pHz,Kq1,Kq2) + F(pHs)
Wao = 107PH2 — 10PH2—14)

que é calculado em fungéo ¢df do leite de cal, cujo valor constante é
adquirido em laboratoriopl, = 12,53). Consequentemente, essa corrente
est4 totalmente identificada.
Corrente 3, caldo alcalinizado. Corrente de interesse para a medicdo
depH:
Wiz = [HoAlz + [HA 3 +[A7 7 ]3

Was = [Acido]s + [Sal Acido]s

Para conhecer este valor, medem-se os dadgsftoeal do caldo
alcalinizado e estima-se um valor inicial 4é.
Conhecendo o valor dé&,3, calcula-se o primeiro invariante segundo:

Wes =[H']3 - [OH |3 - [HA |]3—2-[A" |3

Was = Wys - G(pH3,Kq1,Kq2) + F(pH3)

As equacdes do modelo a partir dos balancos do sistema piraice
dos invariantes de reacéo, considerando os nimeros dastesrindicados
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na Fig[2Z.b e uma mistura perfeita com volume constijptsao:

d(Va: Was) _ , dWas
dt T

d(Va Wiz) _ ., dWs
dt S

Porém, como ha conservacdo de massa no sistema, tegn=sé"; +
F>. Entéo:

=F -Wa +Fy - Wya — F3- Wes (2.2)

=F - Wy +Fy - Wy — F3- Wi (2.3)

d”aS Fl F2
= al — Wa a2 — Wa 2.4
i Vd(W 1 — Was) + Vd(W 2 — Was) (2.4
dw/bg, F1 F2
= — — - — — E 2_5
7 Vd(Wm Whs) + Vd(sz Wys3) (2.5)

Dessa forma, € possivel expressar o modelo em espaco desstad
qualu =Fy,x1 = Wy3exs = Wy

3 £ (Wa2—$1)
| | v (War — 1) Wez—z1)
[ 2 } - l BWo — o) | 7| Wlea |u (2O

A equacéo de saida do modelo, que calcutdig de maneira impli-
cita, €:

0=—[H""+ (21 — Ka1) - [H]’ + (21 - Ka1 + 22 - Ka1 + Kw
—Kg1-Kg2) - [Hﬂz + (21 Ko1 - Koo+ 229 Kg1 - Kgo

+Ka1 : KW) : [H+] +Ka1 : Ka2 : KW;

na qualKy é a constante de dissociagéo da agua.
Ou entdo, pode-se recorrer as manipula¢cfes algébricaseapadas
por Henson & Seborg (1994):

¥ =—c;  (zy)ea (W) f(x) + g(z)u]

y =pH3

em que:

_ 142.10¥ ~PK2
Ca (y) - [1 1+10PK1—v+10v—PK2

_ _ 10PE1—vy 1 10v—PK2 L 4(10PE1—Y)(10Y —PK2
cv(@,y) = 10107 107 (1+1opK17y4<r10y7pK2))(2 )]
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Para o modelo, sugere-se provar que o sistema carb&ico®s + H N Os)
pode representar os fendmenos de neutralizacéo préprioaldio de cana,
nos quais suas constantes g&8@ = 4,47 - 1077 e K,» = 5,62 - 10711,
Caso o sistema carbdnico ndo funcione bem, trabalhar-seadum acido
hipotéticoH> A, com o qual se deve identificlry;, pK ., epK,2 a partir dos
dados experimentais. Como se requer um valor inicial dorskginvariante
da corrente de saida (caldo alcalinizado) e € um valor que sevestimado,
pode-se recorrer ao balan¢o do segundo invariante coanidiegue seu valor
na corrente de leite de cal é zero, com o qual se chega a:

dWy3

Va—g

=F - Wy — F3- Wi

gue, em estado estacionérkji% = 0), permite a seguinte relacéo entre
os segundos invariantes da corrente de caldo alcalinizado:

F
Fl'Wb1:F3'Wb3:>Wb3:?;'Wbl§

e a equacao para o segundo invariante na corrente de cald@ddessra:
Wi = [HaAls + [HA™ |3+ [A7 73,

com o qual o primeiro invariante se calcula como:

Was = 71 Wia - GlpHa Ko Koo) + F(pHa).
Ou seja, como se tem disponiveis as vazZfes F; e o valor dopHs,

0s pontos iniciais correspondentes aos invariantes darterdo caldo séo
calculados a partir de uma estimagéo dos valordd’ge K,; € K,». Parao
ajuste desses parametros, observou-se o comportamentbdimefluente do
trecho escolhido para a modelagem. Aplicando o par dosiamtas iniciais
calculados, comparou-se com o trecho real de forma queessgvum erro
minimo entre o modelo e o processo.

2.2.1.2 Validacdo do modelo

Para a validacao do modelo, inicialmente, foi necessaatizes di-
versos ensaios sobre o processo em modo de controle manualc€3so era
operado em uma regido préxima de um ponto de operacéo [relesiao,
em que o seu comportamento dindmico era analisado medizat&agio de
vazao de uma das correntes. No entanto, essa operacao ®gtitama al-
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gumas restricdes. Como existem outras unidades de prodao@tadas ao
sistema, nem sempre era possivel obter as vazdes desegadasdtancias.
Além disso, o controle dgH é uma etapa muito importante no tratamento
do caldo e como tal, foi necessario respeitar alguns prowedds da usina,
nao operando durante muito tempo em uma faixa prejudicipf@messo.

O pH aproximadamente neutro era mantido numa regiao que corres-
pondia as seguintes vazBes

1650 < a4 (t) < 1680 gpm

na quahu; e u, sS80 as vazdes do caldo sulfitado e do leite de cal, respectiva-
mente.

Nas Figs.[26 €217, é mostrada a variacAgfia de acordo com
as vazbes do leite de cal e do caldo. Nota-se que no primediyovdiiou-
se apenas a vazao de caldo. A leitura da vazéo do leite de resleapou
muito pouco ruido, pois era feita diretamente por um senkba vazéo do
caldo foi calculada mediante o balanco de massa em funcéarda medida
do efluente ("sensor virtual"), apresentando ruido de neaigplitude. No
segundo dia, 0s ensaios ocorreram durante um tempo maigiogi-ég a
vazéo das duas substancias.

Em ambos os dias, quando os experimentos foram interros\pado
sistema de controle foi reativado em modo automatico e awdz&ite de cal
apresentou uma oscilacdo incoveniente para o sistemas &smetos podem
ser verificados entré = 87 min et = 95 min do primeiro dia e entre
t = 260 min et = 290 min do segundo dia. Porém, foi constatado que esse
problema era causado pela converséo do sinal de contr@aepaversor de
frequéncia que estava sendo feita de maneira equivocadsaParma, foi
identificada e implementada uma nova relacéo de convemsi@sjaando o
problema. Vale notar que os experimentos do segundo dienfdiadidos
em duas etapas. Ou seja, ap0s a variacdo da vazéo de calduraactor
foi reativado em modo automatico para que o0 processo velasgonto de
operagao. Por sua vez, gm= 378 min, 0 controlador foi selecionado em
modo manual para as variagdes de vazao de leite de cal.

Com os dados memaorizados no sistesni@ervisory Control and Data
Acquisition(SCADA) da usina, foram selecionados trés longos periodos d
ferentes dos utilizados na identificacdo, contendo os esldopH e suas

1para a identificagédo do modelo, foi respeitada a unidade dedmggim - galdes por mi-
nuto) usada naquele pais. Porém, na continuacao destétrahainidade de medida de volume
seram?® e de tempo sera (hora), ja que a fermentag&o é um processo muito lento em escala
industrial.
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Fig. 2.6: dinamicas do processo reaP-dia

respectivas vazées, tanto do leite de cal quanto do caldopa@snetros
identificados do modelo quimico encontram-se na TdbelalZesse modo,
aplicaram-se os mesmos sinais de entrada do processo ntonieaea efeito
de comparacéo, foi calculado o Erro Percentual Médio AbsdEPMA)
para cada trecho como:

1 N
EPMA=_->%" [ (2.7)

N
k=1

e também foi avaliado o Desvio Padrdo Relativa (RSD) de acooin a
seguinte equacao:

D) — ¢ E 014 0 W g

em quey,.(k) é a saida real,,, (k) é a saida do modelg, é valor médio do
sinal medido eV é o nUmero de amostras. Os erros absolutos percentuais de
cada ensaio sdo mostrados na Eig.]2.14.
Na primeira validacéo, os sinais de entrada sdo mostradéig ia 8 e
a resposta produzida pelo modelo e a dindmica do procedséiosbustradas
na Fig.[2.9. O erro percentual médio absoluto e o desvio paetativo séo,
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Fig. 2.7: dinamicas do processo reaP-dia

pKa; = 6,6869
pKas = 8,9950
Wby = 5,8250-10~%
pH1 = 445

Tabela 2.1: parametros identificados

respectivamente:
EPMA; = 3,79%, RSD = 5,32%.

A segunda validacéo correnponde as Figs. 12[10°¢é 2.11; e seus e
desvio calculados séo:

EPMAs = 4,85%, RSD = 5,64%.

Por fim, a terceira validacéo é ilustrada pelas Higs.] 2[123& 2ujos
indices calculados séo:

EPMAs = 4,52%, RSD = 6,52%.

Do ponto de vista de engenharia de bioprocessos, desvio® aed 0%
sdo considerados aceitaveis para predi¢cdes dos sisterta@da ¢Aal. 2001).
Porém, os indices de erros apresentados estao relaciamadas diferencas
de ganhos estaticos entre o modelo e o processo, ndo indicEnchodo
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Sinais de entrada
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Fig. 2.8: validagéo 1. Sinais de entrada

Validagé&o do modelo
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. . . . .
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Tempo [min]

Fig. 2.9: validag&o 1. Processo e modelo

satisfatério a qualidade da dinamica obtida, o que é imptateara projetos
de controle. Dessa maneira, pode-se esperar um pior desempara 0s
casos em que forem consideradas maiores variagdes no datttop longo
desvio entré¢ = 175 min et = 196 min da terceira validacdo mostrada na
Fig.[213.

Entretanto, ainda que os erros percentuais tenham atggigons pi-
cos acima dod5%, seus valores permanecem pequenos durante a primeira
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Fig. 2.10: validacéo 2. Sinais de entrada
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Fig. 2.11: validagao 2. Processo e modelo

e segunda validagdes, caracterizando um modelo puransgraménoldgico

que representa qualitativamente bem o processo real pai@@sevariacoes

no caldo. Nota-se que boa parte dos erros pode ser atritngagahos, pois

as dinamicas séo parecidas durante um longo tempo. E imposgalientar

que a dindmica dpH responde por um processo de reacao quimica, tornando
sua modelagem bastante complexa. Sua natureza é bastadelyau seja,

a depender do periodo selecionado para a validagdo, em umanEEsto
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Sinais de entrada
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Fig. 2.12: validacéo 3. Sinais de entrada
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Fig. 2.13: validacédo 3. Processo e modelo

de operagdo, o modelo pode apresentar erros diferentesal@ssyiniciais
estimados dos invariantes no efluente podem comprometautiago final

na modelagem deH. O sistema é distinguido por ser muito sensivel as per-
turbacdes que podem ocorrer, tais como variagdes nas yaadesoncentra-
¢Oes e na cinética das reacgfes. Isso ocasiona uma naodatsecentuada

e dificil de ser tratada. Além disso, embora se tenha feitaliaragem dos
sensores, trata-se de um processo em escala industria ecups de medicéo
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Erros absolutos percentuais entre modelo e processo
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Fig. 2.15: resposta do modelo

e ruidos sao bastante notorios.

Por outro lado, a precisdo do modelo pode ser melhorada senimec
cimento real sobre a quimica do caldo de cana e das solucfieadéastiver
disponivel. Tal conhecimento pode ser obtido a partir desete laboratorio,
mas na aplicacéo real de controleydé, as variacdes de produtos quimicos
durante o funcionamento do processo inviabilizam essagcgitu Portanto,
o melhor modelo é obtido fixando as condi¢des quimicas isidia caldo e
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do alcali mais proximas o quanto for possivel da situacée feemndo com

gue os invariantes de rea¢do evoluam durante o process@raades dife-

rencas das condi¢Oes quimicas reais (Alvarez et al. 20@igmais, como o

modelo quimico é obtido por meio de equagfes fenomenokgicpossivel

melhora-lo e ainda adapta-lo para cada caso particular seroessidade de
novas operagdes no processo.

O controle depH dalngenio La Uniénconsiste em um processo de
neutralizacdo para a producdo de aclUcar. Em usinas queaiabt@ambém o
etanol, é necessario uma nova corregcd@Ho Como o caldo alcalinizado
chega na unidade copH; = 7 e a fermentag&o deve ocorrer em um meio
compH inferior, utiliza-se a vazdo de uma substancia acida (mastielo,
considera-spH, = 1,5) como variavel manipulada para quetg no reator
permaneca com um valor ideal. A estrutura de controle e osidgrarame-
tros continuam os mesmos dos definidos na calagem, regskakamue essa
adaptacdo nao interfere na abordagem conceitual destéhwabvale lem-
brar que a substancia acida é adicionada no duto que alimeettor. Na
Fig.[Z.I% é mostrada a resposta do modelo final para divesgées aplica-
das na sua entrada. Quanto maior for o fluxo de massa do callmalado,
observa-se a necessidade de aumentar a vazao do acida@aacH; da
mistura, isto €, do mosto.

2.2.2 Trocador de Calor

O trocador de calor € uma parte do equipamento térmico queiteer
a transmisséo de calor entre dois fluidos com temperatuerelies nas ca-
maras adjacentes. Sua implantagdo no sistema é necessaimanter o
processo da fermentacao em temperaturas desejadas.

O namero de pardmetros e a dindmica né&o linear do trocad@iale ¢
tornam sua modelagem complexa. Iniciando pelo modelo momté nao
linear, uma representacéo em espago de estados sera ditizdado a téc-
nica 'Direct Lumping of the Proce$gXia et al. 1991, Bonivento et al. 2001).
Basicamente, este método subdivide a superficie de trocaloieem secdes
AX, isto é, o vetor de estados € definido pela temperatura dasséver Fig.
2.18).

Assumindo que a velocidade dos fluidos através do trocadcalde
€ constante e desprezando os efeitos do metal entre as,segdmdancos
de massa e energia podem ser calculados aplicando o Peidei@onserva-
¢do de Energia para todos os compartimentos (para o tenmaopontoz),
resultando em:

%(MCPT) = 1hey(Ty—ng — Ty) — UAAT (2.9)
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i Fluido 1

u(

Fluido 2

Fig. 2.16: trocador de calor

em queM = aAzp € a massa do compartimentd; = avp € a vazdo mas-
sica ea € a secao da camara por onde o fluido esgoa.a densidade do
fluido; ¢, € o seu calor especific@; é a sua temperaturaueé a sua veloci-
dade.AT é a diferenga de temperatura entre os fliddes o tempoAzx €

a distancia incremental entre as se¢oé® a superficie do espaco incluido
no compartimento consideradd/eé o coeficiente global de transferéncia de
calor.

O trocador de calor € dividido eW, compartimentos. Entdo, o mo-
delo do sistema refere-se ao vetor de estddoepresentando a temperatura
de cada compartimento. Este vetor pode ser subdividido e plrtes, cal-
culando a temperatura de cada fluido:

T =[Tr1, T2, 3TN, Tra,TroT iy TN, "

em quel,. ; e Ty ; séo as temperaturas dos fluidos adjacentesemesimo
ponto, comj = 0,1,...,.N.. T, e Ty, séo consideradas como parte das
entradas. Dessa maneira, 0 seguinte sistema de &¥ermode ser obtido:

dT, ; .
My Toa® =t (8) ey [Ty -1 (1) — Tpj (1)) — UAAT, g 5(t)

Mipepp T5HY = yiny (t)eps [Ty 51 (£) — T (1)) — UAATy, (1)
(2.10)
Para validacao do modelo, alguns experimentos (d@ra- 10) foram
realizados sobre o trocador a pla6as Plusmostrado na Fid. 2.17, fabricado
pelaCipriani Scambiatorie instalado no edifici€entro de Investigacion de

?AT, ;=T — Ty € ATy, = Ty j — Ty
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Fig. 2.17: trocador a placas OBlus

la Energia solar(CIESQOIl) da Universidade de Almeria, dos quais foram
identificados seus parametros:

U=80W/(Km?)  a =ay=38-10"%m?
Az =0,1m pr = py = 1000 kg/m?
A=153-10"2m? Cor = Cpp = 4,187 kJ /(K kg)

Os testes foram executados utilizando dgua como fluidos. ifNa F
[2.18, sdo mostradas as vazGes massitase(ris) e suas temperaturas de
entrada®’. o eTy,0). As dindmicas das temperaturas de saida do modelo e do
processo sdo apresentadas nalFig] 2.19, ao passo quehZ&ignntram-
se os erros de modelagem. Evidentemente, 0 modelo propggtoesuma
estrutura de equacdes que produz respostas equivaleisgislas de um tro-
cador real, independentemente do tipo do equipamento. Ersb{a possivel
um desenvolvimento tedrico mais detalhado, o qual é coreideinclusive,
os sentidos das correntes massicas; uma abordagem conoegsaxidade
nao € necessaria, pois no campo da engenharia de contralelangue for-
necem dindmicas e ganhos com erros aceitaveis sdo suficiPat@ projetos
industriais, 0 modelo representa satisfatoriamente cegsm; uma vez que o
comportamento dindmico das variaveis é bastante paredge &oa parte
das pequenas diferencgas é atribuida aos ganhos. Os ercestpars e des-
vios de ambas as temperaturas sédo determinados em func&osla®.y e
Z8:

EPMAr, =2,03%, EPMAr, =2,74%.

RSDr, =2,60%, RSDr, = 3,87%.
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Fig. 2.18: validacéo. Sinais de entrada

Validagdo do modelo

Tr,N (Processo) = = = Tr,N (Modelo)

o] 0.5 1 1.5 2
Tempo [h]
52 T
w0 Tf.N (Processo) m = = Tf.N (Modelo)
— [ ] P T |
1 1
S el Mo " |‘| v n l|| L M
s g oty o R L
& a6l 111 1 1 U LA\

Tempo [h]

Fig. 2.19: validacé@o. Processo e modelo

Em uma situacéo real, o ganho estatico do trocador de caiarem
funcéo das temperaturas de entrada dos fluidos. Esse imjgocamporta-
mento é verificado no modelo apresentado. Nota-se que mesamalg ha
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Erros absolutos percentuais entre modelo e processo
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Fig. 2.20: erros calculados em todos 0s pontos

pouca variagdo nas vazdes, a dindmica da temperatura deidmdfeta a
temperatura de saida do outro.

Entretanto, vale lembrar que para as aplicacGes das gsisigro-
posta neste trabalho, um dos fluidos sera o vinho produzicentiia fer-
mentacdo. Desse modo, baseado nos dados obtidos na usiadi@er, o
trocador foi dimensionado para resfriar um reator com ddpde volumé-
trica de1000 m? e o sistema foi configurado inicialmente da seguinte ma-
neira: a temperatura da agua na entrada sera constante leocovinndo do
reator entrard no trocador de calor a uma taxa constantextedkimassa
dada pori, = 10° kg/h. A vazéo de aguens = 10° - u(t) (kg/h), regu-
lada poru(t) € [0,1], sera utilizada como variavel manipulada para controlar
a temperatura do vinho.

2.2.3 Reator

A modelagem matemética da fermentacgé&o alcodlica foi reddiba-
seando-se nas equacdes de balanco de massa com as coertgmtakas
cinéticas da célula, substrato e produto; assim como batglobal de energia
para o processo do tipo batelada alimentada industriala@setros usados
a seguir foram descritos como fun¢fes da temperatura pta étal. (2001),
cujos valores sdo dados na Taldeld 2.2, considerando umenédigdio esté-
ril, isto é, com uma concentracdo de biomassa nula. Essasssgies foram
determinadas para temperaturas que variam egtael0 °C', utilizando a le-
vedura industriabaccharomyces cerevisiagnelago de cana como substrato.
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Porém, os resultados podem ser extrapolados para outnesrferdores.

Dessa forma, supondo que as densidades do mosto e do vinho sdo
aproximadamente iguais e omitindo a variavglara facilitar a escrita das
equacdes, a variacdo do volume durante o processo ferierdadescrita

como:
v

dt
em queFs (m3/h) é a taxa de vazdo volumétrica de mosto na entrada do

reator.
A taxa de crescimento celular é defina como segue:

Fy (2.11)

dX Fy
— =puX - =X - K X 2.12
dt H v d<x, ( )
na qualy (h~!) é a velocidade especifica de crescimento celulaf;e=
KqrelXarP) (1) é o coeficiente de morte celular global (ver Tabelh 2.2). O
fator F;;/V (h—1) é devido a dilui¢&o, visto que a alimentacéo ocorre durante
0 processo.
O consumo do substrato é modelado de acordo com a seguirge equ
céo:
ds  Fj X
= =22(S - 8) —
i~ v ) s

—mxX (2.13)

em queS; = 200 kg/m? é a concentracdo de substrato na alimentacao;
(kg/kg) é o fator de rendimento da biomassa pelo substrato consuenid
mx = 0,2 kg/(kg - h) € o coeficiente de manutencéo celular.

A formacéo do produto, etanol, é escrita de acordo com a rsegui
equacao:

dP Fs
— =Y X X—-—=P 2.14
7 p/XMA +mp v ( )

naqualYp,x (kg/kg) representa o fator de rendimento do produto pelo cres-
cimento celular enp = 0,1 kg/(kg - h) € a producéo de etanol associada ao
crescimento celular.
A concentracéo de biomassa morta dentro do reator € cadcodado:
dXy Fy

—C = KgX — —Xg. 2.15
o aX — 7 Xa (2.15)

A partir do balanco de energia do sistema, a variacdo da tatopa
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da fermentacéo durante o processo é descrita como:
dTT,O F5 mr(t) MX AHS mxXAHS
-V <TZ TT70)+ prV (TT)N TT’O)—F YX/S PrCpr * PrCpr
(2.16)
em quen,. € a vazao do vinho que passa através do trocador de Adiby,é
o calor liberado durante a fermentacéo, cujo valbsEkcal por quilograma
de substrato consumiddlé = 28 °C' é a temperatura da alimentacgéo.
Diferentes modelos tém sido propostos para representxaaiaé-
tica da fermentagédo alcodlica. A equacéo seguinte é resutta termo de
reducéo pelgpH adicionado a expressao proposta por Atala et al. (2001). A
velocidade especifica de crescimepté calculada em fungéo do limite da
concentracao do substrato, dos efeitos inibitérios dasesdracbes da cé-
lula, substrato e produto; e em funcdo da constante de reqedép Hg do
reatorA(pHg). Assim, tem-se:

1,5
/“L;nam S —-K;S P X+ Xd ’

=" I 1—-— 2.17
. A(pHG) Ks + Se Pma;ﬂ Xmam ( )

em quey.,.,=1,2 - fimaz (h~1) € 0 maximo crescimento especifids, =
1,6 kg/m? é a constante de saturacdo pelo substistdkg/m?) é a cons-
tante de inibigdo pelo substratB,, .. (kg/m?3) € X,,a. (kg/m?) séo, res-
pectivamente, a concentracdo do produto e concentragdordadsa quando
o crescimento celular cessa.

Embora a dependéncia entre a atividade celulap# mao possa ser
explicada por uma expressao matematica, € encontraderaddita um ajuste
adequado para muitos microorganismos (Nielsen & Villads29v). Neste
trabalho,A(pHg) € calculada para quepds < 4,5 oupHg > 5,3 diminua
o crescimento das células, de acordo com a seguinte fungéo:

k1 10_pH5>

+

10-vs " (2.18)

A(pHg) = ks - (1 +

em quek; = 10723, ky = 107%° e ks = 0,5567. Essa faixa de operacéo
do pHg foi definida com base nos valores gl normalmente utilizados nas
usinas. Na Fig[C2.21 é mostrado o gréafico da fung&eH;), cujos pontos
variam entrel < A(pHg) < 1,2 dentro da faixal,5 < pHg < 5,3, enquanto
fora dela, a fungdo cresce exponencialmente prejudicaatiaidade celular.

E muito comum encontrar modelos incompletos de fermentagéo
sua grande maioria o estado gf sendo desprezado. Porém, uma das pro-
postas aqui € a modelagem completa dos sistemas estudaatos. f@ de-
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Fig. 2.21: gréafico da fungéa(pHs)

Tabela 2.2: parametros cinéticos em funcéo da temperatusamaritagao

Parametro Expressao
Lomaa 1,57 exp (—41,47/T,.0) — 1,29 x 10 exp (—431,4/T,.¢)
Epas —0,4421T7 + 26,417} o — 279,75
Xomaz —0,3279T7 + 18,4847, o — 191,06
Yx/s 2,704 exp (—0,1225T,.)
Yp/s 0,6911 exp (—0,01397. )
Yp/x 0,2556 exp (0,10867.0)
K; 1,393 x 10~* exp (0,10047.0)
Kar 4% 1013 exp (%)
Kap 7,421 x 107°T2 — 0,4654T. o 4 7,69

monstrado anteriormente por meio de ensaios industriaés;raca de inva-
riantes de reacéo pode descrever o comportamento dindmiefl d Desse
modo, considera-se o balanco dos invariantes de reacaoepaesentar a va-
riacdo dopHg dentro do reator. As equacBes do modelo para calcyl@fo
da mistura do reator, baseando-se na ilustracédo da Figsan2,

dWaG E

dW, F
dtbﬁ - VS - (Wys — Wag) (2.19b)

Finalmente, com o modelo desenvolvido, € possivel anglmameio
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de simulacg@es as diferentes formas de manipulacdo do pmces

Para um melhor entendimento da forma como as varidveisnafeta
comportamento da fermentacéo, foi desenvolvido um sinouldd processo.
Na Fig.[Z.2? é ilustrado um exemplo de simulagdo com uma atigdo do
tipo degrau, isto é, a uma vazao constante.

O reator foi alimentado a uma vazao@em?/h durantes horas. Po-
rém, o tempo total da fermentacao foi teéh. Ou seja, parte do processo
foi apenas em batelada. Nota-se quetems h, ha uma queda consideravel
na concentracdo do substrato pld; deixa de se elevar, dado que o mosto
possui um valor d@H superior ao da mistura de dentro do reator. Como a
temperatura do mosto3® °C, a alimenta¢do ameniza o aquecimento do rea-
tor. Por isso, pode-se observar também um acréscimo naraim@ea partir
det = 8 h, quando ndo h4 alimentacdo. Neste exemplo, é preenchido um
volume de600 m?, obtendo-se um volume total @0 m? (Vo = 300 m?)
da dorna a uma concentracdo de etanol relativamente bawaodao baixo
consumo de substrato e ao crescimento de células mortastfieedireta-
mente relacionados com as condicdes de operacao da fegdent@s re-
sultados deste simulador foram comparados qualitativeermam dados da
usina Cerradinho, mostrando um comportamento bem sinalaioasistema
real.
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Fig. 2.22: interface principal do simulador da fermentac&odlica
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2.3 Consideracoes Finais do Capitulo

Nesse capitulo foi apresentada a unidade da fermentacédliedc
cuja configuracao é do tipo batelada alimentada. A modelafyeprocesso
foi desenvolvida por meio de equacdes fenomenoldgicasilplindo a
analise de suas principais variaveis. A dindmicapdb no tratamento do
caldo foi representada por um modelo que utiliza a técnidavdgiantes de
reacao, cuja resposta foi comparada a do processo real desimaale acucar
com resultados bastante satisfatorios.

O trocador de calor fabricado peGipriani Scambiatorj necessario
para manter a temperatura da fermentagdo em um valor des&acthode-
lado utilizando a técnica denominaBaect Lumping of the Process vali-
dado a partir dos experimentos realizados.

Considerando as aplica¢gfes préticas da indUstria, aveeride deci-
séo para obter ganhos em produtividade séo a alimentac@atdo, realizada
indiretamente pelo controle de nivel; temperatura do viepé/ do mosto,
pois essas tém uma importante interferéncia no comportand@ramico da
fermentacdo. E importante lembrar que as usinas brasileitaontram-se
em diversos tamanhos e configura¢@es. Todavia, devido asacterizacdo
paramétrica, o modelo dessa unidade pode ser expandidoteas escalas e,
portanto, ser utilizado para diferentes estudos de cas@rémo capitulo,
sera descrito detalhadamente todo o procedimento de toatfotado neste
trabalho.
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Capitulo

Sistema de Controle da Unidade de
Fermentac &o

O sistema de controle proposto para a fermentacdo ser&entads
neste capitulo. Trata-se de uma estratégia multivaridmposta por duas
camadas. Na camada superior, sdo calculados os pontos @gape@ara
maximizar a producgéo de etanol no reator, enquanto a caméatar man-
tém a fermentacéo na regiao 6tima desejada.

Todo o procedimento de ajuste e implementacdo do contmokeato
rédo explanados. Os resultados serdo demonstrados mesliantacdes, em
gue os possiveis ganhos obtidos serdo analisados. No@rdard definida
também a condicdo de energia necessaria para o funcioracmnéto do
sistema.

3.1 Estratégia de Otimizacgao

Otimizagéo é a area da matemética aplicada que calcula eutap
melhores valores de um vetorpara se chegar ao desempenho maximo ou
minimo de uma determinada func&¢z), sujeita ou néo a restricdes algébri-
cas de igualdade e desigualdade, equagdes diferenciaigred e parciais;

e a restricdes laterais.

Entretanto, para se aplicar a técnica de otimizagéo, € sétesim
modelo matematico que represente satisfatoriamenteidagaldo problema
a ser avaliado. Seja qual for a area do conhecimento, tal ecoromia, ad-
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ministracdo, sociologia, biologia, fisica, quimica, emgria ou arquitetura,
uma modelagem complexa ndo é uma tarefa trivial, pois iavelmente de-
pende de fatores subjetivos como intuicdo, experiéndiatj\idade e poder
de sintese daquele que a faz.

Na literatura, um consideravel nimero de trabalhos quelwvote-
mas das Engenharias Bioquimica e Quimica serviu como panfmdida
aos possiveis meios de aumentar a produtividade dos sistgudatelada.
Contudo, com a evolucdo da tecnologia e dos computadoretggcdese a
aplicagdo do Controle e Automacgdo como indispensavel maigzgao efi-
ciente desses processos. Por isso, nas Ultimas décadass prsquisadores
tém estudado as configuracBes dos biorreatores baseadsis@nra de con-
troles adaptativo, neural, classico e avancado (Montagak £986, Zhang
et al. 1993, Birol et al. 2002, Ramaswamya et al. 2005).

E muito comum encontrar questdes isoladas que abordam wmc@mp
mento cinético da fermentacdo. O ideal € interligar as Salsicelacionadas
a principal finalidade que € a alta producéo, com minimasagelld energia
e matéria prima.

Estudos tém mostrado que ha uma temperatura ideal para aemanu
¢éo da viabilidade celular, reduzindo a producéo de glieeemmentando a
eficiéncia do processo. Atala et al. (2001) desenvolveraatigaram um mo-
delo da fermentacgéo alcodlica em escala de bancada, cargideos efeitos
da temperatura. Os dados experimentais indicaram que egs@sofre uma
forte influéncia sob a temperatura e a maior produtividadsta®ol foi obtida
entre28 e 31°C.

Uma andlise de como obter a producao desejada em um bigreeato
um intervalo de tempo menor é encontrada no trabalho de €aalk(2001).

A estratégia utilizada é a determinacao das temperatunaa®turante o pro-
cesso e, com base nas simula¢cdes executadas, nota-se tamh&@oonomia
de energia no uso do agitador e do equipamento térmico.

Magazoni et al. (2009) propuseram um equipamento altemat
sistema de resfriamento de uma usina produtora de alcodicar¢’or meio
de simulagdes, concluiu-se quehu'llerﬂ por absor¢éo propiciava um decrés-
cimo de1°C nos fermentadores. Para o modelo utilizado, isso repm@sent
um aumento dé,8% na eficiéncia da fermentagéo, garantindo um retorno
financeiro significativo para a industria.

Ha outras pesquisas similares que apontam os efeitos darztmnm
na fermentacdo, mostrando que a natureza do processo ga@nlo com
suas particularidades (Torija et al. 2003, Aldiguier e2804, Phisalaphong
et al. 2006). Destarte, salienta-se que uma determinadzetainra pode ou

1Termo originado do inglés. Refere-se a um equipamento qugeegragua por meio de uma
fonte de calor.
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nao ser considerada elevada a depender da situacéo.

Em uma batelada alimentada, outra variavel que deve seidevada
€ a taxa de alimentagdo. Como abastecer o reator para s@abide quan-
tidade do produto desejado no menor tempo possivel é a quastdalguns
pesquisadores vém tentando responder. Modak & Lim (1985grdelve-
ram um esquema de otimizacao, utilizando a taxa de alim@ntagseada em
uma funcdo néo linear das variaveis de estado, tais commasmtnacdes de
células, de substrato, de produto e o volume do reator.

Chen & Hwang (1990) sugeriram uma alimentagéo 6tima de aibst
a partir de um controle do tipo liga-desliga que proporcianam desgaste
menor dos atuadores. O processo geral foi descrito por égsi@iferenciais
e a parametrizacdo dos sinais de controle étimo foi defindslaocum pro-
blema de dimenséo finita, o qual era solucionado mediant@leimnentacéo
de métodos de programacédo néo linear. Um algoritmo unifit@ddgilizado
para calcular os gradientes da fungé&o custo e restricoes.

No trabalho de Chaudhuri & Modak (1998), foi apresentado uzn m
delo de rede neural com realimentacdo para determinar as thexvazéo
Otimas de substrato. O modelo do processo foi desenvolgdodo os dados
avaliados em diferentes intervalos de amostragem. A redelngeinada,
por sua vez, era empregada para fins de otimizacdo. As vastdgesa téc-
nica é que nao houve a necessidade dos parametros cinéttatisados do
processo e o célculo do gradiente da funcéo objetivo coneitesis variaveis
de controle foi simples.

Chiou & Wang (1998) desenvolveram o método de Evolugéo Bifer
cial Hibrida (HDE). Este método eliminava a desvantagemoth&eargéncia
rapida para 6timos locais ao passo que aumentava a pralaaleilde encon-
trar o ponto 6timo global. O HDE tem sido aplicado com sucessa so-
lucionar problemas de otimizacdo em reatores alimentaéos tamadas de
decisaddfuzzynos processos de fermentagéo (Chiou & Wang 1998, Wang &
Jing 1998). Ainda, o HDE foi utilizado para estimar os paréiosecinéticos
do modelo fermentativo do etanol e glicerol, usaS@acharomyces diastati-
cusLORRE 316; e para determinar a melhor taxa de alimentacaemoct
para maximizar a produgéo alcodlica (Wang et al. 2001).

Santos et al. (2006) apresentaram uma estratégia de eotigat
desliga baseada na solucéo do sistema de equactes de i@ébrdiefinido
por fase, resultante da aplicacdo do Principio de Pontmyagio procedi-
mento de reducao de indices superiores. O método foi uldipar Borges
(2008) para estimar e calcular a vazéo de alimentacao 6@ma@&xperimen-
tos foram simulados e validados em um reator em escala dadmmom
resultados bastante interessantes.

Naturalmente, além do manuseio da alimentacdo e da temperat
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existem outras formas de buscar a otimizacao da fermentaRadrigues
& Filho (1999) simularam um método de otimizagao linear rfioddo no
processo de produgéo da penicilina. O algoritmo consistidaiinicéo das
concentracdes inicias 6timas da célula e do substrato mercdo, assim
como sua vazao. Em paralelo, um controle DMIyrfamic Matrix Control
regulava a concentracao de oxigénio dissolvido, manipalarvelocidade de
agitacéo.

Seguindo a tendéncia de mercado na busca de solu¢gées mas mod
nas, a técnica de controle preditivo foi abordada no traba@¢hAshoori et al.
(2009), na qual o modelo simulava o processo em escala dadmné fun-
¢édo custo do controlador calculava a maxima producéo norreat minimo
esforco de controle. Os pontos étimos eram obtidos, maaniplot-se as taxas
de vazao de agua, de acido e de base nas entradas do procassa. ak-
mentacéo, a taxa de substrato obedecia um sinal do tipouwegmmavariagdo
bastante pequena, evitando, dessa forma, perturbacoesteima Ainda,
Ochoa et al. (2010) utilizaram um modelo de quatro estads geular a
fermentacgéo continua de etanol. O sistema de otimizac&idewava os ga-
nhos obtidos do ponto de vista econdmico.

Como pbde ser visto, ha diversos caminhos que podem serestud
dos como op¢des de aumento da produtividade em sistemgsoduatielada
alimentada. No presente trabalho, as principais varid&scontroladas si-
multaneamente e a estrutura de controle possibilita & &gjele perturbacbes
ocorridas durante o processo. A configuracdo de operacaocspaobter o
méaximo de etanol e a hierarquia de controle estdo ilustraaagigs[311 e
[B:2, respectivamente. A estrutura é dividida em:

e Sistema de Controle Avancado: nesta camada superior, izatior
calcula os pontos 6timos pargpdl;, temperatura®) e nivel (H) no
reator a fim de maximizar a producéo de etanol. O sistema cpara
controlador mestre que define gstpointgara as malhas escravas.

e Sistema de Controle Local: esta camada € composta por théaswes-
cravas operadas por controladores Controlador Prop@ieintegrativo-
Derivativo [PID) em cascata com o otimizador. O PID é usada pa
sistemas SISO que, usualmente, sao implementados sieai@mte
para controlar diferentes variaveis de um processo. Paréiesempe-
nho de cada sistema de controle pode ser afetado pela Bxeraig ou-
tras malhas. Por isso, o objetivo desses controladoresnaspganter
o processo de fermentacéo no ponto de operagdg, (I, H), definido
pela camada superior que é a responsavel por calcular esgioes.

Nas proximas secoes, sera descrita detalhadamente caelapais-
tema proposto.
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Fig. 3.1: sistema de controle e automacgéo
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Fig. 3.2: hierarquia de controle

3.1.1 Sistema de Controle Avancado

O otimizador foi projetado para maximizar a concentracaetdgol,
calculando a seguinte equacéo e restricoes:

t+Np
min J(SPH,SPT,SPPHS) = —/ P(t)dt
t
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Sujeito a:
V(t) = Fs(t)
X(t) = pX(t) - FHX () - KX (#)
$(t) = TS = (1) — nplk —mx X (1)
P(t) = Yp/xpX () + mpX(t) - A P(1) 3.1)
Xa(t) = KaX (1) — T Xa(t)
H(t) < SPy(t A

)< 14
4< SPy.(t) <6

em queNy € o horizonte de predicao (em horas), as equacodes de igaaldad
representam o modelo do reator desenvolvido no CafPg, e SPr séo 0s
setpointsdo nivel e da temperatura do reator, respectivamen$d;,g;, € o
setpointdo pH5, calculados pelo otimizador. Frisa-se que o nivel estdadire
mente relacionado com o volume do reald(t) = SPy(t) - A,, cuja area
da based,. é constante. Osetpointsda temperatura séo definidos em fungéo
dos parametros da Tabélal2.2 esespointsdo pH do mosto séo calculados
de acordo com @H do reatorpHg, que interfere diretamente na velocidade
especifica de crescimento celuladada na Eq_2.17. O algoritmo de otimi-
zacgao baseia-se no problema geral proposto por LogsdongleBig1 989).
Este caso pode ser considerado como um problema de contitiie m
variavel NMPC Nonlinear Model Predictive Contrp(ver Fig.[3.3), no qual
os sinais de control8 Py, S Pr e SP,y, séo definidos para minimizarem
um horizonte de predicao, utilizando o modelo néo linearrdcgsso para o
calculo das predicdes.

—>| Controle Local IﬂQ»' Processo |——>Y(t)
Q)

t
(0 Fun¢do Custo [
Restricoes —

J

CONTROLE AVANCADO
Fig. 3.3: diagrama de blocos do sistema de controle completo

As restricdes nas variaveis de decisdo sdo definidas connbase-
guintes idéias: (i) o nivel minimo do reator deve ser, em edapa, o valor
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atual porque, como se trata de um sistema em batelada semdazaida,
ndo ha como diminui-lo; (ii) o nivel méximo é definido pela @agigade da
dorna; (iii) para as variaveis e pHs, os limites sao dados pelas faixas de ope-
racdo conhecidas, comumente determinados na pratica.raeddque, den-
tre outros fatores, a temperatura miniffig;,, depende da energia do fluido
refrigerante.

Os parametros de ajuste desta estratégia de controle séieaie de
predicdoNy e o tempo de amostragefx) (AQ < Nyg). Como o processo
possui uma dindmica lenta, espera-se obter melhoresaéssilttilizando-
se valores maiores d¥y. A trajetdria da concentracdo de etanol varia de
acordo com o tempo de processamento que tem o seu efeitsaaitatiomo
segue.

Em virtude do sistema de controle ser configurado numa esirdb
tipo cascata, um valor pequeno d€) dificulta sua implementacao pratica
devido ao tempo necessario parao procedimento de otinnzat@Enbém as
dindmicas das malhas locais. Fica claro, por conseguini ocgjuste da
malha interna possui como critério propiciar uma respostigonmais rapida
do que a da malha externa. O tempo em que 0 processo permasqImitos
(setpointy somado a duracdo do seu regime transitorio consiste nodgeri
AQ.

Por outro lado, valores elevados d€) oferecem menos graus de li-
berdade para otimizacdo e um pior desempenho é esperada faib do
processo possuir um tempo final fixo limita o nimero de pregigibssiveis
executadas pelo otimizador. Deste modo, aumenta-se aljilidade da fer-
mentacao ser operada fora de uma faixa pertencente a unsagorima da
funcao otima.

O Sistema de Controle Avancado foi projetado para calcslgootos
6timos de operacao, estes mantidos pela camada inferiocoiamuacao,
sera apresentado todo o procedimento de ajuste do Sistebumtfele Local.

3.1.2 Sistema de Controle Local

O sistema é composto por um conjunto de controladores détipp
frequentemente usado na indudstria. A acéo de conir@lede um controla-
dor PID padréo ideal é calculada como:

de(t)
dt }

u(t) = Kle(t) + i/0 e(r)dr + Ty (3.2)

T;
em quee(t) é o erro entre os sinais de referénaatpoinj e de saidak’. é o
ganho proporcionall; € a constante de tempo integrativé g€ a constante
de tempo derivativo.
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Aplicando a transformada de Laplace na Eq] 3.2, a funcédadsfa-
réncia do controlador é:

U 1
_ U K.(1+
]iS

+ Tys) (3.3)

Na prética, a representacéo ideal do controlador PID daditgriZ.3
ndo pode ser implementado porque o grau do numerador é n@iuelo
grau do denominador, ou sefd(s) € impréprio. Um filtro passa-baixa nor-
malmente é aplicado em cascata com o controlador para lnéprio,
resultando em:

K{:( + # + Tds)
alys +1

coma € [0,1]. Para controladores industriais, o valor @eormalmente
varia entre0,05 e 0,5. Este parametro pode ser utilizado para atenuacéo de
ruido e também para incrementar robustez em malha fechaae@y-Rico
& Camacho 2007).

Geralmente, modelos lineares sé@o aplicados para a sirdoridD.
Existem diversas maneiras de ajusta-lo, mas um procedingerté bastante
utilizado na industria sera descrito e analisado.

C(s) = (3.4)

3.1.2.1 Modelagem linear do sistema no ponto de operagéo

O comportamento fisico dos sistemas dinamicos pode ses@mado
por um conjunto de equacdes diferenciais. No entanto, quaaa € possivel
obter informacdes essenciais do ponto de vista de conwmotepdelagem
do sistema é feita por meio de testes e experimentos. Estedinoento
€ conhecido como identificacdo e é realizada, basicamemtérés etapas
(Ljung 1987): a aquisicdo de dados, a definicdo de um confimtoodelos
e a determinacdo do melhor modelo do conjunto, baseada hacaeados
dados.

Normalmente, numa situacéo real, aplicando o sinal do &goali no
processo em malha aberta, um modelo é estimado para o agustetiola-
dores Controlador Proporcional-Integratiliol (PI) e PIDt(8s & Hagglund
2005). Neste trabalho, as variaveis que devem ser cona®lad sistema
serdo modeladas e identificadas mediarsystem Identification Toolba@o
Matlab. O modelo escolhido para representar suas dindmicas € &ofuleg
transferéncia do tip&irst Order Plus Dead-timgEQPDT) por ser bastante
utilizado no ajuste desses controladores.

Para a variagdo dpH;, propde-se um modelo déammersteinca-
racterizado por uma dinamica linear e uma funcéo estatwémgar. Porém,
0 processo de identificacao inicia-se supondo um modelarline ponto de
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equilibrio. Considera-se o sistema em malha aberta de @oom o dia-
grama de blocos mostrado na Fig.13.4. Nesta representagdonmioio de
Laplace, AUs(s) é o incremento de vaz&o do caldo alcalinizafid,(s) é o
incremento de vaz&o do &cido e a saidaélg incremental do mostdazs(s)

e G4(s) sdo as fungbes de transferéncia. Assinp/bdo mosto pode ser

AUs(s)

ApHs(s)

Fig. 3.4: diagramas de blocos do modelo lineapdfs
identificado de acordo com o seguinte modelo:

ApH;(s) = G3(s)AUs(s) + G4(s)AU4(s) (3.5)
comG,(s) = K;e:f ,n = 3;4. K,, é 0 ganho estatica,, € a constante de
tempo eL,, é o atraso de transporte da funcéo de transfer@&ngia).

Considerando-se como processo real o modelo obtido nait@pfi-

terior, tem-se apo6s varios testes para a identificagcao,uirgegponto de ope-
racéo escolhido:

u3(t) = 100 m3/h, a4(t) = 1,25 m®/h e pHy = 5,01,
cujas fungBes de transferéncia médias séo:

_ 2,36 - 102 3,62
Gs(s) = Go03s 51 ¢ ) = Goomis 1 1

em queLs e L4 sdo despreziveis.

Dos resultados obtidos, observou-se que a constante de fEeguia
pouca varia¢cdo, mas os ganhos do processo apresentararéalimearidade
significativa de acordo com as Tabdlad 3.1 & 3.2. Sendo dssinterpolada
uma curva de ganho na regido de operacao em funcéo das vazéalsla e
do acido, obtendo-se:

G3(us,s) = Ks(us) - G5(s) e Ga(ua,s) = Ka(uyg) - G)(s),

na qual
_ 1 - 1

Gy(s) = ———— e Gy(s) = ——.
308) = So03s 71 € %48 = Goomts 1 1
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As curvas caracteristicas e a resposta do modelo no pontpetagdio sdo
mostradas nas Figs._ 8.5 €13.7, respectivamente. Nota-ssnytie- 1,25 h,
fora do ponto de operacéo escolhido, hd uma diferenca naier @s ganhos
do modelo fenomenolégico e o lammersteinO diagrama de blocos mos-
trado na Fig.[316, que representa o modeldidenmersteinsera utilizado
para o ajuste do PID com escalonamento de ganho.

| us | pHs [ K5[107%] | | us | pHs | Ky |
400 | 6,70 0,56 1,70 | 3,86 | —2,56
280 | 6,58 0,87 1,551 4,03 | —3,27
200 | 6,40 1,39 1,50 | 4,11 | —3,60
150 | 6,16 2,30 1,35 | 4,48 | —5,30
us | 5,01 —— ug | 5,01 ——
80 | 4,02 4,95 1,20 | 5,30 | —5,80
50 | 3,42 3,18 0,90 | 6,07 | —3,03
30 | 3,05 2,80 0,40 | 6,62 | —1,89
10 | 2,50 2,79 0,00 | 7,00 | —1,59
Tabela 3.1: Caldo % Hs Tabela 3.2: Acido XpH3

Curva estatica - vazao do caldo Curva estética - vazao do cal

0 100 200 300 400 500 0 05 1 15 2 25
uy [m3h] u, mh)

Fig. 3.5: curvas estaticas relativas as vazées de caldo@dte a

Para o modelo da temperatura, considera-se o sistema erm ataia
mostrado na Fid._3/8. A temperatura do vinho no duto de saidaator ndo
sofre variagdes. De forma anéloga como a vista anterioemenvariavel
temperatura pode ser identificada com o seguinte modelo:

AT(s) = G5(8)AUs(s) + G7(s)AUr(s) (3.6)

em queUs(s) e Uz(s) sdo as vazbes do mosto e de agua, respectivamente.
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DU4s) Ko(us) | G'3(s)

DU4(S) —p! K () [ Gs) ¥ DpHs(s)

Fig. 3.6: diagrama de blocos do modeloHigmmerstein
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Fig. 3.7: respostas dos modelos fenomenolégicoldatemerstein

Desse modo, € aplicado um sinal do tipo degrau nas entradasteima.

@ Mosto

Vinho

Trocador de calor

Fig. 3.8: sistema em malha aberta

Com AUs(s) = 0, foram feitos varios testes para identificzf(s).
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Fig. 3.9: dinamica da temperatura pax&/; = 200 m3 /h

Alguns deles séo mostrados nas Figs] 3.9 € 3.10, cujos nsosibe’;, =

_37.10"3 _ 103 .
20— e Gy = =20 respectivamente.
AY

Nota-se que, de acordo com a definicdo de ganho estéfice, 37,
0 ganho do sistema é variavel porque a temperatura tendeimpadamente
ao mesmo valor da temperatura da agdligo(= 28,5 °C), quando ha fluxo
na entradd/; (s), afetando diretamente sua constante de tempo. Isso se deve
ao fato de que calor liberado € muito pequeno, jafyig(s) = 0 e ha uma
circulacao refrigerante no sistema.

G7(s) pode ser modelada como:

K7

G?(S): 128-’-17

—6-107° < K; < —2,73-1073.

De maneira similarZ; (s) foi identificado comAU7(s) = 0. Os mo-

~ £9.10—2 .
delos encontrados sds; = %6*0’04% (ver Fig. [311) G52 =
4,6-1072

05833_&_1670’0428 (ver Fig.[3:12). O ganho estatico d& (s) também n&o é
constante. Porém, neste caso, a temperatura tende ao maladdiaproxi-
madament89°C quando o substrato atinge a saturacdo e ha fluxo na entrada
U5 (8)

Depois de alguns testeS;(s) pode ser modelada como:

Kye0:042s

Gs(s) = e ,0< K5 <25-1072
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Fig. 3.10: dindmica da temperatura pax&’; = 400 m3/h

Em todos os experimentos para identificacad=gés), foi conside-
rado o limite do nivel do reator, como deve ser feito na peaticcapacidade
do reator é dd000 m?, o que corresponde a um nivel dém. Como a
dindmica da temperatura é muito lenta, um ajuste do PID deingaconser-
vadora é suficiente para o controle satisfatério do progessoa necessidade
de aplicar um escalonamento de ganhos. Isto sera visto rianareubsecao.

O modelo para o comportamento dindmico do nivel é baseada-no b
lanco de massa do mosto no reator, que depende do fluxo ddantra

pous(t) = 0 (3.7)
m(t) = Arpi(t) (3.8)

em quem é a massa dentro do reater, = 62,5 m? € a area seccional do
reator eh é o nivel. As densidades do substrato e do mostopsé®p;,
respectivamente.

As dinamicas da valvula e do sensor podem ser desprezadasepor
elas sdo muito mais rapidas do que a dinamica do nivel. Dessef su-
pondop, = p; e substituindo a Eq(3.8) na EG.(B.7), tem-se:

us(t) = A, = (3.9)
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Fig. 3.11: dindmica da temperatura pax&’s = 100 m3/h

Considerando o nivel inicigt(0) = 4,8 m (volume inicialv(0) =
300 m?) e aplicando a transformada de Laplace na Hg.] (3.9), é ohtida
seguinte funcéo de transferéncia para o incremento de nivel

Guls) = 2 () _ 1 (3.10)

3.1.2.2 Ajuste dos PIDs

O diagrama de blocos, com a terminologia considerada rrasto,
do sistema dpH é mostrado na Fig._3.1.3, em que o controlador com ganho
escalonado é representado @gofD, e a variavel manipulada é a vazdo do
acido,u4(t). Neste caso, um PI foi alterado, onde o gaihoé escalonado
com base nas identificacfes feitas para o procesgdigo Dessa maneira,
escolhe-se:

1
Ke=+—F7—
[ K4 (ua)]
A funcéo de transferéncia entre a referéncia e a saidaH; (t) fica,
entdo:

pH(s) 5 (Tys + 1)

R(s) 54 666,67s + 223937
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Fig. 3.13: diagrama de blocos paraf

Por se tratar de um processo com dindmica muito rapida,tewgei
perturbacdes de dimensbes elevadas, deseja-se um temggpdsta muito
pequeno na magnitude dg = 1-10~2 h. A partir da equag&o caracteristica
de malha fechada, calcula-se que para um par de pélos reaigreninimo
deT; é3-1073.

Inicialmente, a estrutura apresentada nalFigd. 3.1 possuéatrola-
dor feedfowardha malha da temperatura que poderia ser calculado como:

G5(8) _(1-_1s
Crs(s) = Gigs;e (Es—Lr)s,



CAPITULO 3. SISTEMA DE CONTROLE DA UNIDADE DE
56 FERMENTACAO

Ci(s) ur(t)

Processo

Fig. 3.14: controle da temperatura

Entretanto, o processo tem apresentado pouca sensibilgiehto a pertur-
bacéo causada pela malha de controle de nivel. O efeitorderghc¢ao tende

a ser atenuado pela ciculacédo refrigerante da bateladeratnta. Neste caso,

€ possivel ajustar um controle por realimentacdo capazeteasr um de-
sempenho satisfatorio, ao passo que o ganho seria pequedéa do con-
troladorfeedfoward Portanto, como sera constatado nas simulacdes, nao é
necessario implementét; ;. Dessa forma, similarmente ao process@Q

o sistema ilustrado na Fifl._3]14 é utilizado para controk@nzperatura e o
controladorC~(s) é sintonizado pelo Lugar das Raizes.

Como—6-1072 < K; < —2,73 - 1073, um valor estimado d&, é
baseado na resposta transitoria do processo. No entantusta fino desse
parametro € necessario para melhorar o seu comportamexéesd; entéo,

K. = —4000 ea = 0,1; e 0s demais parametros sao escolhidos de forma que
garanta uma resposta rapida e a estabilidade do sistema:

T, = 0,05, Ty=0,03.

rL Fr(s) 4;? e() CH(s) us(t)— GH(s) >h(t)

Fig. 3.15: controle do nivel

Para o controle do nivel, considera-se a estrufw@Degrees of Free-
dom(ZDOHR), mostrada na Fif._3115. A funcéo de transferénciagjaeiona
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o sinal de referéncia e a variavel controlada é:

H(s) _ F.(s)Cr(s)Gu(s)
R(s) 14+ Cu(s)Gu(s)

(3.11)

H(s) (TyT;s? + Tis + 1) (ys + 1)
R(s) (A}?:“s?’ + ArTi}IiCTdTi $2 4 Tis + 1) (Bs+1)

em quer’.(s) = 3= e Cu(s) é dado pela Eq[(3.4).
Neste caso, uma resposta rapida em malha fechada é desgada,
uma constante de temp®, = 0,5 h. Por meio da técnica de alocagéo de

polos, os parametros de ajuste séo:
K.=250,T,=1,T;=0,aa=0,y=05,=1

Nota-se que o controlador € uRY e que pelo efeito do filtro de refe-
réncia, a funcao de transferéncia em malha fechada é:
H(s) 1
R(s) 05s+1

(3.12)

Na préxima sec¢éo sera simulado o processo com o sistemaiieleon
proposto, em que analisar-se-a seu desempenho relatiodiégao de etanol.

3.2 Simulacfes e Resultados

O modelo do processo foi desenvolvido em ambidmagiab® Math-
works cuja fun¢gddminconé usada para o otimizador néo linear NMPC. Os
controladores PID foram implementados com a estruamtawindup pois
foram consideradas saturagfes nas vazdes da agua refréggerdo mosto
(1000 m?/h); e do acido 20 m?3/h) . Para ilustrar as vantagens do contro-
lador proposto, alguns resultados comparativos seracameelos. Nestas
simulacdes, o processo da fermentacdo sem o otimizadogétarsera ana-
lisado, no qual a alimentacdo e os pontos de operagéo forfinidds de
forma convencionalmente encontrada nas usinas de etatlgung\critérios
foram considerados seguindo dados reais do processo riatlust tempo
maximo da fermentacdo é definido & e o nivel maximo do reator é
14,4 m (900 m?). As condigdes iniciais sad/, = 300 m? (Hy = 4,8 m),
Xo = 31 kg/m3, So = 0 kg/m3, Py = 33 kg/m?, Xqo = 0 kg/m3,
Tr0, = 30 °C epHg = 5,01. Os cenarios estudados a seguir estao descritos
na Tabel& 313.

No primeiro cenario C1, a agua proveniente do rio, cuja teatpea
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Fonte energética Caso 1 Caso 2
C1l Rio Controlador PI| Otimizador
Cc2 Hipotética Controlador PI| Otimizador
Tabela 3.3: definicdo dos cenarios

Alimentacéo [m 3/h]

= = = Sem otimizador
Com otimizador | |

4 5 6 7 8
Tempo [h]

= = = Sem otimiador )
Com otimizador |

3

4 5
Tempo [h]

Fig. 3.16: cenario C1. Controle do nivel

Cenério 1

Fig. 3.17: cenario

O 34
S
©
S 321
s
2 30 = = = Sem otimizador B
1= P
k3] Com otimizador
28 Setpoints 6timos [
o 1 2 3 4 5 6 7 8
Tempo [h]
1000 — T
—= 8oor | LI
o 1
S e ]
g 400F 1 Com otimizador | |
B 1 1
200 - Y,
) ’
o . . . . . . . [
(o} 1 2 4 5 6 7 8
Tempo [h]

C1. Controle da temperatura

tem um valor constante d&, = 28,5 °Cl e vazéorm ;(t) é manipulada
pelo controlador, € utilizada para diminuir a temperatwaeator. No Caso
1, tem-se o algoritmo Pl sem o otimizador em que um sinal dorampa &
aplicado para alimentar o processo, como é ilustrado na[@EB. Osset-

2Esta temperatura depende do clima da regi&o e se é utilizade aéoresfriamento. Porém,
o valor considerado é bastante favoravel se comparado coomdig@es reais.
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Cenario 1
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Fig. 3.18: cenario C1. Controle gdf do mosto e dinamica deH do reator

pointsda temperatura dentro do reator e;gé do mosto saad2 °C' e 5,3,
respectivamente; e o comportamento dessas variaveis éachmstas Figs.
B17 e[31B. Nota-se que ha um desvio em relagéo a temperdavido
ao fluido refrigerante ndo possuir energia suficiente paraéra no ponto
ajustado. Como pode ser observada nas Eigs] 3.19% 3.20,amtentracéo
de etanolPr = 72,6783 kg/m?> é obtida quando o processo é concluido.
Nessas figuras, as evolu¢gbes da biomassa, da biomassa rdortalestrato
também sdo mostradas. No Caso 2, o otimizador com ajustg,de 4 h e
AQ = 2 h é aplicado na camada superior, do qual os pontos 6timosi@alcu
dos pelo seu algoritmo sdo mostrados nas Figs] B.18, 8. IBe3a mesma
maneira que o Caso 1, satura-se a vazao de agusetpmsntgla temperatura
ndo sdo atingidos, fazendo com que esses pontos geradaspesentido
fisico, comprometendo o desempenho da estratégia. Natensaconcentra-
céo de etanol foi um pouco maiaP{ = 73,3378 kg/m?) possibilitando um
acréscimo d@,91% em relacéo ao primeiro caso.

O cenario C2 corresponde a uma situacao hipotética em quemse t
agua com temperatura @é °C' disponivel para aplicar no sistema. Como se
pode observar nas Fig._3121.3.22"€3.23, 0 processo angmEpmintse
nas Figs[3.24 E3.25 seu desempenho € ilustrado nos dots c@sgato da
temperatura da fermentacgédo ser a variavel mais criticaabepso deixa mais
evidente a vantagem do otimizador. Nesta nova situacaémbelPr =
73,8060 kg/m?> para o primeiro caso £ = 78,4193 kg/m? para o Caso
2, 0 que vale um ganho d&25% na concentracdo de etanol de um reator.
Ademais, o sistema de controle ndo satura e 0 consumo de agueia
menor em relagdo ao cendrio C1, permitindo um incrementudecizo ainda
maior.
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Cenario 1
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Fig. 3.19: cenario C1. Desempenhos do sistema sem e com o atoniza

Cenario 1

100 [ 4 -, = = = Etanol (Sem otimizador) T
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oot ! - Etanol (Com otimizador)
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Fig. 3.20: cenario C1. Desempenhos do sistema sem e com o awniza

Para estudar o ajuste do controlador, diversas simulagémfela-
boradas com diferentes valores Ng; e AQ. A Tabeld 3.4 contém alguns
resultados obtidos que confirmam as andlises feitas amtenide. Nota-se
gue, como esperado, o efeito dg; é mais visivel que o dAAQ. Ainda,
para certificar que o otimizador é capaz de calcular pontasos)xou pro-
ximos dos 6timos globais para cada tempo de amostragenoddmtnori-
zonte de predicao, foram testados pontos distribuidosregnldas faixas de
operacdo. Com a finalidade de obter ilustracdes graficaenmmtes, foi
fixado opH; = 5,3 paraNg = 2 h e AQ = 2 h, ou seja, 0 Sistema
de Controle Avancado opera com duas variaveis de decidde T). Na
Fig. [3.26, encontram-se as concentracGes finais do etarmlvpsios va-
lores de nivel e temperatura, quando passadas as duasrasirheras do
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Cenario 2
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Fig. 3.21: cenario C2. Controle do nivel
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Fig. 3.22: cenério C2. Controle da temperatura

processo. Nota-se que embora a concentragéo final obtidaotedizador
esteja préxima dos melhores pontos simulados, ha um ersidesével cau-
sado pelas primeiras iteracdes do algoritmo. O 6étimo glolkeabka etapa
estd emPr = 54,9444 kg/m? paraH = 9 m e T = 34 °C; a0 passo
gue o ponto determinado pelo otimizador correspondga = 9,7393 m,
Top = 34,1081 °C € Pr,, = 53,4996 kg/m3. A tendéncia é diminuir
0S erros nas proximas iteracdes, uma vez que utilizando@sniacbes da
etapa anterior no otimizador, aumenta-se a probabilidadeodvergir para
um 6timo global. Na Fig[—3.27 estdo compreendidos os pordqeatesso
entret = 2 het = 4 h. Nessa ocasido, o ponto calculadfy{pr = 9,7237 m,
Top = 33,3420 °C' e Pr,,, = 59,7353 kg/m?>) esta ainda mais préximo do
6timo global @ = 10 m, T = 34 °C e Pr = 59,9184 kg/m?). Durante
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Fig. 3.23: cenario C2. Controle gdZ do mosto e dinamica deH do reator

Cenario 2
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Fig. 3.24: cenario C2. Desempenhos do sistema sem e com o awniza

a fermentagéo referente ao periodotde 4 h at = 6 h, ilustrado na Fig.
[3.28, o otimizador diminui razoavelmente a temperaturgaheo ao ponto
Hop =9,7237Tm,Top = 31,1238 °C e P, , = 60,6543 kg/m3, enquanto
o 6timo global é dado pall = 10 m, T' = 31 °C e Pr = 60,9804 kg/m3.
Por fim, o processo é concluido £ 6 h at = 8 h) com o 6timo global,
Hop = 9,7237 m, Top = 31,1238 °C € Pr,, = 61,5187 kg/m?>, sendo
calculado pelo otimizador. Nessa Ultima etapa mostradaigna[®E29, al-
guns pontos possuem aproximadamente a mesma concentrajaodimo,
por exemplo,P; (H = 10 m, T = 31 °C e Pr = 61,1186 kg/m?3) e P,
(H =10m, T = 36°C e, Pr = 61,1221 kg/m?). Observa-se que, para
0 ajuste epH definidos anteriormente, o otimizador mantém o nivel do pro-
cesso durante toda a operacéo variando somente as temap&rahiendo-se
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Cenario 2
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Fig. 3.25: cenario C2. Desempenhos do sistema sem e com o atoniza

NH AQ PF(kg/mS) NH AQ Pp(kg/m?’)
1 0,5 75,3532 4 2 78,4193
1 1 74,4925 4 4 77,7028
2 0,5 76,9376 7 1 78,8394
2 1 76,7099 7 2 78,8547
2 2 76,2838 7 4 78,8528
4 1 78,4707 7 7 78,7567

Tabela 3.4: concentracdes de etanol para alguns valo®¥s,de AQ

uma concentracgéo final 6tima global ¢m- 8 i da fermentacdo. Um dado
importante € que nao ha necessidade de um investimental ipamia a apli-
cacgdo do otimizador. Como 0 processo €é lento e os valorés@sao da
ordem de horas, a estratégia proposta pode ser facilmestaeldena pratica.
Executando o NPMC em um computador comerciaketpointspodem ser
ajustados manualmente em cada etapa, apoés o calculo daatoni Dessa
maneira, a técnica apresentada tem grandes possibilidades aplicada na
inddstria.

Uma das propostas deste trabalho é utilizar energia salampadu-
zir agua fria que possibilite o controle ideal da fermemacBo préximo
capitulo, seré explicado o projeto completo dessa unidssiemacomo sera
avaliado detalhadamente do ponto de vista econémico agemtede sua im-
plementacéo.
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Fig. 3.26: pontos de teste para o otimizador entreO h et = 2 h
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Fig. 3.27: pontos de teste para o otimizador ehtte2 het =4 h
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Fig. 3.28: pontos de teste para o otimizador ettted h et = 6 h
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Fig. 3.29: pontos de teste para o otimizador ehtre6 h et = 8 h
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3.3 Consideracdes Finais do Capitulo

Nesse capitulo foi explanado o sistema de controle propastoma-
ximizar a producéo de etanol na unidade de fermentagéo.t®@nsis2 com-
posto por duas camadas: controle avancado (otimizadorhtot® local
(controladores regulatérios do tipo PID). As variaveis deisfio para a oti-
mizagao do processo sd@ s, a temperaturdl() e o nivel do reatori]).

Todo o procedimento de implementacdo do controlador, taatca-
mada global quanto na local, foi apresentado. Por meio adécicde con-
trole classico, os controladores PID sdo ajustados comesfixos enquanto
definem-se diferentes parametros para o otimizador, conal&dtie de ava-
liar o desempenho do processo quanto a producao de etanol.

Ao utilizar a estrutura de controle multivariavel NMPC, steima foi
simulado e, de acordo com os resultados obtidos, pode-sgaafijjue a es-
tratégia garante um ganho significativo em relagcao ao qudicadp na in-
dustria. Entretanto, para seu melhor funcionamento, §aetaima fonte
energética que permita o controle correto da temperaturaeator.

Salienta-se que diversas estratégias de otimizag&o etadm#dimen-
tada foram abordadas na literatura do ponto de vista da BagarBioqui-
mica. Porém, a linguagem deste trabalho procura dar umaag@immais
tedrica e pratica na esfera da Engenharia de Controle e Agfiiondada sua
escassez no cenario produtivo do etanol.



Capitulo

Planta Solar de Refrigera¢c ao Integrada a
Unidade de Fermenta¢ ao

Ao desenvolver o sistema avancado de controle para ferg@ntd-
codlica, constatou-se a necessidade de uma grande quiEntidaenergia
para atingir as temperaturas 6timas definidas pela esadtéglementada.
Porém, o fato do etanol brasileiro aparecer como um imp@@embustivel
dentro do contexto de desenvolvimento sustentéavel, n&efatido buscar al-
ternativas nas fontes consideradas poluentes. Ademéste exna mudanca
de paradigma no que se refere ao modelo de energia mundiliaha ten-
déncia de mercado é que o emprego de energia renovavel seraisbarato
e proximo da energia tradicional (Smil 2012). Nesse confextiso da ener-
gia solar aparece como uma importante alternativa na prpograbalho.

Este capitulo refere-se a parte da pesquisa desenvolvigamer@ria
com a Universidade de Almerfia{UAL), na Espanha, que contagm@nde
experiéncia no uso dessa tecnologia. Desde 1987, projetpsstjuisa que
aplicam controle avancado séo realizados na Plataformex 8el Almeria
(PSA) com o objetivo de investigar a viabilidade da energiarstérmica
em processos de dessalinizacao, refrigeracdo e aqueoiméntretanto, a
aplicagdo mais interessante para este projeto é a que emppFgcesso de
energia solar nos seus sistemas de refrigeracao e ar coratici.

Partindo desse principio, estudou-se a implantagdo degsgsmmen-
tos nas usinas de etanol, ja que essas empresas sao sitmoEEdEs de
elevada irradiacédo solar e um sistema que aproveita essecaitnatural
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podera auxiliar no controle de temperatura dos reatores.

4.1 A Contextualizacao da ldeia

Hoje em dia, a maioria dos governos reconhece que a eneilgia so
vai desempenhar um papel importante no futuro da energiaa@aiendeles
promove a adocgdo dessa alternativa renovavel. No caso dalispa con-
digdo climatologica ideal na maior parte do pais permiterfam uso lucra-
tivo desse sistema, sendo considerado um marco para garértiecimento
de energia espanhola no futuro. Consequentemente, ténade politicas
guanto ao uso da energia solar (RD 2818/1998 1998), mas @elerchave
gue afetaria positivamente a evolug&o da tecnologia nanBspi@i o Royal
Decree 436/2004RD 436/2004 2004). Este decreto permitiu uma larga co-
nexao de plantas térmicas e fotovoltaicas as linhas dentias&o espanholas
garantindo subsidios rentaveis para o investimento engienenovavel e
desencandeando uma implantacdo maci¢ca de placas soldoegyaale seu
territorio. As condigBes de subsidio foram adaptadas emavm projeto no
Royal Decree 661/2007 (RD 661/2007 2007) para atualizédasalidade de
mercado. Além disso, o Ministério do Meio Ambiente espargxpressa a
necessidade de se criar campanhas que fazem as pessoasTseEETtes em
termos de economia e meio ambiente no uso de energia. Toaks aHes
resultaram em uma capacidade instalada3s MW no ano de2010, o
que correspondia25% da demanda energética daquele pais, atendendo aos
informes deRed Eléctrica de EspaiiRER).

N&o obstante, empresas importantes de energia e instastas ali
localizados, tais como Plataforma Solar de Almédria (PSA)amr centro de
pesquisa em planta solar da Europa, que pertencgeatro de Investigaci-
ones Energéticas Medioambientales y Tecnol6g{€EMAT) da provincia
de Almeria, localizado na regido sul. Almeria € uma das esgibais de-
sérticas da Europa, recebendo menog@lemm de chuva e mais d&000
horas de sol por ano, atendendagencia Estatal de MeteorologAEMET)
espanhola, tornando-a uma das localizagGes mais adequead@asnplantar
sistemas solares. No CIEMAT funciona o projétmuitectura Bioclimatica
y Frio Solar (ARERISOI), cujo objetivo é quantificar a economia de ener-
gia obtida na pratica utilizando estratégias bioclim&tigassivas e sistemas
renovaveis ativos.

Em particular, o presente projeto foi desenvolvidddemtro de Inves-
tigacion de la Energia solafCIESOIl) da UAL. O edificio onde esté situado
o laboratério CIESOL possui uma planta solar que gera emedga o0 aque-
cimento (no inverno) e resfriamento (no verdo) de suas adagées. Um
fluido é aquecido nos coletores solares e utilizado coma fdatenergia na
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maquina de absor¢éo que resfria a agua. A fonte quente éamatezquando
a unidade nao esta operando e, para as situagfes em que;acadikar ndo
€ suficiente, conta-se com uma caldeira a gas natural cotemsiguxiliar
de energia. Observa-se que no inverno a fonte quente é usei@ante nos
sistemas de climatizacdo dos ambiente do edificio.

Destarte, tem-se um cenario bastante propicio para a jue@ois
tipos de energia limpa e, portantokonow-howde cada pais. Como visto no
Cap. 3, muitas vezes, a temperatura do fluxo de agua nao éduficente
para controlar a temperatura do reator, dado o calor libenaddecorrer do
processo de fermentacdo. Por outro lado, ha um potenciaremos$ de ener-
gia solar que pode ser aproveitado para suprir essa demaadgtca. O
Brasil possui condi¢des climéticas favoraveis em divarsgi§es (Tiba 2000)
e, por isso, investimentos em energia solar com custos daivipetém cres-
cido bastante nos Ultimos anos. Neste escopo, as usinamkateiras sao
implantadas em locais onde a insolagéo anual € alta, varienile2500 a
3000 horas de sol por ano. Ademais, durante a safra, deve havea pbuva
no periodo diurno, uma vez que a producéo de etanol deperglardacdo
de cana-de-agucar.

Portanto, este trabalho prop6e uma estrutura que utilita &@dia-
¢éo solar, presente nas localidades das usinas, para predemia que au-
xilia o controle 6timo da temperatura no processo de feragéiat. Como nao
h& disponibilidade de um sistema pratico experimental gtegia a planta
solar de refrigeracdo e uma unidade de fermentacéo, a addaidware in
the Loopfoi executada sobre a planta solar de refrigeracéo, utidiaa mo-
delo néo linear completo desenvolvido no Cap. 2 para sinaularidade de
fermentagéo. Na continuagéo, o projeto serd exposto delaihente.

4.2 Planta Solar de Refrigeragao

O uso da energia solar em sistemas de refrigeragdo promaveaim
lagc&o interessante entre o nivel de irradiacdo e a demanfl@ d©u seja,
guanto mais elevada a irradiacdo, mais calor se faz e maigartidade de
energia consumida pelos sistemas de climatizagdo. Porémr enpoténcia
produzida pelas placas. Os sistemas solares de refrigepaci@m ser divi-
didos em duas categorias: sistemas de resfriamento parcdbse sistemas
mecanicos (Zhai et al. 2008). Neste trabalho, o equipantmtefrigeracao
€ uma magquina de absorcéo (ver Fig.]4.1). Como pode ser alsena
Fig.[4.2, a planta solar de refrigeracéo que assiste a denthinddificio do
CIESOL é composto por:

e Um campo de coletores solares plano com uma superficied®#i0
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Fig. 4.1: planta solar de refrigeragdo. (1) Maquina de afésnr(2) Tanques de reserva, (3)
Campo de coletores solares

CAMPO DE COLETORES SOLARES

TORRE DE REFRIGERAGAO

TANQUES DE RESERVA
< Tha & T

— — CALDEIRA

] V2 G v TL(T)

AGUA
—d 5= FRIA

Fig. 4.2: esquema da planta solar

m? e uma faixa de operacgéo entr@0 °C e 120 °C.

e Um sistema de armazenamento de dois tanqués:deconectados em
série, utilizado para acumular 4gua quente quando ndo handiende
frio ou para diminuir as varia¢des da temperatura da saislaaetores
solares, que esta sujeita a perturbacdes.

e Uma caldeira a gas (fonte de energia convencional) fataipath ADI-
SA, com poténcia nominal del6 kW,

e Uma maquina de absorcéo fabricada pela YAZAKI, com poténcia
minal de70 k.

Maquinas de absorcdo tem algumas limitacdes de tempersien-
trada. A temperatura de entrada do gerador deve estar dentrma deter-
minada faixa de operacaf®g,98] °C, no caso deste trabalho). Para manter
a temperatura de entrada na faixa desejada, a planta poderdgurada
de diferentes maneiras, incluindo e excluindo os subsagesratendendo as
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condicdes de operacédo, por meio de manipulacdo das désreditvulas que
sdo mostradas nas Fifis.]4[1d 4.2.

Existem trés subsistemas no esquema da planta solar. Oinorime
clui o campo coletor, tanques, caldeira e a maquina de disoi€ste é o
circuito primario ou principal. O segundo inclui uma tore réfrigeracéo e
uma malha externa da maquina de absorcdo. Por fim, o terc#isiseema
conecta a saida da maquina de absorcao (agua fria) ao sthteveatilacao
do edificio. No entanto, quando experimentos séo realiadun trocador de
calor e uma bomba de calor sdo utilizados para simulacaorda t&rmica
externa.

A mistura dos diferentes processos continuos e dindmicaseths
dificultam a modelagem e controle do sistema. No entanto, wantas
na configuracdo de operacdo da planta atendem uma simpias dbve-
se priorizar o uso dos coletores solares, consumindo aguazenada nos
tanques somente quando necessario e evitando por todosassaniente de
energia convencional, caldeira a gas. Certamente, nenreéssp € possivel
devido as limitagdes relacionadas a disponibilidade a@eliacao solar.

Os coletores solares produzem agua quente utilizada naimaid
absorgdo para obter 4gua fria. Quando a temperatura dedszdzoleto-
res ndo € o suficiente para alimentar a maquina de absorcénmees ou
caldeira, ou ainda ambos, devem auxiliar o campo solar a fimalger a
temperatura de entrada da maquina na faixa de operacaadadiPor outro
lado, quando ndo ha demanda de frio, a agua quente pode seeaiaa nos
tanques para uso futuro: (i) para aquecer o cicuito prin@ui@i) alimentar
a maquina de absorcao. Ainda, esses tanques podem sedatlipara obter
respostas amortecidas no sistema.

Dessa maneira, as diferentes configuracdes da planta E&adats ao
longo do dia em func¢do das necessidades da situacdo. De fmak os
modos de operacao da planta séo:

1. Maquina de absorc¢éo desligada

e Recirculacao utilizando agua armazenada: a agua flui atons
coletores solares em circuito fechado. Nesse modo, eiewea-s
temperatura da agua do subsistema primario.

e Armazenamento de agua quente nos tanques: esse modo é utili-
zado somente quando ndo ha carga de trabalho e a irradiacao é
alta, sendo a temperatura da agua dos coletores maior que a da

agua dos tanques acumuladores.
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2. Maquina de absorc¢éo ligada

Campo de coletores solares: esse caso ocorre quando a-rradi
¢ao é alta. A energia produzida nos coletores é suficiente par
abastecer a maquina sem a necessidade de ativar a caldeira.

Descarga de agua dos tanques: a agua dos tanques passa pelo pr
meiro subsistema para aumentar ou diminuir a temperatobal|
do circuito de acordo com a situacao.

Caldeira a gas: esse modo é acionado quando ha pouca ieradiag
e a temperatura dos tanques é menor ou igual a temperatura do
circuito primario que esta bem abaixo da faixa de operacao.

Campo de coletores solares + caldeira: ocorre quando ai@nerg
produzida nos coletores nédo é o suficiente para abastecer a mé
quina de absorcao.

Descarga da &gua do tanque + caldeira: quando a temperatura d
agua dos tanques € maior que a do circuito primario, seleaen
esse modo para que a caldeira trabalhe a uma poténcia meaor pa
alimentar a maquina de absorcéo.

Campo de coletores solares + tanque ou campo de coletogaes sol
res + tanque + caldeira: esses modos propiciam respostas amo
tecidas, visto que os tanques funcionam como filtro. A agaa pr
veniente dos coletores empurra a agua dos tanques que Ghega n
maquina de absorcéo.

Dessa forma, a demanda de agua fria que seria causada gadmedi
agora deve estar relacionada com a energia necessaria pes&iamento
da unidade de fermentacdo. Como comentado anteriormentéogador
e uma bomba de calor irdo gerar a carga térmica simulada pedelonda
fermentagéo que, por sua vez, esta inserida no terceirotoida planta solar.

Entretanto, é necessario que a unidade de fermentacacleejacala
a capacidade energética da planta solar e sua configuragadspe con-
trole correto da temperatura. Na proxima se¢éo, a novadaitlértual” sera

projetada.

4.3 Dimensionamento e Projeto da Unidade de
Fermentacao Alcodlica

Inicialmente, um modelo de saida da planta solar foi nedessara
projetar a unidade de fermentacdo. Um segundo trocadouskzado para
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conectar o modelo do processo a planta solar de refrigefaeéi¢ig.[4.3).
Este tipo de conex&o tem a finalidade de desacoplar as dukslenie, desse
modo, permitir que a maquina de absor¢éo opere em uma fajuessdurante
todo o experimento (com a vazdo da agua fria ehga4 m?3/h).
Considerando os pontos de operacéo tipicos da maquina dicabs

foram realizados alguns experimentos sobre a planta, dais qua tempe-
ratura de saidd@’»(¢) pode ser modelada p@f-, de acordo com a seguinte
identificacao:

Tr, (s)  ge(Fr,T1L)

Tr(s)  0,0285+1’

na qualg, € o ganho escalonado que depende das entfgdase 77, (t), que
séo a vazao e temperatura da agua, respectivamente. Urddgegtidacéo
mostrado na Fig—4l4. Nota-se que, embora a temperaturéeahha apre-
sentado um pequeno ruido, o modelo produz uma dinamicaspréarante o
experimento, cujos indices das Elgs] 2.7 ¢ 2.8 calculados sédo

EPMAy;, =3,68%, RSDyq = 4,22%

F3

REATOR

L), TL(Y Too

MODELO DE ) > o
SAIDA DA ii(t) ‘
PLANTA SOLAR | FE(). TE 4

Fig. 4.3: projeto para o modelo da unidade de fermentagao

E importante lembrar que o tamanho do reator e a taxas de wazso
sicar,(t) ey (t) influenciam fortemente o balanco de energia do sistema.
Portanto, a configuracao escolhida deve ser capaz de @rdrt@mperatura
do processo de fermentacdo. Baseados nessa ideia e usaadelo descrito
acima, esses parametros foram definidos como segue. O vinteatbr cir-
cula passando pelo trocador de calor a uma taxa constantzée massica
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Fig. 4.4: validac&o. Sinais de entrada e saida da maquinasde;zab e do seu modelo

deri, = 1-10* kg/h e avazdo de dguaé; = 1,4-10*-u(t) (kg/h), regu-
lada poru(t) € [0,1], é utilizada como variavel manipulada para controlar a
temperatura do vinho dentro do reator, cuja capacidadenéhica é30 m?>.
A estrutura completa é ilustrada na Hig.]4.5. Observa-sa ¢gi@peratura da
aguaTyo(t) € reduzida devido a troca de calor com a agua fria proveniente
da maquina de absorcabK(t), Tr(t)).

No caso do modelo dpH do mosto, o volume da misturalg =
46,2 L; e o volume ocupado pelo inéculo no reator em que a fermemtaga
ciaéVy = 15m? (Hyp = 1,5m). Nesta nova unidade o calor liberado durante
a fermentacgéo serd 88,5 kcal por quilogarama de substrato consumido. Os
demais parametros serao os mesmos, definidos no Cap. 2.

4.4 A Producéo de Etanol Proposta Combinada
com a Planta Solar de Refrigeracao

A estrutura proposta esta ilustrada na [Eig] 4.5 e funciorsedainte
forma: o campo de coletores solares é utilizado para aumaeanperatura
da 4gua até ursetpointdesejado dentro da faixa de operacéo da temperatura
de entrada da maquina de absorcé@o. Se a temperatura dossdoqgmaior
gue a temperatura de saida dos coletores (normalmentel@aamadiacao é
baixa), o subsistema dos tanques pode ser incluido na caag@uda planta
para auxiliar o campo solar. Ainda, se a temperatura queachaginidade
de absorcéo estiver abaixo da entrada determinada, areaddgés entra em
operacao. A agua quente alimenta a maquina, onde o ciclasdecdio ocorre
para gerar agua fridz). Como pode ser visto, a agua fria refrigera mediante
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Fig. 4.5: estrutura completa

um tocador de calor a agua cujo fluxo é manipulado pelo sistiencantrole
da unidade de fermentacéo.

Com a nova caracterizagdo paramétrica do reator, o Sister@aia-
trole Avancado agora tem a seguinte fungéo custo:

t+Np
min J(SPH,SPT,SPPH5) = —/ P(t)dt
t

Sujeito a:
Equagoes do modelo
H(t) < SPyu(t) <8
20 < SPr(t) <40
4 <SPy (t) <6
Vale notar que fatores relacionados com o consumo da agusetam
podem ser incluidos na funcéo custo do otimizador. Porémpaeu preco

(4.1)
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ainda é bem menor que ao do etanol nos dias atuais e os gerghissiais

das usinas focalizam seus esfor¢os na maximizagdo dadehdde etanol,
decidiu-se enfatizar o algoritmo do sistema na concerurfugél do produto,
0 que ndo intefere na abordagem conceitual deste trabalho.

4.4.1 Estratégia de Controle para a Planta Solar

A fim de suprir a demanda de resfriamento do processo de féamen
¢do, a energia produzida pela maquina de absorcéo deveagtida. Devido
a série de configuracfes dos componentes da planta, nadéepassnazenar
agua quente nos tanques acumuladores ao mesmo tempo em ggeiaam
€ alimentada pelo fluxo produzido nos coletores. Portangéstema permite
armazenar energia somente quando ndo ha necessidade delsardrio.
No caso da fermentacéo, existe demanda de frio ao longo degso com-
pleto e o modo de armazenamento nao é seleciondo duranteac@pala
planta.

Dessa maneira, os tanques poderiam ser acionados com ktis ob
vos durante este experimento: (i) para auxiliar o campa sstamodo de
descarregamento, quando sua temperatura é suficienteslergda e a tem-
peratura dos coletores solares nédo esta dentro da faixeedecép desejada,
(ii) ou para amortecer a dinamica transitoria da tempesadersaida devido
a perturba¢cbes ou mudancasse¢point

O uso da caldeira a gas no sistema de refrigeracéo deve smicevi
devido aos custos tanto econdmico quanto ambiental. Paraz&o, a cal-
deira é ligada somente quando o campo de coletores solasempques de
armazenamento ndo séo capazes de garantir o funcionanzemécgiina de
absorcao.

Considerando a interconex&o entre as unidades, a coniguaggs-
tada no sistema consiste nos coletores solares e tanqeésfarem no modo
de descarregamento a fim de obter temperaturas de entradeqnaneentre
65 €90 °C' com tempo de resposta filtrado.

Como comentado, o ajuste realizado faz como que os tangeesnop
de forma equivalente a um filtro, permitindo, dessa formpartiortecer as
elevadas variagBes que eventualmente ocorrem no camppEoizo pode
ser observado na Fig. 4.6, e (i) evitar transitérios pradhepelas mudancas
de modo de operagéo das diferentes configuracdes que inelagatuem os
coletores ou tanques. Esta situacao pode provocar impamtsgleraveis na
méaquina de absor¢do a depender da magnitude da diferemgaasrempe-
raturas.

Contudo, para a construcéo real da planta, o campo de cedetola-
res e os tanques foram dimensionados para atender, no maxipadéncia
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Fig. 4.7: esquema do controle por chaveamento do campo solar

limite da maquina de absorcé@o. Por isso, tipicamente, @tarek solares
geram uma temperatura abaixode’C'. Ainda, de acordo com o manual do
fabricante YAZAKI, quanto maior a temperatura de entradgan{ic da faixa
de seguranc¢a) da maquina, melhor sua capacidade de rafdgeOu seja, 0
problema de controle pode ser simplificado a manter a temparde saida
do campo mais alta quanto for possivel em funcdo das corglagibientais
e faixas de operacédo das vazdes. Finalmente, como o objietste trabalho
€ utilizar somente a fracao solar e ndo ativar a caldeira,régi necessitara
de um sistema de controle.

A estratégia de controle por chaveamento proposta por Pasasn
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Fig. 4.8: esquema do sistema de controladores locais

et al. (2011) foi aplicada na planta solar. A finalidade dess@tégia € adap-
tar o sistema de controle para novas dindmicas enquanttarageperturba-
¢Oes causadas pelo chaveamento dos demais controladordgor®mo é
composto por:

e Um banco de controladores PID e mallfi@sdfoward projetados para
diferentes pontos de operacéo.

¢ Uma camada supervisoria para selecionar o controladoraiigado.

e Um mecanismo de chaveamento para rejeitar as dindmicaszies
pela selecdo dos controladores locais.

O esquema dessa configuracdo é mostrado nd Flg. 4.7, no gaal ca
controlador € composto por uma malha de realimentagéo endaihsis an-
tecipatérias para rejeitarem as perturbacdes caudadasnaeliacio e varia-
cOes na temperatura de entrada (ver[Eid. 4.8).

Na continuacao, o procedimento para conectar essa plahtzoreno-
delo da fermentacéo seré explicado.

4.5 SimulacdoHardwarein the Loop

A técnica de simulagéo é bastante utilizada para avaliaarasteris-
ticas de um sistema, assim como o seu desempenho, sem adetese
operacdes reais. No entanto, ha situacdes em que é possiliear testes
dos componentes reais de um projeto em conexao com modétanteda
parte que ndo se encontra disponivel fisicamente, mas qunsédlados por
alguma ferramenta computacional. Esse método denomidadiware in
the Loop(HIL) diminui os custos econdmicos e tempo dos experimemos
sobretudo, proporciona maior confiabilidade e segurangaveiacoes.
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Fig. 4.9: esquema para aplicar a carga simulada na planta solar

A estratégia do HIL tem sido aplicada em diversas areas deaten
automatico, tais como robética (Aghili & Piedboeuf 2002)litar (Jr. et al.
2000), automobilistica (Lin et al. 2006) e processos quimi@ocijan &
Karba 1997). No caso deste trabalho, esta técnica dividgwdwes proposta
em duas unidades interconectadas: a planta solar de raffige(real) e o
processo de fermentacao (modelo).

Na Fig. [45 é ilustrado o sistema completo a ser simuladoe end
unidade solar de refrigeracéo e a unidade de fermentacaotegmdas apli-
cando uma configuracédo HIL. Com a finalidade de estudar a capdd de
ambos os sistemas, a bomba de calor foi utilizada para sirawdarga tér-
mica produzida pelo processo de fermentagcdo. No esquenieadmea Fig.
[4:3, o bloco de simulagéo inclui a unidade de fermentacéistensa de con-
trole proposto e um segundo trocador de calor que conectaaasuthidades.
O processo real € composto pela planta solar com seu sisteomtiole, o
trocador de calor adicional e a bomba. Como pode ser obsenafigura,
a cada tempo de amostragdim = 5 s, a temperatura de carda (¢) que
deve entrar na maquina de absor¢éo da planta solar é getadaquelo de
fermentagcé@o e comparado com o valor de temperatura de eaida . pelo
controladorl’C'. Dessa maneira, a bomba de calor é manipulada de tal forma
queTry, se iguale &7, (t) e as medidas disponiveis da planta real sejam apli-
cadas no modelo a fim de atualizar seu estado atual. Enfimpod@abazéo
da agua fria produzida pela maquina de absorcdo dad&p@) = Fy(t)
com temperaturd’»(t) retorna ao simulador.

O modelo da unidade da fermentac&o foi implementado no hMata
a intercomunicacdo com os sensores e atuadores da plaetetitada por
meio do LabVIEW, conectada com o computador principal queapm um
servidorOLE for Process ControfOPQ).

Na proxima secao, alguns experimentos serao apresentadoava-
liar a estrutura proposta considerando diferentes cenario
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4.6 Resultados experimentais e analise

Diversos experimentos e comparacgdes entre as difereteesadivas
para controle e refrigeracdo do processo de fermentacamfozalizados,
considerando sempre a unidade de fermentacdo com reagor:dé como
apresentado na se¢dol4.3. Nesta ocasido, em uma andlisecaliiica e
completa, os beneficios que podem ser obtidos mediante dausstrutura
proposta foram avaliados em termos de investimentos e gatomomicos.
Os cenarios estudados neste trabalho estéo descritosela#ah

Fonte energética Controle automaticg
C1 Rio Controlador PI
Cc2 Rio Otimizador
C3 Solar Otimizador

Tabela 4.1: definicdo dos cenarios

A producéo do etanol foi calculada empregaridp = Vg - Pr —
Vo - Py, sendoVy (m?3) e Py (kg/m?) o volume e a concentragéo iniciais,
respectivamente; & (m?3) e Pr (kg/m?®) o volume e a concentraco fi-
nais, respectivamente. Além disso, é importante consideralume de agua
utilizado no sistema, cujo preco depende de muitos fattaesscomo custo
de extragéo, transporte, tratamento e politicas govenmni@se Embora haja
empresas no Brasil que compram agua residual/jss 4,50/m> para suprir
suas necessidades, o valor aceitavel para a inddstriaergral 00 e 4,00
dolares por metro cubico (Mierzwa 2002, Espafiola 2010).fiRgrcomo é
muito comum as plantas de etanol possuirem torres de resfiia e caldei-
ras a biomassa, esses equipamentos ndo precisam ser assdso calculo
do investimento inicial. Desse modo, a analise econdmicalsEseada nas
seguintes suposigdes: o custo do campo de coletores sélErgs 190/m?,
um tanque de armazenamentoide:® é US$ 8300, o custo da maquina de
absorcdo €/5% 200/kW, a instalagdo do sistemalé% do custo total, o
preco da &gua &S$ 2,50/m? e o prego do etanol hidratadd&'$ 0,50/ kg.

O primeiro cenario C1 corresponde & maneira de operacdoenta
encontrada nas usinas. A agua do rio é utilizada para dimarteimperatura
do processo de fermentagéo, aplicando um sistema de @atdres Pl sem
algoritmo de otimizacao. Neste experimento, a temperataragua prove-
niente do rio tem um valor constante 25 °C' e sua vazaon;(t) € mani-
pulada pelo controlador. Um sinal do tipo rampa é aplicada paimentar o
processo, como é ilustrado na Hig.4.10. 8pointsda temperatura dentro
do reator e dpH do mosto saa2 °C' e 5,3, respectivamente; e o0 compor-
tamento dessas variaveis é mostrado nas Figs] 4.11le 4.120 pade ser
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Fig. 4.11: controle da temperatura

notada nas Fig§_ 413 e 4114, uma concentraca® @17 kg/m?> é obtida

e a producéo de etanol é iguaGas = 5653,2 kg utilizando um volume de
105,7 m? de &gua por reator. Nessas figuras, as evoluges da biordassa,
biomassa morta e do substrato também sao mostradas.

No segundo cenario C2, a mesma fonte natural de resfriaréers@da
nas condic8es do cendrio anterior, mas, neste casetpsintsao definidos
pela estratégia de otimizacéo apresentada na $edéo 3.pitldaanterior.
Esta alternativa modifica os pontos de operacgéo para aquedesio conside-
rados ideais e que maximizam a producédo do processo, conmasimdos
nas Figs.[4.10,_4.11[e 4]12. Entretanto, nota-se que, agasaazdo de
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Fig. 4.12: controle d@H do mosto e dinamica deH do reator
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Fig. 4.13: dinamicas da biomassa e da biomassa morta para cadcen

agua ser maxima, o sistema ndo é capaz de controlar a teorperhleste
caso, quando a fermentacdo € completa, o reator tem umant@é® de
79,4918 kg/m? e uma quantidade de64,3 kg de etanol. Em relagdo ao ce-
néario anterior, o custo adicional corresponde ao volumeyda atilizado por
reator que é um pouco maiar08 m?). Neste cenario, ha um acréscimo de
3,73% na produtividade de etanol e 0 ganho em termos de cafit&l$99,8
por fermentacéo. Os resultados obtidos sdo mostrados gaEAELS € 4.14.
No ultimo cenério C3, o fluido refrigerante do trocador decdh uni-
dade de fermentacao € proveniente da planta solar de refgi@yee a mesma
estratégia do cenario anterior é aplicada para controlear#veis predefini-
das do processo de fermentagdo. Os pontos 6timos de opeéagfastrados

nas Figs[ 410, 411[e 4]12.
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Fig. 4.15: curvas de radiacéo e temperatura ambiente

Os resultados deste cenario sdo mostrados nas[Figs. A.13, eerh
que6023,5 kg de etanol por reator{ = 81,4781 kg/m?) é obtido. O vo-
lume total de agua utilizada%,17 m?3 e a estrutura proposta possibilita um
incremento na producgdo @71% em relagédo ao cenario C2. A maior parte
desse experimento foi realizada no periodo diurno. Notedgeg.[4.1b que,
mesmo com a radiacdo (curva real) tendendo a zero no finaladegso, o
sistema é capaz de controlar a temperatura devido a sudaeaemnulada.
Portanto, o investimento inicial € déS$ 48840, se for considerado uma fer-
mentac¢do por dia, quando ndo é necessario o sistema de aamergo (tan-
ques de reserva), dado que a agua quente dos tanques nalizédait Con-
tudo, o investimento e os parametros econdmicos para ingpiama planta
solar de refrigeracéo estéo descritos nas Tabelhs Z.P@wi8esta represen-
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Fig. 4.16: cargas térmicas simulada e real aplicada na plaiaa s

tado um tempo para retorno financeiro4$8 dias do periodo de safra para
cada reator (aproximadamente dois anos de operacgéo).

U S$/unidade | Unidade | Quantidade| Subtotal (/ S$)
Campo solar 190 m? 160 30400
Mag. de absorcag 200 kW 70 14000
Instalacéo 4440 1 1 4440
[ Total [ US$48340 |

Tabela 4.2: investimento econdmico para o cenario C3 em cadadende fermentagao

Ganho (etanol)) Economia no custo da agya Total
| US$/dia 79,6 32,08 111,68

Tabela 4.3: Parametros econdmicos para o cenario C3 em catdaleme fermentagéo por dia

Para ilustrar a aplicacdo da carga térmica gerada pelo mddegdro-
cesso de fermentagéo na configuracdo HIL, a temperaturagke simulada
Ty (t) e a temperatura redl;,,. produzida pela bomba de calor sdo mostra-
das na Fig.[4.16. Nota-se que, algumas vezes, a temperatird maior
do que a simulada. Isto ocorre porque a bomba de calor ndopradbres
de temperatura menores e, portanto, impde uma condicaadifiaispara o
sistema de refrigeracdo. Ou seja, em uma suposta situaaa restrutura
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seria mais robusta e uma menor quantidade de 4gua fria segaséria para
manter a operagdo do processo. Ademais, deve-se notar gnepo para
retorno financeiro, devido apenas ao investimento da magierabsorcao,
pode ser reduzido se o equipamento produzir agua fria dumperiodos
noturnos. Nesse caso, o0 vapor residual que normalmentatess® dispo-
nivel nas usinas alimentaria a maquina de absorcao sem ssitawe do uso
da caldeira.

Finalmente, é importante lembrar que, em escala induséisake ga-
nho aparentemente pequeno gera resultados significati@mgrojeto apre-
sentado, que modela uma pequena usina com reatorgs e, o ganho
estimado depois do retorno financeiro ao implementar atasirproposta,
seria de aproximadamenté1 mil délares por ano, considerando somente
uma producdo em batelada por dia duréit@ dias em5 reatores e o atual
preco do etanol hidratado. Para efeito de constatacédoiderasdo as mes-
mas condi¢gbes em uma usina padrdo brasileira, que pbSseiatores de
500 m? (Carmargo 1990), o ganho estimado seria de aproximadamgéite
milhdes de ddlares por ano, sendo necesséaria uma atea laectare dispo-
nivel para implantagé@o das placas solares. Vale citar quejaimente, no
Brasil as usinas possuem terrenos com area em torb@dde ha, ndo sendo
dificil, todavia, encontrar outras empresas com mais0fde0 ha.

4.7 Consideracdes Finais do Capitulo

Nesse capitulo, foi proposta uma estrutura que integradadeide
fermentagé@o com seu sistema de controle avancado e uma plamefri-
geracao que utiliza energia solar. Para analisar a intexé@ndessas duas
unidades, a carga de temperatura gerada em tempo real pri@ador da
unidade de fermentacéo foi aplicada na planta solar. S$alEnque, para
esse projeto, foram definidas novas dimensfes da unidagenderftacdo de
tal forma que seus balangos de massa e energia se adequassescidade
do sistema de refrigeracao.

Apesar do sistema proposto apresentar resultados bastdisf@to-
rios quanto a sua avaliacdo econdmica, € importante coasidsua depen-
déncia de irradiacao local disponivel. No entanto, no Brasiindlstrias
de etanol sdo implantadas em regides com insolacédo anuldrsinde Al-
meria, cidade onde o experimento foi realizado. As prinsipainas estéo
em S&do Paulo, mas o nordeste brasileiro, localidade coniri@thacao so-
lar (Tiba 2000), tem atraido novos investidores. Outrossinmentam-se o
desempenho e a eficiéncia do sistema ao instalar tanquesideegramento
para suprir a demanda energética durante periodos de haid@cao.

Contudo, destaca-se a solugéo inovadora no escopo ddssddram
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termos de energia limpa aplicada a engenharia de contraleomacao. O
bom desempenho do sistema em termos de menor consumo de agheee
tudo, maior produtividade; aliado a bandeira de preseovdgdmeio ambi-
ente, tornam o uso da energia solar uma proposta bastamépara.

Sabe-se que algumas usinas sdo autossuficientes e expodegiae
excedente para a rede elétrica, sem embargo, apresentapuan@pcao para
suas matrizes produtivas as tornam ainda mais robustaspetituas dentro
de um mercado internacional cada vez maior. Além disso, uraatimlade
consideravel de bagaco encontra-se disponivel para pragyor, 0 que po-
deria ser utilizada para alimentar a maquina de absorcé@nti4 horas.
Todavia, 0 impacto do aproveitamento dessa biomassa atsidusistema
pode ser estudado em trabalhos futuros.

O vinho obtido na unidade de fermentacao, apds ser ceradfugara
se recuperar o fermento, € bombeado da dorna volante (tpotju&o) para a
caixa de topo na destilaria. Desse modo, o processo deag@stitera tratato
no préximo capitulo.



Capitulo

Destila¢ &o Alco Olica

Fig. 5.1: destilaria de etanol

O processo de destilacdo tem um papel significativo na usioa-a
leira, dado que essa etapa da planta consome grande parterda autili-
zada na producdo. No entanto, infelizmente, € muito comuim aperacao
inadequada dos sistemas de controle das colunas de dastitagisando um
consumo energético nos condensadores e refervedores @einecessario.

Q7
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Além disso, as vazdes elevadas de liquido e vapor comproneetgialidade
do produto. E nesse sentido que este trabalho aborda o estamtise do
desempenho do processo de destilagdo de uma usina de &adolcomo
principais objetivos a minimizag&o do custo operacionairaento da produ-
tividade da unidade, a partir da implementacao de sistemasrrole.

Todavia, a modelagem mateméatica de uma Unica coluna estaasnt
mais complexas encontradas em sistemas de controle dsposc® modelo
deve ser obtido por meio de equacgfes diferenciais fortemsia lineares
gue representam a resposta dindmica da temperatura, dgagpespressao
de cada prato da coluna, bem como dos produtos.

Em contrapartida, existem no mercado atual simuladorepotaui-
onais que sdo cada vez mais utilizados, tanto no meio aced&uanto na
indastria. Neste capitulo, o processo sera descrito abdodas problemas
em controle automatico e sera desenvolvida mediante dedds da usina
Cerradinho, revisédo bibliografia e o softwaigsys daAspentecha modela-
gem de uma unidade de destilacdo da industria sucroalcaolei

5.1 Descricao do Processo

Refluxo

Alimentacéo
—_—

Fluido de
aguecimento

ﬁ O—(> Produto de fundo

Fig. 5.2: coluna de destilacao
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A palavra "destilag@o" € originaria do latidistillare, que siginifica
"gotejar”, e descreve o estagio final do processo, quandoeoacgotejamento
de um liquido de um condensador para um recipiente de cdletaefra &
Neto 2005).

O processo é baseado na diferenca de volatilidade de sestgion
tes, caracterizado por uma dupla mudanca de estado fisic@linente, uma
substancia no estado liquido é aquecida até atingir a tatopade ebulico,
transformando-se em vapor. Esta fase entra em contato casedifuida,
ocorrendo uma transferéncia de massa do liquido para o eapeste para
aquele. O liquido e vapor contém, em geral, 0S mesmos comfEmeanas
em quantidades relativas diferentes. O liquido esta em @ato jple bolhdl
e 0 vapor em equilibrio, no seu ponto de orvdlh&xiste uma transferéncia
simultanea de massa do liquido pela vaporizacédo e do vajgocpedensa-
¢do. O efeito final € o aumento do componente mais volatil pova do
componente menos volatil no liquido. Posteriormente, ovapesfriado até
gue toda a massa retorne ao estado liquido (Foust & Wenz.1982)

Na Fig.[5.2, é mostrada uma coluna tipica de destilacdoiai(duis
produtos), com refervedor e condensador, tanque acunméanmtroladores
de vazao e nivel. A mistura a ser separada alimenta a colunareprato
intermediario, escorrendo em dire¢édo ao fundo da colunaaridel a des-
cida, a mistura vai se empobrecendo no componente maisl edéathegar
na base da coluna, originando o produto de fundo. Ao entramograto com
0 vapor que é injetado no fundo da coluna, a mistura € aquatédatingir
o ponto de ebuli¢cdo, perdendo maior parte das impurezagjalmg produ-
tos leves vao subindo pelos pratos superiores. Naturadmannedida que
0 vapor sobe, vai se enriquecendo no componente mais \atiéiihegar no
condensador, onde é transformado em estado liquido. Urteagmaliquido é
retirada como produto de topo, enquanto uma outra parteigédengde volta
a coluna por meio de vazao de refluxo. As principais varidseigroladas
séo: concentragdes dos produtos de topo e de fundo (as dgdgmsao fre-
quentemente inferidas por meio de temperaturas que repaes®s pontos
de ebulicdo nas pressdes de operacéo), niveis de liquidaseadla coluna e
no tanque acumulador, temperatura e presséo na colunafrigaleque to-
das as vazdes devem ser medidas, incluindo a alimentacéeemese aplicar
controladores secundarios nos fluxos manipulaveis de y8paiskey 1996).
As variaveis manipuladas sao as vazdes dos produtos, dbssfldé aqueci-
mento e resfriamento; e o refluxo. Este Ultimo proporcionaisténcia da
fase liquida no Ultimo estagio da coluna, retirando calotapm. Normal-
mente, ndo é possivel manipular a alimentacéo por estasdutproriundo

1Temperatura que se inicia a vaporizag&o.
2Temperatura que se inicia a condensacéo.
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Fig. 5.3: esquema de produgao

de uma outra coluna.

Nas usinas brasileiras, a unidade de destilacdo mostrdeig.ial é
comumente configurada de acordo com o esquema ilustradg&Bi em
gue se verifica a existéncia de trés etapas: a destilacddgmemte dita, a
retificacéo e a desidratacdo. Embora muitas usinas operéamzacédo de
um ou dois produtos, este trabalho visa ao estudo para agaloteie alcool
de 2, alcool hidratado e alcool anidro. Os subprodutos obtidobbrma de
residuos séo a vinhaca, flegmaca e o oléo fusel.

O vinho proveniente da fermentagéo é aquecido e alimentéuaao
Al. A composicéo do vinho é de aproximadamediig de agua, etanolr(
a10 °GL) e de outras substancias que séo encontradas em quantiéamades
menores, tais como glicerina, acidos succinico e acétietamol, propanol,
leveduras, bactérias e outros residuos sélidos. No entaniomho comeca
a entrar em ebulicdo perdendo maior parte dos produtos roliteis que
sobem para a coluna D. Da base da coluna Al, o vinho passa pahana
A onde desce e se empobrece em alcool até chegar na baseamdigia
vinhaca. No topo da coluna A, retira-se a flegma na forma dervado
topo da coluna D, o vapor é condensado e retirado na formaadieifor, o
alcool de 2 a uma concentracdo proxima 92 °G L, enquanto o produto de
fundo, rico em etanol, é conduzido para a retificagdo na eoBinA fonte
energética das colunas A, Al e D vem do vapor que é geradogfelwedor
ou € injetado diretamente no fundo da coluna.
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A base da coluna B € alimentada pela flegmyas() °GL). Esta vai
subindo e se enriquecendo de etanol até chegar no topo, aodeé&nsado e
retirado como alcool hidratade:(96 °G' L). Nos pratos inferiores, a solu¢éo
vai se esgotando até atingir a base da coluna B1, onde @eetioano produto
de fundo pobre em etanol, a flegmaca. A energia é obtida daafesma da
coluna A.

O processo de desidratagédo na coluna C tem como objetivo @bte
alcool anidro. Porém, é necessario o uso de um solventeg@deol hidra-
tado constitui uma mistura azeotropica. Ou seja, os ligugle compdem
a solucao possuem o mesmo ponto de ebulicdo, no qual a crag@Enma-
xima de alcool é de aproximadamefte°G L. Os solventes mais utilizados
na industria séo o benzeno, ciclohexano e o etilenoglistd, @timo o mais
comum em projetos atuais devido a sua menor toxidade.

O élcool hidratado entra no topo da coluna C juntamente cooi-o s
vente. No fundo da coluna o vapor injetado vai subindo, adtsa&m contato
com o alcool e o vapor. O solvente extrai a molécula de agutideono
alcool, deixando-o0 mais concentrado. A mistura ternaioé/énte, agua e
alcool fraco) é enviada para a coluna P, onde o solvente @eemip. O &l-
cool anidro a uma concentracdo de aproximadam@h®e®GL é obtido no
topo da coluna C. As fontes energéticas das colunas C e Pfséedores
de calor indireto, o0 que evita uma maior quantidade de agusistema.

5.2 Problemas de Controle e Automacgao

O processo de destilacdo tem recebido muita atencéo doshaige
ros de controle devido a sua importancia em refinarias délpete plantas
guimicas, sobretudo de etanol. O intenso consumo de endsgiggaran-
tir que as especificacbes dos valiosos produtos sejam dssndentretanto,
nessa unidade ocorrem diversos problemas que séo conhipeidocomuni-
dade cientifica de controle automatico, tais como longa@sasrde transporte
e tempo de resposta, ganhos estaticos altos e variaveigro@evado de
perturbacdes e acoplamento entre suas malhas.

Trata-se de um processo do qual a dificuldade do entendinerto
muitos operadores e engenheiros a terem diferentes céaslda forma como
deve ser controlado. Essa controvérsia parte das inumesagpidades da
coluna ser configurada. O rigor das interacdes entre sudmsdépende de
muitos fatores e um sistema de controle que gera bons r@ssil@ra uma
coluna pode perfeitamente ndo ser adequado para outra. oBigmpas ci-
tados variam de um caso para o outro, hdo havendo uma solecdlodg
ponto de vista de controle. O que existem s&o principiosofiguimicos que,
propriamente aplicados, permitem a operagdo bem suceelidasisistemas.
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Diversos trabalhos tém mostrado como a reconfiguracéo eretaor
sintonia das malhas de controle local - assim como o0 uso deot®@van-
¢ado - permitem dar solucdo aos problemas apresentadosiidasies de
destilacdo (Skogestad et al. 1991, Gilbert et al. 2003, ¢&ar2003). Devido
ao seu impacto econémico e a permanente mudanca da quadidpdeti-
dade de produto a ser processado, é imprescindivel estetihatiamente
este processo e determinar a melhor técnica de controleutilsgda. Pois,
apesar desses processos serem operados a uma eficiéncialasit’, é
possivel aproveitar melhor a energia a ser utilizada, niz@ndo seu custo
operacional e aumentando sua producao.

Definir as malhas de controle em uma coluna ndo é uma tangt, tri
diante da quantidade dos possiveis pares de variavel niaddépa variavel
controlada. Alguns estudos foram realizados no sentideléeisnar a me-
Ihor estrutura operacional, segundo seus critérios (Skade 997, Hurowitz
et al. 2003). Calculando a matriz de ganho estacionarioyrareonjunto de
variaveis manipuladas, é possivel avaliar a melhor alteende acordo com
a resiliéncia dos processaddrari Resiliency IndeMRI) (Morari 1983)).
A técnica de ganho relativoRelative Gain ArrayfRGA)) - proposta por Bris-
tol (1966) é muito utilizada para medir o nivel de interagaimeeas variaveis
de um esquema de controle. Dentro de um determinado corjanariaveis
manipuladas, as relacdes existentes entre os modelosidospara diferen-
tes estruturas de controle podem ser utilizadas para analisdominio da
frequéncia o RGA de todas as malhas possiveis (Haggblon).1997

E possivel escolher a melhor configuracdo de controle a parto-
nhecimento de parametros termodinamicos, tais como radesfluxo e
de entrada de vapor na coluna pelo refervedor; e razao emtestdado e
produto de fundo (Stichmairs 1995). Dando continuidadeamtho de Hu-
rowitz et al. (1998), Enagandula & Riggs (2006) desenvalreuma técnica
de identificacéo da configuragdo 6tima de controle, baseasariabilidade
do produto em uma separac¢éo de propileno e propano.

Na literatura ha uma grande variedade de métodos parasfleton-
troladores que podem ser implementados neste tipo de pmddma técnica
de ajuste do PID multivariavel utilizando um modelo paratada de tem-
peratura na coluna ja foi desenvolvida (Garcia-Alvaradal 2005, Ruiz-
Lopez et al. 2006). O método consiste em um controlador tolnaseado na
minimizacao do indice quadratico de Lyapunov, consideyaagirestricdes
nos autovalores. Khaisongkram & Banjerdpongchai (2006sgmtaram um
ajuste de controlador linear por meio de otimizacao cone@kaada em uma
destilagdo binéaria, enquanto Shamsuzzoha & Lee (200&)artiim um PID
em cascata com um filtro de primeira ordem para processagatite®s com
atraso de transporte, usualmente encontrados nas malbastd®e de nivel.
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A forte interag@o entre suas variaveis implica em malhaodéae
gue podem ser inconvenientes para o processo. Certamegneas de de-
sacoplamento sé&o apropriadas e facilitam a implementagéisgtmas SISO
nas colunas (Shimizu & Matsubam 1985, Astrom et al. 2001 eBilet al.
2003, Zheng et al. 2009). Alguns outros trabalhos focalizamproblemas
especificos da coluna: os multiplos atrasos de transpasemptes na planta
séo solucionados por sistemas de controle (Goel & Nakah&sh, Wang
et al. 2002). Gruel et al. (2009) propuseram um controlad algoritmo
€ baseado na robustez do fator de amortecimento ou nos gaessbnan-
cia do sinal da variavel manipulada, quando os parametrptadéa podem
variar. O sistema foi proposto para plantas MIMO quadradsgveis, de
fase ndo minima e com atrasos de transporte. O problema algéejou
minimizacao dos efeitos da perturbacéo também sédo estwd&tiinskey
1985, Khaisongkram et al. 2004, Eslami et al. 2006), ao pgasooutros
sistemas propdem tratar os transientes, inclusive, quangudade modi-
fica seu ponto de operacdo (Sundarraman & Srinivasan 200@s&ouris
& Mourtzis 2005). Marangoni (2005) implementou um sistereacdntrole
com acao distribuida nos pratos de uma coluna piloto, ebjadio diminuir o
tempo de estabilizagdo quando a planta é perturbada.

E importante mencionar que ha um limite de operacio nessda-un
des de separacdo. Teoricamente, com maximo calor, é plossiobter a
guantidade méaxima do produto. Entretanto, na pratica, ré@que ocorre,
tendo o operador a funcéo de maximizar a produgdo com osaqaiios e
energia disponiveis. Soma-se ainda o fato de que as solapdesentadas,
muitas vezes, sé@o especificas para cada caso. Por este prisonérole pre-
ditivo vem se consolidando cada vez mais como uma alteenatimente para
esse tipo de processo (Abou-Jeyab et al. 2001, Karacan R@d8\ey-Rico
et al. 2005). A formulagéo do sistema integra controle Gtioamtrole es-
tocastico, controle de processos com atraso; e a robustee fos erros de
modelagem e ruido de medig&o pode ser considerada no algaripartir do
uso de polindmios de filtragem (Clarke et al. 1987). Por olado, o con-
trole preditivo ainda ndo atingiu um nimero de aplicacdggisdo pelo seu
potencial. A complexidade matematica existente na suzeimghtacao pra-
tica, muitas vezes representa uma desvantagem para eigsiagecontrole,
mas que nao significa um problema para a comunidade cientifi@@vista
diversos pacotes matematicos encontram-se completadisptaiveis.

Devido a complexidade do processo e sua nao linearidadégrésn
sante que o controlador trate essa questdo no seu modelsa fpesa, ha
uma série de derivacdes na aplicacdo desses sistemas adecentolvendo
diferentes técnicas, cujas metodologias estéo relacisneam linearizagéo,
identificacao e otimizacéonlineg modelagens fenomenoldgicas e redes neu-
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rais.

Seguindo a tendéncia de pesquisa, € possivel encontrar nnerad
crescente de estudos que utilizam na coluna de destilacBtPeNoBilinear
Generalized Predictive ContrdBGPQ) (Fontes et al. 2007), Monlinear
Extended Prediction Self-Adaptative Con{[REPSAQ) (Ferreiro et al. 2005)
e 0 MPC adaptativo (Maiti & Saraf 1995).

Chu et al. (2003) implementaram o controle preditivo na ap@&o da
temperatura de duas colunas de destilagdo. Uma planta pHalizava a se-
paracgédo do i-butano e n-butano e a outra, em escala de bapoadsssava a
separacao de etanol e 4gua. Foram testados, experimentiliinés contro-
ladores: PI, MPC utilizando Dynamic Matrix ControDMC) como modelo
e o0 MPC com modelo baseado em rede nelealdfoward Network@EN).
Este ultimo apresentou melhores resultados.

No trabalho de Ferreiro et al. (2005), foi proposta uma mdtéva de
controle preditivo ndo linear para colunas de destilacaetaieol. O método
foi baseado em uma linearizacéo iterativa pela respostaodielm de forma
gue as respostas em malha fechada fossem as mesmas das obtida
método néo linear. Porém, utilizando-se outras ferramsadgatimizacao, o
tempo de célculo do controlador fica bastante reduzido peaa@néo linear.

Kawathekar & Riggs (2007) compararam o desempenho do NMPC

em relacdo aos controladores PI aplicados na planta. Ootadhdr foi im-

plementado como programagé&o néo linear, utilizando a agéarortogonal
em elementos finitos para aproximar as equacdes difereqogasonstituem
0 modelo da coluna de destilagdo. Embora o Pl seja capaz ti®leoro

processo razoavelmente bem, a melhora € significativa quatilizado o

NMPC.

Como visto, ndo existe um manual pratico que associa cadiéepra
da coluna a uma solucdo em controle e automacao. Em especisd da
técnica de controle preditivo ja é consolidado nas refinaléapetroleo e gas,
todavia, ndo ha uma generalizacao para a aplicagdo dessketgistema nas
usinas de etanol. O importante é o engenheiro conhecer bemesgo e suas
particularidades para definir um projeto que garante adpddi do produto e
seja energética e economicamente viavel. Para isso, exisescensao no
mercado industrial quanto ao uso de ferramentas computdsique servem
como auxilio na implantacao de tais projetos. A seguir, f@t@ uma breve
explanacgéo sobre o importante papel que os simuladoreseexea industria
e, em destaque,software Hysygue sera utilizado na modelagem da unidade
de destilagé&o.
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5.3 Simuladores

A simulagdo é uma técnica amplamente utilizada para avalde-
sempenho de sistemas, aumentando a produtividade do engdmém como
incentivando o estudo e a aplicacdo de novas configurac8ge00essos in-
dustriais. Um simulador din&mico que ilustra corretamercemportamento
do processo a ser analisado traz grandes vantagens parainaaucroalco-
oleira, pois permite testes de modelagem, de monitoramdatdiagnéstico
e de sistemas de controle a um custo de implementacéo e telm@spera
bem menores em relacéo aos de uma planta piloto ou real. A&, @s si-
muladores podem ser utilizados para treinamento e capacitie operadores
(Santos 2005).

Experiéncias em outras plantas mostram que o investimenitliza-
¢ao dessas ferramentas computacionais garante tomadesisi®ed corretas
que visam ao lucro na producdo. Ou seja, os simuladores stanbalteis
para que o usuario (operador ou engenheiro) possa comfiaraativas com
diferentes graus de complexidade e fazer a escolha maisadkenara opera-
¢do de um processo. Para a industria, isso significa 0 medtlandeamento
possivel do "custo X beneficio".

E possivel encontrar pacotes comerciais implantados mlistinas
das mais diversas areas, tais como petroquimica, nuaésrpmunicacdes,
biologias e alimenticias. No entanto, este trabalho iralipar nas aplica-
¢Oes da industria do alcool e aglcar. Uma usina sucroalcadigsileira
ja foi avaliada economicamente a partir do balango enéméeg sua planta
(Iglesias 2009). O modelo desenvolvido émpen Pluslustrava a produ-
¢cdo de etanol com as variadas alternativas de configuracéeudesistemas
térmicos. Ja o médulo desenvolvido por Batista (2008) estadforma de
otimizacdo de uma destilaria por meio das configurac6es giapamentos
existentes. Modificando os balancos e parametros do sisitereatigou-se a
producédo de alcool neutro e hidratado em regime estac@nari

Um modelo simplificado foi utilizado para analisar a sepaoade
misturas binarias e ternarias no estudo realizado por G022 O processo
foi avaliado sob o ponto de vista do uso de solventes e novdiyacaces.
Sua dindmica foi considerada quando submetida a algumashsegdes, mas
sem haver preocupacdo na otimizacdo do seu desempenhmtaeauaos
projetos dos sistemas de controle.

Bravo (2005) propds um simulador baseado no processo dedast
de uma mistura binéria (dgua e etanol) em uma planta pilotoo@elo, que
permite a analise estatica e dindmica, foi desenvolviddysys Além disso,
a partir da comunicacao comhdatlab, foram implementadas duas técnicas
de controle preditivo, 0 DMC e Generalized Predictive ContrdGPQ).
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Seguindo esta linha, a modelagem da destilaria de uma usginaas
cooleira sera desenvolvida htysys Considerar-se-a uma mistura proxima
de uma situagdo real bem como em escala industrial.

5.3.1 Software Hysys

Hysysé uma poderosa ferramenta de engenharia para simulacéo que
pode ser considerada exclusiva no que diz respeito a suitednga, interface
gréfica, capacidades de estudos, avaliacGes e interalividaestado estaci-
onario integrado com os recursos de modelagem dindmicajalmgnesmo
modelo pode ser avaliado a partir de qualquer perspectiv@adilhada com
as informagfes do processo, representa um avanco sigudicat setor de
engenharia deoftware

Este produto desenvolvido pela Aspentech (2010) pogsililmode-
lagem de processos para projeto, monitoramento, aval@E@iesempenho,
otimizacao e plano de negdcios nas unidades de producécdéled e eta-
nol, de processamento de gés e nas industrias de refinariatrddéep. A
flexibilidade do programa inerente ao seu desenho e comdow@d a preci-
séo e robustez dos calculos realizados pelos seus pacotpatagionais leva
a modelos mais realistas.

O Hysysé bastante utilizado nas universidades tanto em cursas intr
dutérios quanto avancgados, principalmente na area de leagarguimica.
Na industria, osoftwareé usado em pesquisa, desenvolvimento, modela-
gem e projeto. O simulador ainda possui compatibilid@tgect Link Em-
beding(@LE), o qual permite a execuc¢do de funcdes de outros pragaen
também disponibiliza os servig@ynamic Data Exchang@DE) que trans-
mitem dinamicamente os dados externos.

O importante no uso ddysysé, por meio de um modelo, gerenciar um
projeto da melhor maneira possivel e obter beneficios remsiegécios da
industria, ou nas pesquisas da area académica. A simulag@m grocesso
deve ser construida seguindo as seguintes etapas basicas:

1. Definir as unidades de medida;
. escolher o pacote do programa para calculos termodio&mic
. selecionar os componentes;

2
3
4. instalar e dimensionar 0s equipamentos;
5. especificar os fluxos de massa e energia;
6

. determinar as condi¢Bes de operacdo e convergéncia.
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| Sélidos [ sulfuroso | nitrogenado |
Carbono 45,15% 47.57%
Hidrogénio 5,4% 5,64%
Nitrogénio 0,17% 0,34%
Oxigénio 41,8% 41,36%
Enxofre 0,06% 0,03%
Cloro 0,03% 0,03%

Tabela 5.1: elementos que comp&em cada s6lido

5.4 Modelagem do Processo

A modelagem ndHysyssera desenvolvida de acordo com a forma
como o processo foi descrito anteriormente (ver Fig] 5.3)mE trata-se
de um estudo em controle automatico, deseja-se um modezegoéta ana-
lises do seu comportamento dindmico. No entanto, devida@arip pro-
cedimento de utilizacdo deoftware € exigida a construcao de um modelo
estatico. E necessario esclarecer que este trabalho néé semo manual
de uso ddHysys Contudo, alguns passos e informag¢8es importantes ndo se-
rédo omitidos.

Para a criacdo da unidade, deve-se, inicialmente, definibgemte no
qual ela sera implantada. O conjunto de unidades de medi@a stistema
Internacional de UnidadeE{SI) e o método de célculo ser@adasno mo-
deloNon Randon Two LiquidNRTL), utilizado para representar processos
guimicos nao ideais. Os componentes disponiveis para a¢dondo sis-
tema sao: &cido acétic6'{ H,0-), acido succinicoy HsO,), dgua H,0),
etanol CyHsO), etilenoglicol C2H4(OH)5), glicerol (C3 HgO3) e metanol
(CH40). Alguns sdlidos soluveis sé&o encontrados no caldo extididante
a producédo, porém, reoftwarendo existem esses componentes. Para obter
um modelo mais proximo da realidade, foram criadas duag&utias so-
lidas hipotéticas com base nos dados do departamento dgeeremovavel
norte-americandNational Renewable Energy Laboratoff{REL): os soli-
dos sulfuroso e nitrogenado, cujas propriedades fisi¢migas encontram-se
descritas na Tabela.1.

5.4.1 Modelo Estéatico

O softwarepossui uma caracteristica peculiar na construcdo de um
caso. Os balanceamentos de massa e energia atrelam ostpagéios ob-
jetos do programa tornando a modelagem descritiva. Dess@af@ usuario
nao tem total liberdade para definir os estados iniciaismecs pontos de
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operacdo. Em outras palavras, no modelo estatico, baseaudaanco glo-
bal, oHysyscalcula o estado estacionario que servird como ponto degier
inicial para a modelagem dindmica. Entretanto, a medidanques objetos
sédo adicionados, maior a instabilidade apresentada pelelmdinamico de-
vido as iteracdes numéricas, apos a conversao do modelic@sEor isso, é
importante o usuario ter conhecimento em controle para caseto do pro-
grama. Nesta secdo, cada coluna que faz parte da unidadstiaridesera
exposta separadamente. As suas correspondentes tabefs es informa-
¢Oes a respeito de algumas caracteriticas fisicas impesteo modelo.
Inicialmente, tem-se a composicdo do vinho que entra nanaclu
descrita na Tabe[@a8.2. A coluna A é especificada de acordoacbambela

B3

Substancia Concentragéo ¢(GL)
Agua 91,0129
Etanol 8,7364
Glicerol 1,6-1073
Acido succinico 1-1074
Metanol 3,7-1073
Acido acético 6-1074
Sélido sulfuroso 0,1428
Sdlido nitrogenado 0,1018

Tabela 5.2: composicéo do vinho

COLUNA A
Item Especificacdo
Numero de pratos 27
Diametro da coluna 3,05 m
Prato de alimentagéo 1
Prato de saida da flegma 19

Tabela 5.3: especificagcdes da coluna A

Da mesma forma, as especificagfes da coluna D séo expostas na T
bela[5.4. Para um modelo mais realista, considera-se unteesacéo par-
cial, ou seja, ha geracédo de vapor no topo da coluna. Lembrane as
correntes de entrada da coluna B s&o do produto de fundo diaacDl e da
flegma, seus dados sédo mostrados na Tabédla 5.5.

Uma parte do alcool hidratado produzido sera comerciaizagor-
tanto, é enviada ao tanque da usina, enquanto uma outraépesteduzida
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COLUNAD
Iltem Especificacdo
NuUmero de pratos 6
Diametro da coluna 2,13 m
Volume do condensador 5 m3
Tipo de condensacao Parcial
Queda de pressao no condensador 0 kPa

Tabela 5.4: especificagdes da coluna D

COLUNAB
ltem Especificacdo
Numero de pratos 60
Diametro da coluna 3.3m
Prato de entrada da flegma 35
Prato de entrada para retificagcdo 32
Prato de saida do alcool hidratado 2
Volume do condensador 15 m?
Tipo de condensacao Refluxo total
Queda de pressao no condensador 0 kPa
Volume do refervedor 6,0 m3
Queda de pressao no refervedor 0 kPa

Tabela 5.5: especificagbes da coluna B

para a unidade de desitratacéo, onde € produzido o alcawbaii coluna C
€ alimentada pelo alcool hidratado no prato 25; e pelo stéy@tilenoglicol)
no prato 5, ao passo que o solvente é recuperado na colunacBlusia C,
foi necesséria uma quantidade maior de energia, por igstpunse vapor no
seu refervedor. Na Tabdla 5112 é ilustrada a construcaa deitade.

Iltem Coluna C | Coluna P
NuUmero de pratos 45 20
Diametro da coluna 3,05m 3,05m
Volume do condensador 12,67 m> | 8,74 m?
Tipo de condensacao Parcial Parcial
Queda de pressao no condensador0 kPa 0 kPa
Volume do refervedor 14,99 m3 | 22,57 m?
Queda de pressao no refervedor 0 kPa 0 kPa

Tabela 5.6: especificacdes das colunas C e P
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Por fim, 0 modelo estatico completo da usina é implantaddelysys
de acordo com a Fi§. 8.4.

Coluna
D Mistura

| Resfriada E-100
QcD

Vapor Solvente N
D

Xapor En

Alcool
7
QcC

Vapor Anidro

= ol
4 fdratac End
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Oleo : goluna /
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A
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Fig. 5.4: fluxograma do modelo estatico completdHysys

5.4.2 Modelo Dinamico

A simulag&o dindmica é obtida a partir da converséo do maoektin
tico para 0 modo dindmico. Todavia, é necessario adicion@a® variaveis
que diferenciam este modelo do modo estético. Para issendseg definir os
acumulos dos equipamentos, caracteristicas das valvaaentroladores
regulatorios.

O Hysyscontém um recurso que o usuario pode utilizar como auxilio
na construgdo do modelo dindmico. O Assistente Dinanipmémic As-
siten) oferece recomendac¢fes de como a topologia do fluxogransasaev
modificada e quais as especificacdes de fluxo e presséo s@&oidegla fim
de executar o modelo em modo dinédmico.

Quando utilizado o assistente, sdo adicionados ao modblalag
para limitar as vazdes dos processos. Além disso, as opsraed valvu-
las, reservatérios e trocadores de calor sédo dimension&dosugestdes do
Assistente Dindmico ndo necessariamente devem ser segéiltausuario.

Uma vez obtido o modelo em modo dinamico, € necessério dafnir
variaveis controladas e manipuladas para implementartagiueas de con-
trole. Osoftwaredisp8e de algumas opc¢des de algoritmos de controle PID,
das quais um é selecionado pelo operador, e controlad@eiyos.

E importante ressaltar que existe uma diferenca na iterag@eérica
entre 0s modelos estatico e dindAmico. Ademais, apds a &€& novos
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objetos, os pontos iniciais do modelo dindmico podem divéastante da-
gueles determinados pelo modelo anterior, o que dificuttdaaimais a con-
figuracdo e a estabilizacéo do sistema nas regides desgjnmecipalmente,
por se tratar de um modelo de 5 colunas em escala industiedrdas confi-
guracdes de controle foram testadas para estabilizar oegsms nos pontos
de operacgdo proximos aos projetados nha modelagem est&#inambargo,
como o objetivo deste trabalho € obter ganhos em termos diitpridlade
e energia consumida mediante técnicas de controle, dedefiser um mo-
delo dindmico nominal que servird como referéncia nasdstaomparacoes.
O modelo a seguir contém apenas controladores PID em mahatnente
configuradas nas usinas brasileiras.

O esquema de controle da coluna A é ilustrado na[Eig. 5.5, enaqu
composicao da vinhaga é controlada pelo sistema em casesa&ip-vapor.
Ou seja, a qualidade da vinhaca é obtida pela manipulacdoedado de
fundo da coluna feita por XIC-101. Por sua vez, a pressao mgofé re-
gulada por PIC-100 pela injecédo de vapor na coluna. Na Té&b@|eestéo
mencionados os pontos de operac¢éo da coluna A.

COLUNA A
ltem Especificacdo
Vaz&o de alimentacéo 2932 m>/h
Vazao da flegma 41,41 m3/h
Concentracgéo de etanol da vinhaca 0,03 °GL
Presséo de fundo 119,07 kPa

Tabela 5.7: pontos de equilibrio da coluna A

Na coluna D, o destilado produzido € o alcool dgj@e tem sua vazao
de saida manipulada pelo controlador de nivel do condens#@el01. A
qualidade do produto é regulada pelos controladores enateaX¢C-100 e
TIC-100. Este controla a temperatura de topo da coluna p@ deereti-
rada de energi@). D, conforme a Fig[5l6. E necessario esclarecer que no
simulador a manipulacéo de energia (kify h) é dada de forma direta e re-
presentativa, isto €, sem considerar por qual meio é realiZda pratica, por
exemplo, pode ser por adi¢do de vapor ou utilizando alguripamento de
resfriamento. Os pontos estabilizados estédo descrito$atmsas 5.8 £ 59,
esta que contém a qualidade do alcool te 2

Como pode ser observado na Hig.]5.7, a coluna B é alimentdala pe
flegma e produto de fundo da coluna D. A presséo de topo é ragoicd
controlador PIC-101, ao passo que a temperatura de fundotéleala por
TIC-101. O controlador LIC-100 regula o nivel do condensadanipulando
o refluxo. A qualidade do alcool hidratado é garantida pefdrote de vazao
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Vinho

Temperature | 70,00 C

Pressure 101,3 kPa

Liq Vol Flow | 293,2 | m3/h

PIC-100
SP | 119,1 | kPa
PV | 119,1 | kPa
OP | 3575 | %

Vinho

x>—>® x

Vinhaga  XIC-101
OL1

@cC

Vapor

VLV-vinho O

vapor-1

Topo
A

Flegma

Coluna
PIC-100 A

Fig. 5.5: fluxograma da coluna A ridysys

COLUNAD

Iltem

Especificacdo

Raz&o de refluxo (massa) 3,132

Temperatura de topo 72,38 °C

Vaz&o do produto 4,29 m3/h

Tabela 5.8: especificages da coluna D

Substéancia| Concentragéo (GL)
Agua 7,9759
Etanol 91,9999
Metanol 2,42 -1072

Tabela 5.9: composicéo do alcool 2ie

-
Vinhaga

de saida XIC-102 e, por fim, LIC-102 manipula a vazéo de sadegmaca
para controlar o nivel do refervedor. Os pontos de operagéméram-se nas
Tabelag5.70e5.11.
Muitas usinas nao possuem a unidade de desidratacdo dbcdooo
postas pelas colunas C e P e, para efeito de andlise glolrabcqa@consumo
e produtividade, os problemas de controle se restringeraragpacdes, uma
vez que a destilaria se encontra em operagdo no regime pamtearAlém
disso, as solugbes encontradas em modulos locais das sdum® podem
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Alcool de 22 LIC-101
Temperature | 6172 C XIC-100
Coluna
Mass Flow 3572 kgh D J
Comp Vol Eth | 0,9200 TIC

QcD

1

Vapor
Topo
A1 p/

rbﬁ——b— Retificacéo

Fig. 5.6: fluxograma da coluna D tysys

COLUNAB
ltem Especificacdo
Refluxo 2192 kgmol/h

Pressdo detopg 78,38 kPa
Pressdo de fundo 99,65 °C

Tabela 5.10: especificagdes da coluna B

Concentracdd’( L) das correntes

Substancia Hidratado | Flegmaca
Agua 3,9675 99,9206
Etanol 95,9981 0,0774
Metanol 3,45 1072 0
Acido acético 0 1,7-1074

Tabela 5.11: composicéo do alcool hidratado e da flegmaca

ser perfeitamente testadas nas colunas C e P. Por issopriesaa ocasiao,
este trabalho se limita as avaliacdes das etapas de déstiaretificacao.
Desse modo, nao foi definida uma configuracdo nominal paraateamde
controle regulatério das colunas C e P. Porém, visando &wpdade de
pesquisas futuras, a unidade de desidratacdo destaddastittual” foi mo-
delada e estabilizada, conforme as ilustracdes dd Fig. taBeld 5.1P.
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LIC-100 XIC-102

PIC-101 B 6 2

Vapor BJ
QcB

Produto

FIC-Hidratado | Alcool
»H|dratado
Flegma-1L_[ D
78 Fusel
I @7 LIC-102
Coluna | [ TIC-101 (2
B Gjé QrB FIC-flegmaca
Flegmaca-1
Fig. 5.7: fluxograma da coluna B ritysys
Iltem ColunaC | ColunaP

Temperatura de topo| 65,47 °C | 90,29 °C
Temperatura de fundo 104,9 °C | 196,6 °C
Presséo de topo 60 kPa 101,3 kPa
Presséo de fundo 120 kPa 120 kPa

Tabela 5.12: especifica¢des das colunas C e P

5.5 Consideracoes Finais do Capitulo

Neste capitulo foi apresentada a unidade de destilacadlialze
discutiram-se os problemas encontrados no que diz respeitmntrole e
automacao do processo. Embora seja encontrado na lie@tumdamero
extenso de alternativas para o melhoramento da operacasuwtes de des-
tilacdo, € mostrado mediante reviséo bibliografica que midéae controle
preditivo estd cada vez mais em evidéncia nas industriggnulo ser solu-
¢do concreta e viavel para o aumento da eficiéncia energetipeoducéo de
etanol.

Os simuladores sao tratados como ferramentas importantestudo
e projetos dos sistemas de controle. Por tal motivo, em tudg& dados
industriais, uma modelagem completa da destilaria foimedeida nosoft-
ware Hysys Uma configuracdo nominal das malhas de controle regutatori
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X _
Vapor_C Alcool Anidro

Pressure 60,00 | kPa
QcC Mass Flow 1,210e+004 | kg/h
Master Comp Volume Frac (Ethanol) 0,9965

Solvente

L X -
Anidro Alcool
Anidro

Hidratado
p/ Desidratagdo

Coluna
QrcC P

[e]
S
=
=]
o

>4 I

p/ Recuperagao

Mistura
Temperature
Molar Flow 515,6 | kgmole/h
Master Comp Volume Frac (EGlycol) = 1,0000 Mistura

QrpP

Fig. 5.8: fluxograma das colunas C e Phigsys

foi definida para as etapas de destilagcéo e retificacdo. Nmtentdevido
a flexibilidade do programa, é possivel utilizar o modelcapastar outras
estratégias locais.

E importante ressaltar que por mais realistico qutysysproponha
ser, trata-se de um sistema computacional que esta em @nataaliza-
¢do. Ainda, para a modelagem das unidades, € necessarionnenanuito
grande de informag8es do processo que, muitas vezes peladatisua-
rio desconhecer, utilizam-se recursos que calculam e gneem automati-
camente os dados restantes. Porém, dentro de todo conhezioi#ido,
pode-se dizer que ja foi "construida" a base, sobre a quatante do traba-
Iho sera desenvolvido.

No proximo capitulo, um sistema de controle preditivo sglicado
na camada superior do modelo obtido a fim de se obter ganhosoda-p
¢do. Como a destilaria tem uma configuracédo de processammtiouo, o
comportamento do sistema sera avaliado na presenca debpefias conhe-
cidas na inddstria. Salienta-se que uma nova configuracétaeamada de
controle supervisdrio também serdo propostas e testadas.



106



Capitulo

Um Estudo Proposto para Sistemas de
Controle Avancado

Os simuladores comerciais se tornam mais interessantesnto ge
vista de controle quando € possivel aplicar novas estest¢mira estudos e
andlises. Porquanto, foi criada uma biblioteca que perantemunicacgao
do modelo desenvolvido com outras plataformas céfadab e Python por
exemplo, para simulacdo do tigoftware in the Loopu, ainda, do tipdlard-
ware in the Loopquando se tem algum sistema embarcado.

Este capitulo est4 direcionado para o uso do simulador das&to
no Cap. 5 com estratégias de controle avangado. Basicamesés técnicas
devem ser implementadas nas camadas superiores, dado gaelo ukesen-
volvido ja possui a camada de controle regulatério. Em @aletr, este traba-
Iho propde uma nova configuracéo da unidade de destilacaoahajpjicam-
se um controlador MPC e uma camada supervisoria a fim de oaitdrog
em termos de produtividade e consumo de energia. Dessa,falguas ce-
narios que possibilitam incrementos econdmicos na indlhretanol serao
ilustrados por meio de simulacoes.

Entretanto, para um melhor entendimento de como o ambierttesd
tes de controle foi elaborado, alguns aspectos das sinedacinplementa-
¢éo do programa devem ser apresentados.

107
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6.1 Aspectos das Simulactes e Implementacéo

Os controladores da camada local do modelo da destilaria dad
Cap. 5 séo do tipo PID do proprio pacoteldgsysque dispde de alguns al-
goritmos comerciais implementados na industHar{eywel] Foxboroe Yo-
kogawg, além da funcdo padrdo do programa. Esse pacote posstsative
derivacdes e recursos que permitem melhorar o desemperdisteima.

O MPC Toolboxdo Matlabfoi utilizado para calcular a lei de controle
otimizada na camada superior. Desse modo, para atingiropestesta pro-
posta de estudo, deve-se realizar a comunicac¢do entreadearde destilacéo
e as camadas de controle avancado e supervisério. Serdriemibedo o me-
canismo denominadOLE Automatiorque possibilita a troca de informacdes
entre 0s sistemas.

Na continuagdo, serdo explanados os algoritmos e métodajsiste
dos controladores, assim como a programacao do sistema.

6.1.1 Controlador PID

Certamente, quando se tem um modelo complexblygys é impor-
tante um determinado conhecimento em teoria de controke @&unciona-
mento correto do programa. Algumas vezes, a instabilidadmaldelo se
deve ao passo de integracao (iteracdo numérica) compudhchesse caso,
ao diminuir o passo, a instabilidade é eliminada. Porém, etra® situa-
¢Oes, a instabilidade pode ser causada pelas propriaszopsrdo modelo,
sobretudo pelos controladores mal projetados.

Todos os controladores PID do modelo foram sintonizadoes pai-
goritmo padré&oRID Velocity Form) dado pela seguinte equacéo:

u(k) = u(k — 1) + K., [e(k) —e(k—1) + Ee(k)

(6.1)
~B1(PV (k) = 2PV (k1) + PV (k - 2))],
em queu(k) é a saida de controle/eé o instante de amostrage,., T;
e Ty sdo os parametros de ajuste do controlador (ganho propatctempo
integrativo e tempo derivativo), € o erro entre setpointe a variavel do
processa’V; e T, é o periodo de amostragem.

O recursaautotunerfoi utilizado para ajustar os controladores escra-

VOS ao passo que a estrutingernal Model Control(IMC) foi aplicada nos
controladores mestres (para as malhas em cascata). OoppojetMC do
Hysysé feito de acordo com a regra de sintonia para modelds' aedem
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proposta por Rivera et al. (1986):

2r+ L 7L

Ke=rorm—, Ti= L2, Tqg=—,
K(2T. + L) THLR2 Ta=5T

nas quais, K e L séo a constante de tempo, o ganho e atraso do modelo do
processo, respectivamente. O tempo de respiista 0,27 é definido pelo
usudrio. Em algumas ocasoes, apods utlizar esses recunsegiste fino foi
procedido para se obter respostas mais rapidas dos sistemas

Além dos recursos de sintonia, o pacote do PID permite athcia
estratégideedfowardpara diminuir o efeito das perturbacgdes, cuja lei de con-
trole é dada pela seguinte funcéo de transferéncia:

TP1S +1 e—L,,s

2
PTp,s+1 ’ (6.2)

em quek’,, L,, T, eT,, séo os parametros de ajuste com base nos modelos
do processo e perturbacdo. Essa estratégia foi implengentadcontrolado-

res mestres com a finalidade de obter o melhor desempenhivglassima
comparagao mais criteriosa com o controlador MPC. O algorfiossui a es-
truturaanti-windupe, finalmente, os limites de operacdo devem ser definidos
pelo usuario.

6.1.2 Controlador MPC

Para avaliar os ganhos que podem ser obtidos a partir danmaptea-
¢cdo de um sistema de controle avancado na destilaria dd,dtindilizado
0 MPC na camada superior. O MPC é uma das técnicas de contvdierno
mais potentes e, provavelmente, a que teve maior éxito doaepés indus-
triais (Takatsu et al. 1998), principalmente, porque paefeusilizada tanto
em sistemas monovariaveis quanto multivariaveis, lireavenao lineares; e
porque as restricdes nas saidas e nas entradas dos prquEdsmsser con-
sideradas no projeto da lei de controle que minimiza uma&oirgisto em
tempo real (Camacho & Bordons 2004).

O MPC se tornou rapidamente bastante popular, sobretudoca@s
sos quimicos industriais, devido a simplicidade de seurigtgo que utiliza
modelos baseados a resposta ao impulso ou ao degrau. Hssa tém se
desenvolvendo consideravelmente nos Ultimos anos, tardmea de pesquisa
guanto na industria; e seu sucesso pode ser atribuido améato mais ge-
ral dos problemas em controle de processos no dominio dateqp outro
lado, o MPC ainda n&o atingiu um namero de aplicacfes sugpsah seu
potencial. A complexidade mateméatica existente na suseimghtacdo pra-
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tica, muitas vezes representa uma desvantagem para eigsi@econtrole,
mas que nao significa um empecilho para a comunidade cientififa vista
diversos pacotes matematicos encontram-se completadisptaiveis.

As principais diferencas entre os algoritmos MPC estéoipos tos
modelos do processo e da perturbacao utilizados para @aalzipredicdes e
minimizar a funcéo custo. No entanto, as seguintes ide@®e@m em maior
ou menor evidéncia em todo o conjunto de controle preditivo:

e Predicdo: baseado em modelos da planta e perturbacédo,disbpee
do comportamento futuro do processo séo obtidas consiierseu
estado atual;

e Célculo do controle: a agdo atual de controle é calculadamzando
uma funcao custo sujeita ou nao a restricoes;

e Horizonte deslizante: em cada periodo de amostragem, pomogi €
deslocado um passo a frente e aplica-se somente o primeabds
sequéncia calculada naquele instante.

As diversas formulacdes do MPC propdem diferentes funcistes
para calcular a lei de controle. Contudo, o objetivo geral@ajsaida futura
do processoYX') no horizonte considerado siga uma determinada referéncia
(W) e, ao mesmo tempo, de que forma a funcéo custo seria pateabra
aplicar a acéo de control&/() necessaria. Portanto, o algoritmo implemen-
tado nesse trabalho parte do mesmo principio usando o todesiespostas
livres e forcada. Neste caso, para uma planta multivar{ave! n), a funcéo
custo quadratica é:

J =W -Y"Q,W -Y]+U"Q.U, (6.3)

na qualW é o vetor de referéncias futura@,,, Q., séo as ponderacdes do
erro e esforco de controle, respectivament®; é o vetor predicao de saida
do processo que pode ser representado como:

Y =GU +F, (6.4)

em queF é o vetor resposta livrd/ é o vetor que possui 0s incrementos de
controle (Au) calculados para se aplicar nas entradaéa matriz obtida por
meio das equacdes do modelo. Nessa equacanF tém dimensaa, x 1,

U tem dimenséda,, x 1 e G é da ordemn,, x n,, sendon, = > " N,,,

Ny = Z?Zl N,,, nas quaisV,, é o horizonte de predicéo da saige N, é

o horizonte de controle da entrada
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Substituindo a Eq._6l4 na Hq. 5.3, é possivel obter a segrajntagdo:
1
J(U) = 5UTHU +b'U + £, (6.5)

na qual o vetolU contém os incrementos das ac¢des de controle que minimi-
zam a fungéo custd = 2(GTQ,G + Q.), b" = 2(F - W)'Q,G e
0= (F ~W)TQy(F - W).
Dessa maneira, a acédo de controle pode ser computada aujestai-
¢Oes nas variaveis manipuladas e de saida tornando ummedk minimi-
zacao quadratica do tipo:

Min J(U)
Sujeito a: (6.6)
AU < B

A seguir, uma breve descri¢do de como foi realizada a impiégé&o
dos dois sistemas: o modelo da destilaria e o controlador.MPC

6.1.3 Protocolo de Comunicacgéo

Mais moderno do que o DDEDLE Automationé um método que
permite um programa cliente controlar um servidor do tipdEOCom esse
recurso, € possivel um programa manipular objetos impleades em outro
aplicativo ou expor objetos que possam ser manipuladorResdo apenas
por Automation embora o termo antigo seja bastante usaddicaosoftin-
troduziu a plataform&omponent Object Mod¢COM)) para a comunicacdo
entre 0s processos e criacdo de objetos nas linguagensgtamegdo que
suportarem a tecnologia.

O Automatiorfunciona na estrutura cliente-servidor. Um servidor dis-
ponibiliza um servigo para os clientes mediante o protodelacesso. Dessa
maneira, dHysysé sempre um servidor que expdes seus objetos de tal forma
gue seja possivel executar quase todas as acdes que posleriegalizadas
pela interface grafica do programa. Partindo dessa pr@utéggcentre as co-
municac¢des do cliente e do servidor, implementa-se algegra de atuacgéo,
bem como a lei de controle.

Entretanto, para que haja comunicacéo colfatiab, um objeto ser-
vidor deve ser criado no sewrkspace Objetos sao a chave para entender a
comunicagéo peldutomation Um objeto contém uma quantidade de varia-
veis e fungdes relacionadas, cuja estrutura é estabelemidana hierarquia.

O caminho percorrido pelo cliente até chegar ao ponto déssgmpre parte
do Hysys Applicatiorou doHysys SimulationCaséJma descricdo mais de-
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Cédigo doMATLAB ©
% Execucdo do objeto servidor para abrir arquivo
hy = feval(‘actxserer’, ‘Hysys.Application’);
hy = invoke(hy.SimulationCases, ‘Open’,’... / Modelo.hsc
hy.Visible = 1;% Torna a aplicacéo visivel

% Caminho para acessar o objeto controlador da presséo
controleAF=hy.Flowsheet.Operations.ltem(‘PIC-100’);

% Leitura dosetpointatual

SPpf(k)=controleAF.SPValue;

% Caminho para acessar as propriedades da vinhaca
vinhacal=hy.Flowsheet.Operations.ltem(‘Coluna A);
vinhaca2=vinhacal.AttachedProducts.ltem(‘Vinhaca’);
concentracao(k-1)=vinhaga2.ComponentVolumeFractbmn(2);

%%%%% Algoritmo de Controle %%%%%

u(k)= Lei de controle em funcdo dos parametros de ajuste
e da leitura do processo no instante k-1;
%%%%%%%% %%

% Como o sistema estad em cascata com o PIC-100,
% aplica-se o novo sinal no seatpoint
set(controleAF,'SPValue’,u(k));

Tabela 6.1: codigo genérico para comunicagao e controle

talhada sobre objetos e comunicacadtysysencontra-se disponivel na lite-
ratura (Aspentech 2005). No entanto, apenas para efeitaslecao, segue
na Tabeld 6]1 um exemplo comentado do cédigdviadlab para a atuacdo
sobre a pressao de fundo da coluna B em funcéo da leitura dertoacdo
da vinhaca.

6.2 Simulacgbes e Avaliacdo dos Resultados

Nesta sec¢édo, serdo apresentadas as simulacdes com tréstdifee-
narios para a destilaria: (C1) com a configuragdo nomina&) (©m a ca-
mada do supervisorio sobre os PIDs e (C3) com supervisdie socamada
do MPC em cacasta com os PIDs. A ideia do supervisorio é plissib
uma maior e melhor producao em funcéo da carga massica @el@ufue é
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estabelecida pela quantidade de vinho obtido na unidadegeate (fermen-
tacdo). Frisa-se que o consumo energético e a qualidadedotprtambém
serdo considerados nas analises. No entanto, para avatiag&esultados,
a nova configuragdo que permite a implantacdo da camada/mdpexr deve

ser explanada detalhadamente.

6.2.1 Configuracdo do Novo Modelo

O objetivo dessas simulagdes € demonstrar mediante o moaielo
pleto de uma destilaria de etanol o incremento que se pods pas suas
produtividade e eficiéncia. O controle supervisério adiares valvulas de
vazao da flegma e do hidratado a fim de aumentar ou diminuir rtigade
de etanol a produzir. Contudo, as camadas de controledarésrdevem man-
ter a destilaria estabilizada nos pontos de operacao desejama vez que
essas atuacgdes perturbardo o sistema.

Neste novo modelo, a configuracéo dos controladores loaaisa@u-
nas A e D permanece a mesma. Porém, uma pequena modificagieséaie
ria na coluna B para que o supervisoério tenha um grau de blderda atuacéo
de vazéo do hidratado. Como pode ser observado naFlg. Ghcartracio
do produto n&o sera controlada pela sua vazdo como é feit@delonomi-
nal. O controle sera realizado indiretamente pelo nivelawensador, que
€ regulado pela manipulacéo do refluxo.

LIC-100
PIC-101 B 6 B

Vapor BJ
QcB

Produto

FIC-Hidratado | Alcool
_‘H|dratado

Flegma-1L_b = P
u Fusel
" @7 LIC-102
Coluna | [ TIC-101 ()
B - ﬁ QrB FIC-flegmaca

-
Flegmaga-1

Fig. 6.1: coluna B modificada
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A configurag&o geral da estratégia implementada na unidadest
tilacdo encontra-se na Fig._b.2, em que algumas das priacigaaveis sdo
ilustradas. O sistema supervisorio atua sobre as vazOesytiaefle hidratado
de acordo com a entrada de vinho na unidade que depende dg@oarbtida
nas etapas anteriores. Em particular, na unidade antdeed&ae ocorre a
fermentacdo, administra-se a quantidade de vinho a seadenviim geral, a
malha de controle de nivel do tanque pulm&o que armazendo difine a
sua carga massica de saida, que é a entrada da unidade lkdg&@esGomo a
fermentacgéo ocorre nos reatores em batelada, isto €, agdmdpresenta um
comportamento dinamico bastante oscilatério, nas sirbakag seguir, sera
considerada uma onda do tipo quadrada para a vazao de agéentPor
sua vez, os sistemas de controle devem rejeitar as perdebaausadas por
essas oscilacdes e manter o processo estabilizado. Ngteese MPC (ou
PIDs para o cenario C2) est4 em cascata com o sistema delearguala-
tério local (PIDs). Como sera explanado, essa camada sugBlDs para
C2 ou MPC para C3) atua sobre trés variaveis: alco@Pdeinhaca e alcool
hidratado.

e il > Supervisorio

_ PIDs (c2)/ = PID (c2)/
MPC A (C3) MPC B (C3)

r
|
|
1 PIDs
| PIDs
| Hidratado
| S
: D Flegma
ball
|
! B
Vinho A
./ ./

Fig. 6.2: estratégia geral da unidade de destilagao

Embora as colunas apresentem um comportamento fortermémte n
near, tanto o PID quanto o MPC utilizam equag0es linearesqadcular os si-
nais de controle. Dessa maneira, primeiramente, é negegtmtificar mo-
delos lineares do processo no ponto de operagéo estabikrddriormente
para poder ajustar os sistemas de controle. Os pontos dacapedas sai-
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das séqgj; = 0,92 °GL para o élcool d&?, gy, = 0,03 °GL para a vinhaca e

y3 = 96 °G L para o alcool hidratado. Nas entradas, témsse 119,17 kPa

euy = 72,38 °C para a pressao de fundo e temperatura de topo da coluna
A, respectivamente; &; = 50% do nivel maximo do condensado da coluna
B. Para as perturbagdes, témedse= 293,22 m?3/h de entrada de vinho na
coluna A,dy = 41,41 m?/h de saida da flegmady = 22,23 m?3/h de saida

de hidratado na coluna B. Ao utilizarimolboxde identificacdo ddatlab,
obtém-se os seguintes modelos para a unidade de tempo entdssgu

[ 6,9829-1072  —2,6443-1072 ]
_ 1706,35+1 1971,25+1
PuA - 1,6649-1072  —5,4526-10 "% (6'7a)
2392,85+1 1610,85+1 |
[ 3,3547-10~7 5,59-10 7
_ 1445,7s+1 1880,95+1
Pa, = 2,0232.10°%  —7,3887-10" % (6.70)
815s+1 204,265+1

para o MPC A, cuja estrutura®&Y4(s) = P, ,AUa(s) + Py, AD4(s), na
quaIAYA = [Ayh AyQ]T, AUy = [Aul, AUQ]T eADy = [Adl,AdQ]T.
Para o MPC B, tem-se:
 —9,674-107%(508,865 +1) _, 7,

"2 T (222,355 + 1)(15,074s + 1) (6-:8)

cuja estrutura &\Yg(s) = P,,AUg(s), na qualAYp = Ays e AU =
AUg.
Por fim, a operacdo do supervisorio obedece as seguintegiesta

o Vi(t+180) = 3L Ady(t) + 50,
Se dq (t) > dy (69a)
ds(t+780) = 0,338Ady(t) + ds.
o Vit +180) = sp2BAd(t) + 50,
Se dy (t) <dy (69b)
d3(t+780) = ds,

nas quais’y (%) é a abertura da valvula da flegma\e/, é a variacéo de
vazao volumétrica de entrada do vinho.

6.2.2 Caracterizagdo Paramétrica e Sintonia dos Controla-
dores

Primeiramente, é importante frisar que a Unica malha loateshte
neste modelo (cenarios C2 e C3) em rela¢do ao modelo noroerario C1)
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corresponde ao controle do hidratado. Portanto, os ajdstesontrolado-
res foram definidos na tentativa de se obter comparacdesjustds possi-
veis. Os mesmos modelos foram utilizados para os PIDs (sanpor IMC) e
MPCs, assim como para as estratégias dofepdfoward Porém, no cenario
C1, o controlador do hidratado foi sintonizado palttotunerdo Hysys A
saturacao nos PIDs (cenérios C1 e C2) foi considerada na anfesxa de
restricdo dos MPCs. Para o controle da vinhaga, a situac&ouwdigr, pois
trata-se de um subproduto cuja concentracdo ndo deveadtapum deter-
minado valor. Embora muitas usinas consigam aproveitada gez mais, o
ideal é produzi-la na menor quantidade possivel. Nesse casmtrole de
gualidade consiste em deixar seu nivel de toxidade retatuée baixo, nao
prejudicando o meio ambiente. Portanto, foi implementadacantrole por
banda, em que o PID funcionava no modo automatico apenadajadeitura
na vinhaca atingia valores acima@é4 °G L.

No caso do MPC A, especificamente, tem-se 0s seguintes paodme
o tempo de amostragenilé 4 = 60 s, 0 horizonte de controle &, = 20
e o horizonte de predicéo &,4 = 70. As ponderagOes sédo dadas por
o4 = [75;150] e A4 = [12;0,02] para os erros e esfor¢os de controle, res-
pectivamente. As restricbes consideradasiégg,, = [117 kPa,71 °C] e
Ua,,.. = [119,25 kPa, 72,55 °C] para as varidveis manipuladas; e para as
variagcbes maximas de controle, temsse; , = +0,5 kPa/min e Aug,, =
+0,5 °C'/min.

De forma sintetizada, o ajuste do MPC B segue abaixo:

N, =15 N,5 =60
op = 0,05 Ag = 250
Us, . =20% Us — =80%

max

Aug,, = +0,5% T.5 =60s

Dando continuidade ao escopo deste capitulo, as simulagiée
apresentadas com uma avaliagdo mais detalhada dos resultad

6.2.3 Ensaios e Analises

Alguns critérios sao necessarios para a montagem das siesl&
comparacdes. No que segue, serdo explanados os critérimeas de ava-
liacdo.

A variagdo massica do vinho ficard em tornol¢g®% com intervalos
iguais de2 h (120 min), dentro do tempo total da simulacdo&lg. No que
se refere ao controle, o desempenho dos sistemas seréadoatiznforme
dois indices: o somatério dos erros absolut8am of Absolute Erro§SAH)
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- dado pela equacao:

N
SAE = % > ISP(k) = ym(k), (6.10)
k=1

em queN é o nimero de amostras;P é o setpointdo controlador ey,
€ a saida medida; e o somatorio dos esforgos quadraticasriantais de
controle -Sum of Squared Control efforfSSQ) - relativos:

1 al w(k +1) —u(k)\*
SSC = (N_l);( o) ) . (6.11)

Para o desempenho dos sistemas do ponto de vista econ6er@o, s
analisadas a produtividade e a eficiéncia de acordo com acagisamida,
dada a uma temperatura @&,56 °C na pressdo atmosférica, da qual sera
calculado o fator de eficiéncia

Produto

Felmm) =

(6.12)
Ainda, sera considerado um controle de qualidade ficticidasdilaria. Na
producdo dos alcoois havera um nivel de toleréncia, bem gqareo a vi-
nhaca. Certamente, por se tratar de um simulador compotdaio qual as
variagdes séo pequenas, em virtude da instabilidadeiveesgiresentada nas
variagcdes elevadas, sao limites fora da realidade indus8em embargo, a
metodologia adotada para ilustrar o impacto do sistemaogtoma destila-
ria de etanol ndo sera comprometida. Desse modo, definemsagaintes
toleréncias:

Alcool de Z= +1,5-10-2°GL,  Hidratade= +0,5-10~2 °GL,
Vinhaga= 40,5 - 1072 °GL.

O desempenho do sistema nominal no cenério C1 esta re@ésent
nas Figs[6)3 EB.4. Como era de se esperar, as perturbaetas afais a
vinhaga, ja que esta é controlada pela estratégia por b&uwdém, sua con-
centracdo em etanol permanece sempre abaixo do limitadaleo que ndo
compromete 0 meio ambiente, mesmo que se tenha um custagrspdr-
tar a grande quantidade produzida (volume2siés m?). Por outro lado, as
oscilagBes do éalcool det2eduzem um pouco a sua produtividade, propor-
cionando um volume d29,78 m? considerando o critério de qualidade. No
caso do hidratado, o efeito das perturbacdes € minimo, dbssn um vo-
lume del78,2 m3. E importante lembrar que nesse cenario a variagéo da
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Fig. 6.3: desempenho do sistema nominal. Coluna A

flegma n@o é manipulada, embora seja considerada uma pedorhinta-
mente com a variacdo do vinho. Os indices de desempenhotdmaisle
controle encontram-se na TabEla]6.2. Finalmente, aplicanehergia total
consumida §,681 - 10° kJ) em equivalente de agua e os produtos na Eq.
[6.12, obtém-se o seguinte fator eficiéncia:

207,98

F,. = =0,4181
°1 T 4073
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Fig. 6.4: desempenho do sistema nominal. Coluna B e perturbagoe

PID,; PID, PID;
SAE | 2,102-10 % 0 1,143 - 107
SSC | 1,0105- 1010 | 7,3475- 10~ % | 1,3567 - 10"

Tabela 6.2: indices de desempenho de C1

Na Fig.[65, os desempenhos dos sistemas com o controle/mdper
rio sdo mostrados. E possivel constatar que a diferencampartamento
da vinhaca entre os cenarios é desprezivel. Apesar de hegeempos erros
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Fig. 6.5: desempenho dos sistemas. Cenérios C2 e C3
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em relacdo & banda superior nos cenarios C2 e C3, o resultatiedia dentro
do limite preestabelecido. No entanto, para os produtogserdpenho do
sistema no cenario C3 apresenta erros de referéncia mesgcesnparados
com os do C2. Observa-se que, por se tratar de um sistema MINUP,C
atua mais sobre a pressao a fim de manter o sistema no ponjaddesee
forma geral, os resultados ficam mais bem explicados vimaralo os dados
nas tabelds 8l.3€®.4, cujas diferencas representam ungbalaergético que
deve ser analisado.

SAE, SAE, SAE;
C2 | 2,597-10~7 | 2,100-10~" | 1,805 - 107
C3 [ 1,257-10~% | 3870-10~7 | 2,838 - 107

Tabela 6.3: indices de erros

| SSCy \ SSCy \ SS5C3
C2 ] 5,5900-10" | 6,4963- 10~ ' | 1,7635-10®
C322497-10~1" | 7,1900- 10710 | 2,9136- 10~ %

Tabela 6.4: indices de controle

Resumidamente, em termos de produtividade e consumo ¢énergé
os dados dos trés cendrios estdo expostos na Tabkla 6.5. cdomatado,
em relacdo a vinhaca, o custo econdmico para seu reaproegita e trans-
porte € o mesmo em todos os cenarios. Porém, os ganhos okfioldem
diferentes quando se consideram a producédo do alcodl del@ hidratado;
e o consumo de agua nos condensadores e refervedores. Ceomolada-
dos, tem-se uma situacdo bastante interessante. Notaseapnfiguragédo

Alcool de2® | Hidratado| Vinhaca | Agua F,

Cl| 29,78m3 | 1782m> | 2365 m® | 497,3 m® | 0,4181
C2| 29,16 m? 139,5m3 | 2365 m3 | 487,5 m? | 0,3460
C3| 34,32m3 | 181,2m° | 2365 m° | 487,1m> | 0,4425

Tabela 6.5: parametros de produgao

proposta para a destilaria € vantajosa somente com o uso sistema avan-
cado de controle, visto que as perturbacdes causadas palwisdrio ndo
sdo suficientemente amenizadas no cenério C2, afetandficsiivamente
o rendimento do processo. Como consequéncia, obtém-setandéefi-
ciéncia menor que o do cenario C1, neste que também sa@ddiizPIDs.
Em contrapartida, em C3, os MPCs promovem um aumento imyertea
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eficiéncia do processo. Observa-se que, com uma quantiéaagud menor
que a utilizada em C2, tem-se uma producao maior que a doi@€tirDo
ponto de vista econdmico, pode-se estimar quantativancegéaho obtido
em relacdo ao C1, considerando os mesmos parametros daeicieder-
mentacdo (ver Cap. 4). Dessa forma, aplicando o preco médidcdol de

23 aproximadamente igual ao do hidratado, tem-se um increniie@nceiro

de US$ 3795,50 a cada8 h de producdo. Segundo os modelos utilizados,
isso significa em torno d&28 milhdes de dolares a mais por safra no caixa
das usinas de etanol.

Contudo, é importante lembrar que néo foi estudado um afgorie
otimizacao para ser implementado no sistema supervis@iretanto, al-
guns testes foram realizados com diferentes sinais nasladlda flegma e
do hidratado, indicando que ha uma correlagdo que refleteadgaifvidade
da destilaria. Uma outra opgéo € investigar uma configurggé&gpermita
atuar diretamente sobre a vazdo massica do alcodl.dsd2mais, foi cons-
tatado que dlysysoferece dindmicas com poucos atrasos de transporte (ou
com valores muito pequenos), 0 que nao representa a realidddstrial.
Desse modo, como seré descrito no proximo capitulo, ha unspemiva
importante nos estudos tedrico e pratico em controle deepsos, quando 0s
atrasos de transporte forem incluidos no modelo.

6.3 Consideracoes Finais do Capitulo

A ideia principal desse capitulo foi estudar a possibileldd incre-
mento na producdo das destilarias alcodlicas medianteemeitacdo de
técnicas de controle. Porém, foi necesséario o desenvatiorge um am-
biente computacional que permitisse a comunica¢éo do madetlestilaria
no Hysyscom outras plataformas deftwarecomo oMatlab. Dessa forma,
algoritmos de controle avangado podem ser mais bem estsidatlisados.

No que tange a destilaria, uma estratégia de controle cancam@a-
das foi proposta para aumentar o rendimento da sua prodDgacente dos
trabalhos apresentados no Cap. 5 que focalizam no desemgertada co-
luna isoladamente, a pesquisa inicial abrangeu o compentianglobal da
unidade com base na fabricacdo dos alcoois, na formacambdaca e nas
variagdes do vinho e da flegma. A partir dos cenarios estisdautuindo o
modelo nominal que corresponde a configuragdo padréo dessusiasilei-
ras, constatou-se uma situagao interessante: um sist@@aisdrio que visa
a otimizacdo da producdo causa perturbacées que pioranempesho do
sistema de tal forma que sua implementacdo néo vale a peweasaolunas
sejam operadas apenas por controladores PID. No entamessddrisar que
esta parte da pesquisa analisa a viabilidade da propostarsetgoritmo es-
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pecifico desenvolvido para o supervisorio, o que ofereceperspectiva de
melhoria no futuro.

Em particular, um dos escopos deste trabalho € buscar umseamba
mento de cunho tedrico com aplicagbes praticas, propiciamda aproxi-
macao com a industria. Nesse caso, 0 ambiente foi utilizade testar um
MPC embarcado erhardware desenvolvido por um mestrando no Depar-
tamento de Automagcéo e Sistemas (IDAS) da Universidade &atkeSanta
Catarina[[UESC). Como, em geral, as plataformas comerd@isontrole
preditivo séo orientadas para plantas de larga escala,codo@rojeto foi
analisar um prot6tipo de baixo custo que fornecesse as rsegméagens
para processos com dimensdes menores.

Contudo, os atrasos de transporte presentes nas destdaxiam fa-
zer parte nas futuras avaliagBes. A nova dindmica serédadita as variaveis
das colunas e técnicas de controle preditivo MIMO seraacdes@as. Final-
mente, dando continuidade as pesquisas de periodos asgenovos traba-
Ihos poderéo ser direcionados a dar sustentacdo tedriéaieapiis solucdes
ja apresentadas, a desenvolver novos controladores alestsnresultados
tedricos para casos de aplicacdo em colunas de destilagHiica.
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Capitulo

Coment arios Finais e Planejamento Futuro

Nos capitulos 2, 3 e 4 deste documento o estudo foi orientaco p
a unidade de fermentacdo alcodlica da usina de etanol. Bendelvido
um modelo fenomenoldgico completo que possibilita anaksaprincipais
variaveis do processo na industria. A estrutura de conpralposta pode ser
definida em duas etapas que serdo descritas a seguir.

Durante o inicio do trabalho, preocupou-se em definir umé#igam-
cao de controle que possibilitasse realizar estudos ddades encontradas
nas usinas. Vale salientar que, além dos modelos encostredliteratura,
a metodologia do trabalho foi embasada a partir de algunsmvitécni-
cas realizadas na industria. Os sistemas de controle eadost em geral,
sdo compostos apenas por PIDs e, muitas vezes, parte degooE®pe-
rado manualmente. Nesse caso, a robustez, caractenfsieate & natureza
do processo, permite uma producdo satisfatéria em relagiimitidade e
concentracao final do vinho. Entretanto, com a implementagialgorit-
mos de otimizagao e controle, é possivel incrementar umagsighificativo
na industria do etanol. Partindo desse principio, umatégieade controle
composta por duas camadas foi proposta para essa unidade.

Como foi constatada na primeira etapa do projeto, a temparata
a variavel que exercia maior influéncia sobre o rendimentprdoesso fer-
mentativo. Por sua vez, para o seu controle, era necessaioo quantidade
de energia. Dessa maneira, a segunda etapa do projetoticoesisntegrar
ao sistema uma unidade de refrigeracdo que utilizasseiaselgr. A ideia
dessa nova estrutura é aproveitar as altas irradiacoespeesas localidades

1285
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das usinas e contribuir ainda mais para seus créditos dentadom o uso
da energia limpa. Além disso, como foi demonstrado nos @xpetos reais
na planta, o novo sistema reduz o consumo da agua utilizadammle de
temperatura do reator.

Apesar de haver abundancia de vapor em boa parte das usasidsibr
ras e os painéis solares serem equipamentos de alto custioge@mparados
ao das fontes tradicionais, o projeto se mostrou bastaateMeconomica-
mente, ainda que outras questdes devam ser tratadas nm tatarcomo in-
certezas na modelagem do fermentador e otimizacdo conmisirgdaptativa
para o Sistema de Controle Avancado. Nao obstante, a bukzal@mai-
nio no uso de novas tecnologias colocam o pais em posicaocstégde no
mercado que esté a surgir. Além do aprendizado tecnolégicBregenharia
de Controle e Automacao, existem razfes estratégicas pavesiimento.
Uma matriz energética diversificada diminui o risco de uns mipender
do fornecimento externo. As fontes renovaveis e eficiertastiuem uma
parte significativa da cadeia produtiva, proporcionandaenggavel superavit
econdmico e ambiental ao conjunto das atividades produtisesociedade.
Ademais, pode-se acrescentar uma contribui¢éo estretursdrmos de com-
petitividade e exportacdo, gerando emprego e renda.

Outrossim, os capitulos 5 e 6 foram dedicados a melhorarenges
nho da unidade da destilaria. A unidade de destilacdo ateofintamente
com sua camada de reguladores locais foi construidafteare HysysAs
camadas de MPC e controle supervisério foram implemeniaolaseio da
comunicagéo entre o modelo dindmico ®latlab. Os cenérios foram estu-
dados com base nas variacGes dos balancos de massa e eaargidate.
Contudo, a configuragao proposta se mostrou rentavel anaaado utlizada
uma camada de controle preditivo.

As andlises das colunas de destilagédo propiciaram compeaueisas
do ponto de vista de controle questBes bastante interesgaata o futuro.
De imediato, pode-se estender o modelo e o sistema parasadaaesidra-
tacdo, onde se tem o uso do solvente que constitui um balanpgytante no
sistema. O desenvolvimento de um supervisorio 6timo traz pwssibilidade
de resultado bastante pertinente uma vez que, nas simslapdesentadas,
h& uma correlacéo direta entre as vazdes dos produtos gtfeiiatnos balan-
¢os de massa e energia finais. Ainda, devem-se consideracawenientes
atrasos de transporte nos préximos modelos.

A incorporacao de técnicas especificas de controle NMPGstiéga
pela presenca dos atrasos e dindmica altamente néo lirkzrgsocessos.
Dessa forma, deseja-se utilizar o controle NMPC Robustedafsna com-
pensacgédo de atrasos proposta por Normey-Rico & Camach@)(g0@ tem
demonstrado bom desempenho e robustez em outras aplidaddstiais
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(Roca et al. 2009, Torrico et al. 2010, Santos et al. 2011). oBtro lado,
a caracteristica modular do processo indica que o0 uso de simzégia de
NMPC distribuido (Plucenio 2010) permitird melhorar a séfu global, ao
buscar um compromisso entre desempenho, tempo de proeggsagnmo-
dularidade.

7.1 NMPC Robusto para Processos com Atrasos
de Transporte

Como comentado, muitas malhas de controle das colunas tka-des
¢ao apresentam tempo morto na dindmica que relaciona aseiarimanipu-
ladas e controladas. O atraso é causado, principalmeritetrpesporte de
informac&o, massa ou energia dentro do sistema. Porémarel®in pode
ser causado pelo préprio tempo de reacdo do processo, di seretuador.
Em outros casos, 0 atraso observado na dindmica do procegsado em
decorréncia do efeito produzido pela resposta de um detadninimero de
sistemas dinamicos conectados em série.

Processos com atrasos sao dificeis de controlar, primegraé porque
ocorre um retardo tanto na percepcao dos efeitos das pegtied quanto
no resultado de acéo na variavel controlada. Em outrasrnaalaa acdo de
controle atual, além de ser baseada num evento que ocorgassado, leva
um determinado tempo para ser notada na saida do sistema.

No dominio da frequéncia, observa-se que o atraso diminiiormat
pidamente a fase do sistema, principalmente em altas fne@s tornando
dificil o ajuste do controlador. Quando o atraso é signifioatum controle
convencional deverd ser ajustado para se obter uma re$gusta suficiente,
de tal forma que permita que a a¢do do avanco de fase do sistenpense
a queda de fase introduzida pelo atraso (Normey-Rico & Chmae07).

Os PIDs podem ser usados para este tipo de processo. Nooes&nt
0 atraso for muito grande, o ajuste do controlador ja ndo éecoente e um
desempenho pior pode ser apresentado pelo sistema. Desegg fuando
se desejam respostas mais rapidas, devem ser aplicadodadartes que in-
cluem a compensagéo do atraso. Nesse contexto, a impleyaeita NMPC
Robusto (Normey-Rico & Camacho 2007) nas colunas da destdparece
como solugéo viavel do problema exposto.

O algoritmo desse controlador € ilustrado na fidurad 7.1. Eoca®
palavras, € possivel afirmar que todo controlador preditiequivalente a um
Two Degrees of Freedom-Dead-time Compens@@OFE-DTG). A estru-
tura de predi¢cdo do compensador de atraso interno é defieida modelos
do processo e perturbagéo; e ndo depende do procedimentoniteagéo,
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mesmo no caso quando as restricbes sédo consideradas.

Restrigdes q(t)
t
L»@ u() »|  Processo v

| 4 | 4

f; Resposta Livre Preditor
Yp(0

Fig. 7.1: estrutura de controle geral do NMPC para processosatraso

A predicéoy,(t) pode ser calculada utilizando modelos representados
por espaco de estados, pela resposta ao impulso finito cidalegransferén-
cia, ou ainda por equacdes nao lineares. Diferentes modelpsrturbacéo e
abordagens podem ser aplicados para corrigir o valor prietdial da saida da
planta. O efeito do preditor afeta apenas o célculo da réspiee. Ou seja,
qualitativamente, a influéncia da estrutura do compensdelatraso interno
do NMPC é a mesma do caso sem restricoes.

Dessa maneira, agregando novas condi¢cdes ao modelo a fitade-es
lecer atrasos comumente encontrados nas destilariasri#, eten resultado
melhor pode ser alcangado uma vez que os controladoresywsdiferecem
solucOes satisfatorias para esse problema.

Na continuacgéo, serdo citadas de forma comentada as @imcipn-
tribuicbes concretizadas durante o andamento dessettoabal

7.2 Contribuicdes e Opiniao do Autor

O meu primeiro contato profissional com a indUstria da canagiicar
foi na conclusdo do meu mestrado, quando, em parceria comalngenio
La Unidn, S.A.tive a oportunidade de colaborar com o projeto dos lagos de
controle dos seus cristalizadores. Entretanto, comeaailascer o processo
de fabricagdo do etanol brasileiro durante minha estami@dEngenheiro
Pesquisador do Laboratério de Engenharia de Processoswer€@o e Tec-
nologia de Energid (LEPTEN), do Departamento de Engenh@hnica da
UFSC.

Essa fase foi marcada pelo fortalecimento da minha pesyoltsala
a industria. Tive a oportunidade de trabalhar em um projetmfiiado pelo
Grupo Cerradinho, uma das maiores empresas do Brasil n@adwede acu-
car e alcool, que na época possuia sedes em Catanduva-Sfeedaba-SP;
e pela Financiadora de Estudos e Projdfos (FINEP). Duraamtelamento do
trabalho, foram ministradas pelo grupo de pesquisa algyralestras para
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gerentes, administradores, engenheiros, diretores lasive, presidente da
usina. Em particular, meu papel era focalizar em temas @ad&éeoria de
controle.

Contudo, quando eram apresentados 0s experimentos COmMIAS Si
lacBes dindmicas, tamanho era o interesse de outros profissipela area
de controle, que me estimulava a buscar um tema de doutotexdoongsoli-
dasse a teoria com a pratica. Nessa esfera, procurei pulléass primeiros
trabalhos do ramo em um relatério técnico:

e Colle, S., Monteiro, J. B., Americano da Costa M. V., Cardemil, J.,
Magazoni, F. C. Desenvolvimento de Sistema de ResfriantnRro-
cesso de Fermentacéo Alcodlica por Ciclo de Absorcéo, 208&a
Cerradinho, Potirendaba-SP, Brasil,

e em dois congressos internacionais:

e Americano da Costa’M. V., Monteiro, J., Magazoni, F. C., Colle, S.
Modeling, Simulation and Analysis of Ethanol FermentatRnocess
with Control Structure in Industrial Scale. 22nd Internatl Confe-
rence on Efficiency, Cost, Optimization, Simulation andiEmvmental
Impact of Energy Systems, 2009, Foz do Iguagu-PR, Brazil;

e Magazoni, F. C., Deucher, R., Monteiro, J. B., Americano dat& P,
M. V., Colle, S. Cooling of ethanol fermentation processigsabsorp-
tion chillers. 22nd International Conference on EfficignCpst, Op-
timization, Simulation and Environmental Impact of Ene&pystems,
2009, Foz do Iguacu-PR, Brazil.

Destarte, meu doutorado comecou efetivamente no ano de 2609
que fui integrante da Rede de Pesquisdrascafia Esse projeto foi finan-
ciado peloCiencia y Tecnologia para El Desarrol©YTED)), no qual par-
ticiparam universidades da Espanha e diversos paises deacand® Sul e
Central, assim como empresas do setor de producéo de a@lcaok A co-
ordenacéo geral do projeto foi realizada pela Fund&garo de Automatiza-
cién, Robdtica, y Tecnologias de la Informacion y la Fabeciéa (CARTIE)
da Espanha e o coordenador pela UFSC foi o Prof. Julio EliasBipRico.

Varios problemas foram tratados nesta rede, destacarmopsejetos
em que participei diretamente: controle;dé do caldo de cana e da tempe-
ratura dos cristalizadores da usina guatemalteggenio La Union Além
disso, tive a oportunidade de organizar juntamente com b Brdio Nor-
mey no ano de 2009 Miniforo Cyted - Iberoekaem Floriandpolis-SC, onde
foram recebidos professores, engenheiros, pesquisag@epresarios das
localidades citadas. A participacdo nesse projeto me pecapmu um rela-
tdrio técnico:
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e Americano da Costa’M. V., Normey-Rico, J. E. Projeto de Controle
de pH, 2009. Ingenio La Unién, Escuintla, Guatemala;

um artigo em revista técnica:

e Americano da Costa% M. V., Normey-Rico, J. E., Gorostiaga, L.,
Alfaro, J. L. Projeto de sistemas de controle a partir de unuksidor:
Estudo de Caso. Alcoolbras, 125, pp. 47-53, Sao Paulo-8B; 20

um artigo em congresso nacional:

e Americano da Costa’M. V., Alvarez, H., Normey-Rico, J. E. Mode-
lagem da neutralizacéo de pH em uma usina de acucar, pp.11P&-
Bonito-MS, Brasil, XVIII Congresso Brasileiro de Autonédi 2010;

e um capitulo de livro:

e Normey-Rico, J. E., Americano da Costg M. V. Capitulo 12: Trata-
miento de Vinazas. Libro Blanco de la Automatizacion y Colren la
Industria de la Cafia de Azucar. Programa CYTED, Espafia, 2011

No desenvolvimento do modelo da fermentagéo, foram corsids
as propriedades fisico-quimicas de suas principais \&salDessa maneira,
pareceu-me ser 0 maior desafio ter que lidar com conceito$ugisem de
minha formac&@o. No que se refere & engenharia de controle sepaim
processo pouco difundido no mundo, constatei, durants&evbibliogra-
fica, poucas publicacdes na literatura cientifica. No eotamieressei-me em
tratar o assunto de forma didatica e em ingressar a lingualgetaoria de
controle no tema em questdo. Como resultado, foi apresentadsimula-
dor em uma revista comercial especializada e publicado mewigta técnica
uma configuracdo que utiliza controladores do tipo PID pauaidade de
fermentacgéo alcodlica:

e Americano da Costa%M. V., Normey-Rico, J. E. Um Simulador para
Analise da Fermentagdo Alcodlica em Batelada Alimentadaod\-
bras, 129, pp. 64-68, Sao Paulo-SP, 2010;

e Americano da Costa% M. V., Normey-Rico, J. E. Uma estrutura de
controle para fermentacéo alcodlica industrial: Modetsge simula-
¢Oes. Controle e Instrumentagéo, 169, pp. 49-55, 2011.

Apos ter finalizado cAutrascafia iniciou-se, em 2009, o projeto in-
titulado como Estratégias de Controle N&o-lineares e compg@énsacéo de
Atraso em Plantas de Geracao de Energias Renovéaveis. Detrivs nomes,
estavam os professores Eduardo Camacho e Carlos Bordddisiveéasidade
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de Sevilla; e os professores Manuel Berenguel e José Luim&@uda Uni-

versidade de Almeria, ambas da Espanha. Esse projeto tinha @bjetivo

0 estudo e investigacdo de sistemas de controle para pdmtgsracédo de
energia renovavel, principalmente energia solar térmfcéogoltaica. Essas
plantas de geracao de energia sdo sistemas dinamicos gos)ptaracteri-
zados principalmente por n&o linearidades, acoplamerdtagos significa-
tivos; e exigem a utilizagdo de estratégias de controlecaginquando se
desejam alcancar rendimentos elevados.

Com as teorias de controle praticamente concluidas nadmitafer-
mentacao e a implementacdo do modelo dinamico da destiamasuas ma-
Ihas locais, fui aprovado no exame de qualificagdo com almeses de an-
tecedéncia, no final de 2010. Dessa sorte, como bolsisteofEigpem anda-
mento, decidimos pela minha esténcia de sete meses na dielddmeria, a
fim de estudar energia solar e realizar testes experimentais

Em particular, o desenvolvimento da pesquisa foi realizex@bora-
tério do edificio CIESOL, do Departamento de Linguagens emQitacao da
UAL. O edificio conta com uma planta solar que gera energia paque-
cimento (no inverno) e resfriamento (no verdo) de suas adagies. En-
tretanto, a planta foi adaptada para funcionar juntamemte uma unidade
hipotética de fermentagéo acoplada a um ponto de demandargie cOu
seja, utilizando ferramentas computacionais e os modébxsos, um reator
operado por um sistema de controle 6timo foi dimensionadmelado de
tal forma como se fizesse parte do sistema real. Logo, coinseguealizar
experimentos numa configuracBardware in the Looponde a unidade ex-
perimental de energia solar foi acoplada a um simuladomfiemoldgico da
unidade de fermentacao.

Além dos professores citados da UAL, trabalhei com o ent@odo
rando Manuel Pasamontes Romera, que muito contribuiu peEyeeacao dos
resultados. No contexto dessa estancia, aproveitei auwpdetie de conhecer
renomados pesquisadores como o Prof. Tore Hagglung, daididade de
Lund, Suécia; e assistir as suas palestras. Ainda, forafitcpdbs e apresen-
tados alguns artigos em congressos internacional e ndcéagra uma revista
cientifica internacional cujo fator de impacto tem um vahoportante:

e Americano da Costa%M. V., Normey-Rico, J. E. Modeling, control
and optimization of ethanol fermentation process, pp. 20B0614.
Milan, Italy, 18th World Congress of the IFAC, 2011,

e Americano da Costa%-M. V., Pasamontes M, Normey-Rico J., Guz-
man J. L., Berenguel M. Aplicagdo da técni@dware in the loogm
uma planta solar que auxilia um sistema de controle avargaa@ouni-
dade de fermentacao alcodlica, pp. 2179-2185. Campinadé+&aB,
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Brasil, XIX Congresso Brasileiro de Automética, 2012;

e Americano da Costa’fM. V., Pasamontes M., Normey-Rico J., Guz-
man J. L., Berenguel M. Viability and application of ethapmduction
coupled with solar cooling. Applied Energy, 102, pp. 50B52013.

Todavia, uma artigo encontra-se em fase de conclusao pasatsmetido a
revista cientifica internacion8liotechnology Advances

e Americano da Costa% M. V., Pasamontes, M., Normey-Rico, J. E,
Guzman, J. L., Berenguel, M. Control and optimization o&ethl pro-
duction combined with solar cooling;

e um trabalho foi enviado para o Prémio Petrobras de Teciaolog

e Americano da Costa%-M. V., Normey-Rico. Um sistema de controle
avancado para otimizar a producdo de etanol mediante arsshir.
Prémio Petrobras de Tecnologia, 2012.

No que concerne a unidade de destilacao, o estudo foi réalintei-
ramente no Brasil. A pesquisa possibilitou simulacdes gadas a area de
ensino, visto que dados reais eram incorporados a platafoomputacional.
Dessa maneira, o sistema ao qual denominamos "indUstrimlipermitia
analises mais realisticas facilitando o aprendizado,césp®gente, em con-
trole preditivo. Ao longo do doutorado, auxiliei na seleghorientacdo de
estagiarios e bolsistas; realizacdo de seminarios, cerposparacdo de au-
las; tanto em nivel de graduacéo do Departamento de Autanea$&temas
da UFSC quanto de pds-graduagao. Em particular, obtivemas seguintes
trabalhos mais relevantes:

e Americano da Costa% M. V., Cruz D. M., Normey-Rico J. E. Mo-
delagem, simulacao e controle de uma unidade de destilagaoma
usina produtora de etanol, pp. 436-442. Campina Grand&BRBjl,
XIX Congresso Brasileiro de Automética, 2012;

e Lima, D. M., Americano da Costa°FM. V., Normey-Rico J. E. A
Flexible Low Cost Embedded System for Model Predictive Gurdf
Industrial Processes. Zurich, Switzerland, European €ente Con-
trol, 2013.

Finalmente, posso expor a minha satisfacao com o resulkeaitcado
no desenvolvimento desse trabalho. Eu e o Prof. Julio Noaussditamos
ter dado um pequeno passo ha insercao da Engenharia de IE@n&ato-
macao na industria do etanol, apesar do exercicio de pasguisa terminar,
0 que, sobremaneira, aumenta meu otimismo e expectativascassez do
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tema na area de pesquisa nos trouxe uma originalidade, déggune, bastante
natural.

Nas apresentagfes realizadas em congressos e seminégiospta-
zer de debater e aprender sobre a visdo de outros profissiGtmaiatuar em
um tema bastante pertinente e pelo papel que o Brasil exanedarafora na
guestéo do desenvolvimento sustentavel, ainda possucemd@rofissional
e pessoal ndo somente de exercer a engenharia e a pesqsisanbém de
poder levar informacé&o a sociedade em uma linguagem maisigeke uni-
versal. Em particular, acredito ser uma das formas de tenidar o cenario
social, de precariedade no campo de trabalho, algumas veasttada nas
visitas técnicas as usinas.

De fato, é o que o venho tentando fazer ao longo de minha jarnad
Como o assunto vem despertando interesse de outras classesvidado
a escrever alguns textos técnico-informativos. Em agast2089, um texto
foi publicado no principal jornal de noticias da Bahia, chado a atencao de
um outro jornal do sul do estado:

e Americano da Costa’M. V. Etanol do Brasil, a energia que vai mover
o0 mundo. Jornal A Tarde; Salvador-BA, Brasil, agosto, 2009;

e Americano da Costa’M. V. Etanol do Brasil, a energia que vai mover
0 mundo. Partes i e ii. Jornal Direitos; Salvador-BA, Brasgtembro,
2009.

Em outras ocasifes, meus textos foram publicados no pairjcimal
de noticias de Santa Catarina e em uma revista comerciadadecie Lages-
SC:

e Americano da Costa’M. V. Santa Catarina e a Rio+20. Jornal Diario
Catarinense; Florian6polis-SC, Brasil, maio, 2012;

¢ Americano da Costa%-M. V. O etanol como tema de debate na COP-
15. Revista Expressiva; Lages-SC, Brasil, fevereiro, 2010

e Americano da Costa% M. V. Desenvolvimento sustentavel e energia
solar como proximo passo. Revista Expressiva; Lages-SasilBfe-
vereiro, 2012.

Por conseguinte, isso terminou possibilitando mais algupudlica-
¢bes de minha autoria, inclusive drtogs e websitesgovernamentais e de
outras associacdes (Web-BahiaNoticias 2011, INOVA@SQ 2ABESCO
2012, BlogeAR 2011, Instituto-CarbonoBrasil 2012):

¢ Americano da Costa%-M. V. O etanol como tema de debate na COP-
15. Jornal A Tarde; Salvador-BA, Brasil, janeiro, 2010;
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e Americano da Costa%-M. V. Meio ambiente, transformacéo social e
ciéncia na Bahia. Jornal A Tarde; Salvador-BA, Brasil, jgme&011;

e Americano da Costa% M. V. Energia solar, uma opg¢do. Jornal A
Tarde; Salvador-BA, Brasil, dezembro, 2011;

e Americano da Costa% M. V. Sustentabilidade no consumo da agua
mediante controle e automacéo. Jornal A Tarde; SalvadorEBasil,
outubro, 2012.

Hoje, procuro manter os canais abertos com esses meios dmieom
cacao com o propésito de divulgar o tema a futuros acadéraioasros pro-
fissionais, o que, de certa forma, desperta o interesse ipgiltoe tecnologia
e, sobretudo, pela Engenharia de Controle e Automac&o.
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