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RESUMO

Na cogeracdo de plantas sucroalcooleiras, gera-se vapor nas caldeiras a partir do
calor da combustdo do bagago da cana-de-agucar para suprir demandas variaveis de
acionamentos e aquecimentos em equipamentos do processo, simultaneamente a
producado de energia elétrica pelo rebaixamento do vapor em turbogeradores. O
sistema de cogeragido sofre diversas perturbagdes decorrentes de variagdes nas
demandas das utilidades ou no suprimento do vapor de alta pressao pela caldeira.
Nessas situagdes, deve-se priorizar as demandas criticas a operagao da fabrica com
a maxima eficiéncia energética. Em muitos casos, ja existe um sistema supervisorio
que sugere ajustes nas vazdes das varias linhas de vapor de modo a manter o
suprimento dos vapores de processo, comumente através de controladores PID, um
sistema com uma entrada e uma saida para controlar um sistema multivariavel. Neste
contexto, foi proposto um método de sintonia periddica de controladores, comparando
controladores proporcionais e proporcionais-integrais, de uma cogeragao, com o
objetivo de melhorar a estabilidade nas linhas de vapor e maximizar a eficiéncia
energética. Foram testados dois algoritmos de otimizagao, para a sintonia dos ganhos
proporcionais e integrais, o BFGS e o SLSQP, aplicados a uma fungéo objetivo que
avalia a soma do desvio do set point nas pressdes das linhas de vapor e na produgao
excedente de energia. Observou-se que o melhor ajuste foi obtido para o método
SLSQP, impondo restricdes nos valores maximos e minimos dos ganhos
proporcionais e integrais, considerando um horizonte de otimizagao de 40 segundos.
Foram testadas duas fung¢des para a penalizagao da energia exportada, quadratica e
linear, na qual a fungao quadratica obteve maior exportagédo de energia elétrica, porém
com um maior desvio dos set points de pressdo. De modo geral, o controle
demonstrou robustez para corrigir as perturbagdes e otimizar a geragcéo de energia

elétrica.

Palavras chaves: Controle de processos, Funcdo penalidade, Otimizagcdo de

processos, Cogeragao, Turbogerador, Geracao de vapor.
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1. INTRODUGAO

As usinas sucroenergéticas desempenham um papel fundamental na producéo de
produtos essenciais como agucar, alcool, bagagco e energia elétrica. A operagao
dessas usinas esta diretamente ligada as condigbes do mercado, uma vez que 0s
precos dos produtos flutuam constantemente. Dessa forma, é imprescindivel que a
producao seja planejada de maneira estratégica para atender a contratos previamente
estabelecidos e, simultaneamente, maximizar a rentabilidade da usina (BOBROFF-
MALU e SANCHEZ, 2015).

No entanto, o processo esta sujeito a diversas perturbagdes que podem desviar
seus parametros das condigdes operacionais ideais. Para garantir que a produgao
permaneca dentro das especificagdes desejadas e que a eficiéncia seja mantida,
torna-se necessario adotar estratégias de controle de processo capazes de corrigir
tais disturbios e conduzir o sistema a uma nova condigao 6tima de operagao.

Nas usinas, controladores PID (Proporcional, Integral e Derivativo) estéo
amplamente disponiveis para o controle dos processos industriais. No entanto, esses
controladores, por si sO, ndo sao suficientes para garantir uma operacao otimizada,
especialmente em um sistema dinamico, multivariavel e sujeito a diversos disturbios.
Assim, torna-se necessario o desenvolvimento de estratégias que permitam a
otimizagcado da operacao, de modo a integrar a estratégia de controle e aprimorar o
desempenho do sistema de cogeracao (JUNEJA, 2020).

Os controladores PID podem ser sintonizados manualmente ou através de
algoritmos para se adaptarem ao processo. Uma desvantagem dos controladores PID
€ seu comportamento SISO (Single Input and Single Output) em sistemas de controle
com multiplas variaveis, nestes cenarios, controladores PID em cascata sao utilizados
para acoplar mais que uma variavel, os quais podem apresentar um comportamento
superior a sua atuacéo de forma individual (JUNEJA, 2020).

Os algoritmos de otimizagao sdo capazes de escolher os melhores parametros de
um controlador PID, caso a fungao objetivo seja representativa ao desempenho do
controle no processo, podendo realizar automaticamente a sintonia do controlador.
Uma fungdo objetivo representativa, demandaria quantificar a performance do
processo no futuro, o que pode ser feito através de uma simulagdo dindmica do
processo (JUNEJA, 2020).
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Simulagdes de processos simples e com poucos disturbios aleatérios apresentam
resultados melhores que as simulagbes em processos mais complexos, além disso, a
representatividade da simulagdo dindmica diminui com o aumento do tempo da
simulagcdo, sendo necessario investigar a precisdo do modelo simulado com o
processo real no tempo. Este modelo vinculado a uma fungao objetivo representativa
com o objetivo, viabilizaria a aplicagao de algoritmos de otimizagao para auto sintonia
dos parametros do controlador PID (JUNEJA, 2020).

Neste sentido, a fungao objetivo precisara pontuar o desempenho de cada variavel
controlada, como também combinar as pontuacdes, de forma que o algoritmo de
otimizacao possa identificar a melhor direcdo para otimizar cada parametro dos
controladores PID, com o intuito de aumentar a proximidade das pressées em cada
linha de vapor com o seu respectivo set point, enquanto maximiza a exportagao de
energia elétrica. Assim, os controladores PID podem operar de forma orquestrada, de

modo a extrair maiores ganhos operacionais do processo.

2. REVISAO DE LITERATURA

2.1.CICLOS RANKINE

O Ciclo Rankine é um ciclo termodinamico amplamente utilizado na geragéo de
energia elétrica, sendo a base de operagcdo de diversas plantas termoelétricas,
incluindo as usinas sucroalcooleiras. Esse ciclo se destaca pela conversao eficiente
da energia térmica contida no vapor de agua em trabalho mecanico, que
posteriormente €& convertido em eletricidade por meio de turbogeradores
(BORGNAKKE e SONNTAG, 2018).

O funcionamento do Ciclo Rankine ocorre por meio de quatro etapas principais,
mostradas na figura 1, sendo elas: A compressao do fluido de trabalho em uma bomba,
0 aquecimento em uma caldeira até a conversao em vapor, a expansao do vapor em
uma turbina para a geracao de trabalho mecanico e a condensag¢ao do vapor para
reinicio do ciclo. Esse processo permite um aproveitamento eficiente da energia
térmica disponivel, sendo fundamental para diversas aplicagdes industriais e de
geracao de energia (OLIVEIRA, 2024).
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Figura 1 - Ciclo Rankine.
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Fonte: Rubens Oliveira, 2024.

Aimportancia do Ciclo Rankine na geragao de energia nas usinas sucroalcooleiras
esta associada a sua capacidade de aproveitar um subproduto da produgao de acucar
e etanol, o bagacgo, contribuindo para a sustentabilidade e eficiéncia energética do
setor. Além disso, esse processo permite a autossuficiéncia energética da usina e a
comercializagao do excedente de eletricidade para a rede elétrica (BOBROFF-MALU
e SANCHEZ, 2015).

2.2.EQUAGOES DE ESTADO

As equacbes de estado sao relagbes matematicas que descrevem o
comportamento termodindmico de um sistema com base em parametros como a
pressao, o volume e a temperatura. Elas sao fundamentais para calcular propriedades
como a entalpia, a entropia e o coeficiente de compressibilidade de um fluido. As
equacdes de estado podem ser classificadas em dois grupos principais: empiricas e
fundamentais. As empiricas sao baseadas em dados experimentais, enquanto as
fundamentais buscam derivar suas relagbes a partir de principios termodinamicos
basicos (SMITH et al., 2019).

Existem varias equacdes de estado, cada uma com seu grau de complexidade e
aplicabilidade, dependendo do tipo de substancia e das condi¢cdes operacionais. Entre
as mais conhecidas e utilizadas na engenharia quimica, destacam-se a Equacgéao de
Van der Waals, a Redlich-Kwong, a Soave-Redlich-Kwong e, principalmente, a
Equacéo de Peng-Robinson, que tem grande relevancia no estudo e na simulagao de

sistemas multifasicos, como os encontrados em processos de separacao e reagoes


https://www.linkedin.com/pulse/simula%C3%A7%C3%A3o-de-um-ciclo-rankine-utilizando-o-dwsim-rubens-oliveira-6axif/
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quimicas. A figura 2 apresenta um exemplo de diagrama que relaciona a pressao com

a entalpia de um sistema contendo agua pura (SMITH et al., 2019).

Figura 2 - Diagrama Pressé&o por Entalpia da agua
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Fonte: Autoria prépria com o uso da biblioteca CoolProp.

Embora varias equacdes de estado tenham sido desenvolvidas ao longo do tempo,

a escolha da equacido mais adequada depende das caracteristicas do sistema em
questao, como o tipo de fluido (ideal ou real), a faixa de temperatura e presséao, e a

necessidade de precisdo nos calculos (SMITH et al., 2019).

2.2.1. EQUAGAO DE ESTADO DE PENG-ROBINSON
A equacao de estado de Peng-Robinson (PR), proposta por David Peng e Donald

Robinson em 1976, € uma das mais utilizadas para modelar sistemas de gases e
liquidos. Ela foi desenvolvida para fornecer uma descricdo mais precisa do
comportamento de fluidos reais em uma ampla faixa de condicdes termodinamicas,
especialmente em relacdo ao calculo de propriedades criticas e a previsao de
transi¢cdes de fase, como a vaporizagéo e a condensagao (SOUSA, 2022).
A equacao de Peng-Robinson é dada pela equagao 1:
(1)

_ RT aa
P=V. —b VZ+2bV, —b?

Onde p é a pressao, T € a temperatura, V;, € o volume molar, R é a constante dos
gases ideais, a e b sdo parametros especificos de cada substancia e a(T) € uma
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funcao de temperatura que permite ajustar o comportamento do fluido de acordo com
as condi¢des termodinadmicas (SOUSA, 2022).

Uma das principais vantagens da equagéo de Peng-Robinson é sua capacidade
de fornecer uma boa descricdo do comportamento termodindmico de uma variedade
de substancias, incluindo gases nao ideais e liquidos, com um numero relativamente
pequeno de parametros ajustaveis. Ela é particularmente util em processos industriais
como destilacido, extragao e processos de separac¢ao, sendo amplamente aplicada na
engenharia quimica para prever o comportamento de misturas gasosas e liquidas em

diversas condigdes operacionais (SMITH et al., 2019).

2.3.COGERACAO DE ENERGIA ELETRICA EM USINAS

A cogeracgéo € um processo de produgao simultanea de eletricidade e calor util a
partir de uma unica fonte de energia, sendo amplamente utilizado em usinas
sucroalcooleiras. Nesses sistemas, a biomassa proveniente do bagago de cana-de-
agucar € utilizada como combustivel para a geragao de vapor em caldeiras. O vapor
gerado possui alta energia térmica e € direcionado para diversos acionamentos
mecanicos e processos de aquecimento dentro da usina (ALVES, 2011).

O vapor de alta e média pressao sao utilizados para acionar moendas, picadores
e outros equipamentos, além de alimentar turbogeradores para a geragdo de
eletricidade. Apos a sua utilizagdo em turbinas de expanséao, o vapor rebaixado ainda
pode ser aproveitado para suprir demandas térmicas do processo industrial, como
aquecimento e evaporacgao, garantindo um uso eficiente da energia disponivel
(ALVES, 2011).

Outra opcéo disponivel na cogeragéo para rebaixar o vapor sdo as valvulas
rebaixadoras de vapor, que podem atuar com maior velocidade para corrigir disturbios
do processo, mas com a desvantagem de nao gerar energia elétrica.

Esse modelo de cogeracgao torna a planta industrial autossuficiente, pois a energia
gerada internamente ¢é suficiente para suprir todas as suas necessidades
operacionais, reduzindo a dependéncia de fontes externas de eletricidade. Além disso,
em muitos casos, 0 excedente de energia produzido pode ser exportado para a rede
elétrica, representando uma fonte adicional de receita para a usina (ALVES, 2011).

Dessa forma, a cogeragdo em usinas sucroalcooleiras ndo apenas maximiza o
aproveitamento energético da biomassa, mas também contribui para a

sustentabilidade do setor, reduzindo a emissdo de gases de efeito estufa e
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promovendo o uso racional dos recursos disponiveis (BOBROFF-MALU e SANCHEZ,
2015).

2.4.CONTROLADOR PID

Os controladores PID (Proporcional-Integral-Derivativo) sdo uma das ferramentas
mais amplamente utilizadas no controle de processos industriais. Desenvolvidos no
inicio do século XX, os primeiros estudos sobre esse tipo de controle remontam a
1911, com as pesquisas de Elmer Sperry. No entanto, a formulagdo moderna do
controlador PID foi estabelecida por Nicolas Minorsky em 1922, quando estudava a
estabilizagcao de navios. Desde entao, esse tipo de controlador tem sido aplicado em
uma ampla variedade de sistemas industriais, garantindo maior estabilidade e
precisao nos processos automaticos (WOJSZNIS e BLEVINS, 2013).

O controlador PID é composto por trés componentes principais:

1. Proporcional (P): Responsavel pela resposta imediata ao erro do sistema. O
controle proporcional multiplica o erro por um ganho, de forma que quanto
maior o erro, maior sera a agao de controle.

2. Integral (l): Atua sobre o erro acumulado ao longo do tempo. O controle integral
soma os erros passados e os multiplica por um ganho, eliminando erros
persistentes e melhorando a precisdo em regime permanente.

3. Derivativo (D): Atua sobre a taxa de variagédo do erro, ou seja, sua derivagao
em relagdo ao tempo. Esse componente multiplica a variagdo do erro por um
ganho, contribuindo para reduzir oscilagdes e melhorar a estabilidade do

sistema.

A equacao geral do controle PID é dada pela equagéao 2:

t de(t)
MV (t) = K,e(t) + Kif e(D)dr + Kq—
0

(2)

Onde:
e K, € o ganho proporcional
e K; € o ganho integral
e K, é o ganho derivativo

e ecéoerro
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e téotempo

e 71 € 0 tempo de integragéo

Cada um desses componentes pode ser ajustado de forma independente para
otimizar o desempenho do controlador conforme as caracteristicas do processo a ser
controlado (WOJSZNIS e BLEVINS, 2013).

Os controladores PID estdo amplamente presentes nos Controladores Logicos
Programaveis (CLPs), que sado dispositivos eletrbnicos usados na automacéo
industrial (JUNEJA, 2020). Os CLPs permitem a implementagéo de malhas de controle
PID por meio de software, facilitando ajustes, monitoracdo e diagndstico dos
parametros de controle (FLACH, 2024). A integracéo de controladores PID em CLPs
possibilita um controle mais eficiente de variaveis como temperatura, pressao, vazao
e nivel em processos industriais (JUNEJA, 2020).

A capacidade de ajustar automaticamente os parametros de controle permite uma
resposta mais eficiente as perturbagdes do sistema, garantindo um funcionamento
otimizado e reduzindo perdas e desperdicios (JUNEJA, 2020).

Dessa forma, os controladores PID desempenham um papel crucial na
modernizacado da industria, proporcionando maior confiabilidade e automagao em
diversos segmentos produtivos (BEQUETTE, 2023; ANG, 2005).

2.5.ALGORITMOS DE OTIMIZACAO

Na engenharia quimica, a otimizagdo desempenha um papel crucial no controle de
processos industriais continuos, onde o objetivo € maximizar a eficiéncia e minimizar
os custos operacionais, respeitando uma série de restricoes fisicas e operacionais. A
busca por solugdes 6timas, que envolvem variaveis de controle como temperatura,
pressao e vazao, exige o uso de algoritmos de otimizagao especializados para lidar
com a complexidade e as caracteristicas dindmicas desses processos. A natureza n&o
linear e multimodal dessas fungdes, bem como as limitagées impostas pelos préprios
sistemas, torna a otimizagdo um desafio (JUNEJA, 2020).

Dentro deste contexto, a otimizacdo por caminho viavel surge como uma
abordagem importante, permitindo que se busque a melhor solugao dentro de um
conjunto de solugdes factiveis que atendem as restrigdes do processo (MA, 2024). Em
paralelo, o algoritmo Nelder-Mead, uma técnica heuristica baseada apenas em

avaliacbes da funcdo objetivo, oferece uma alternativa robusta para otimizar
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processos em que as informacdes derivativas podem ser dificeis de obter ou ndo estao
disponiveis (NELDER, 1965).

2.5.1. OTIMIZAGAO POR CAMINHO VIAVEL

A otimizagao por caminho viavel € uma abordagem fundamental em problemas de
otimizagdo matematica, caracterizada pela busca pela melhor solugéo dentro de um
conjunto restrito de possibilidades. Em diversas areas da ciéncia e engenharia,
problemas de otimizagdo frequentemente envolvem a maximizagdo ou minimizagao
de uma funcao objetivo, sujeita a um conjunto de restrigdes que definem o espaco
viavel onde as solugbes devem ser buscadas. Nesse contexto, a otimizacdo por
caminho viavel pode ser entendida como o processo de identificacdo da melhor
solugédo dentro do conjunto de solugdes factiveis, ou seja, aquelas que atendem as
restricdbes impostas (MA, 2024).

Essa abordagem é frequentemente aplicada em problemas envolvendo controle
otimo, onde se busca uma politica de controle que, ao longo do tempo, conduza o
sistema ao melhor desempenho possivel, levando em consideragao as variaveis de
controle disponiveis e as limitagdes do sistema. Em muitas situagdes, como em
processos industriais, 0 numero de possiveis trajetérias é infinitamente grande, o que
exige o desenvolvimento de algoritmos sofisticados capazes de explorar o conjunto

de solucdes viaveis de forma eficiente e precisa (MA, 2024).

2.5.2. METODO NELDER-MEAD

O algoritmo de otimizacdo Nelder-Mead, também conhecido como método do
simplex, € uma técnica amplamente utilizada em problemas de otimizacéo nao linear,
especialmente quando a funcdo objetivo é dificil de ser diferenciada ou possui
comportamentos complexos, como descontinuidade, nao linearidade ou
multimodalidade. Desenvolvido por John Nelder e Roger Mead em 1965, o método é
uma abordagem heuristica de busca, que nao requer informagdes das derivativas da
funcdo objetivo, ou seja, € um método de busca direta. Sua simplicidade e
versatilidade o tornam uma ferramenta utii em diversos campos da ciéncia e
engenharia, onde problemas de otimizagdo de natureza ndo convexa s&o comuns
(SCIPY; NELDER, 1965).

O algoritmo Nelder-Mead é uma técnica de otimizagdo baseada em um processo

iterativo que manipula um conjunto de pontos, conhecido como simplex, para explorar
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e convergir para uma solugao 6tima. Um simplex em um espago n-dimensional € uma
figura geométrica composta por n+1 vértices, e o método opera na busca da solugéo
otima ajustando esses vértices com base nas avaliagdes da fungéo objetivo (SCIPY;
NELDER, 1965).

Ao contrario de métodos classicos de otimizagao, como o gradiente descendente,
que dependem das derivadas da fungdo, o método de Nelder-Mead € um algoritmo
baseado em avaliagdes de funcédo. Ele é particularmente eficaz em problemas onde a
funcdo objetivo é complexa, dificil de diferenciar ou mesmo sem derivadas (SCIPY;
NELDER, 1965).

O algoritmo Nelder-Mead comega com a sele¢gao de um conjunto inicial de pontos
(o simplex) e segue um ciclo iterativo de transformagbes para melhorar a solugao,

baseado em trés operagdes principais (NELDER, 1965):

o Reflexdao: O ponto com o pior valor da fungao obijetivo é refletido em relacéo ao
centro de massa dos outros pontos. O objetivo dessa operacéo é tentar encontrar
uma solugéo que possua um valor melhor para a fungao objetivo.

o Expansao: Caso a reflexdo resulte em uma solugdo melhor que a melhor solugao
atual, o simplex expande para explorar ainda mais essa direcdo, gerando um novo
ponto.

o Contragao: Se a reflexdo ndo resulta em uma melhoria significativa, a operagao
de contracdo é aplicada para tentar aproximar os pontos em uma regidao mais

promissora da solucéo.

Além disso, o algoritmo realiza uma redugédo do simplex, onde a distancia entre
todos os pontos e o melhor ponto é reduzida por um fator, aproximando todos esses
pontos a regido mais promissora, assegurando que o processo de busca continue em
diregcéo a solugao 6tima (SCIPY; NELDER, 1965).

Essas operacgdes sao realizadas de maneira iterativa até que o critério de
convergéncia seja atingido, que pode ser baseado em uma tolerancia preé-
estabelecida para a melhoria das solugdes ou para o tamanho do simplex (SCIPY;
NELDER, 1965).

A importancia do método de Nelder-Mead reside na sua simplicidade e robustez.
Alguns dos principais beneficios que tornam esse algoritmo amplamente utilizado

incluem:
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o Independéncia de Derivadas: O método nao requer o calculo de derivadas da
funcao objetivo, o que o torna ideal para problemas onde as derivadas sao dificeis
de calcular ou n&o existem.

o Capacidade de lidar com fung6es nao suaves e nao lineares: O Nelder-Mead
€ eficaz em otimizar fungdes que apresentam comportamentos n&o convencionais,
como descontinuidade, ndo convexidade ou multimodalidade.

« Aplicabilidade ampla: Este algoritmo € utilizado em uma ampla gama de areas,
incluindo fisica, engenharia, economia, biologia computacional e otimizagcdo de
processos industriais. Ele é particularmente atil em problemas com dimensdes
moderadas e fungdes de dificil modelagem.

« Baixo custo computacional: O algoritmo ndo exige grandes recursos
computacionais em comparagdo com outros métodos de otimizagdo, como
aqueles baseados em derivadas ou métodos globais, tornando-o uma escolha

viavel para problemas com recursos limitados.

Apesar de suas vantagens, o algoritmo Nelder-Mead também possui algumas
limitacbes. Por exemplo, ele pode ser ineficiente em problemas de alta
dimensionalidade ou quando o simplex comega a se comportar de maneira
degenerada, resultando em um processo de busca menos eficiente. Além disso, o
algoritmo é uma heuristica local e, portanto, pode ficar preso em 6timos locais,
especialmente em problemas multimodais, sem garantir a obtengao do 6timo global
(SCIPY; NELDER, 1965).

2.5.3. ALGORITMO BFGS
O BFGS (Broyden—Fletcher—Goldfarb—Shanno) é um algoritmo iterativo de
otimizagédo que pertence a familia dos métodos quasi-Newton. Foi desenvolvido de
forma independente por Roger Fletcher, Donald Goldfarb e Michael Shanno em 1970.
Ele se baseia em uma aproximag¢ao da matriz Hessiana inversa (segunda derivada)
para encontrar um ponto de minimo ou maximo de uma fungao objetivo suave (SCIPY;
NOCEDAL, 2006). Caracteristicas principais:

o Tipo: Método de otimizagdo nao-linear sem restricoes.

o Convergéncia: Rapida, especialmente para problemas de grande escala.
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o Eficiéncia: Atualiza a matriz Hessiana inversa sem precisar recalcula-la

diretamente, o que reduz a complexidade computacional.

O algoritmo BFGS utiliza a equagao 3 para calcular o proximo passo (xj,,) a cada
iteracao:
Xpr1 = X — B 'Vf () (3)

A matriz B;;! € uma aproximagdo da matriz Hessiana inversa da fungéo objetivo,
calculada através da equagao 4 e os termos s, e yk sédo calculados através das

equacodes 5 e 6, respectivamente.

yky;? _ Bkskssz

B =B
et = Bk ¥ YeSk  YiBiSk @
Sk = Xk+1 — Xk (5)
Vi = Vf(e1) = VF () (6)

O algoritmo tem aplicagbes em problemas de controle preditivo, otimizagdo de
trajetérias e ajustes de parametros em processos industriais complexos (SCIPY;
NOCEDAL, 2006).

2.5.4. ALGORITMO SLSQP

O SLSQP (Sequential Least Squares Quadratic Programming) foi introduzido por
Dieter Kraft em 1988 e € amplamente reconhecido por ser um método para resolver
problemas de otimizacdo n&o-linear com restricbes. Ele combina técnicas de
programacgao quadratica com métodos sequenciais para encontrar uma solugao
eficiente. O método transforma o problema em uma sequéncia de problemas
quadraticos (SQP), em que a fungao objetivo € uma aproximagao de segunda ordem
do lagrangiano e as restrigdes sao linearizagdes das restricdes (SCIPY; KRAFT, 2006;

MA, 2024). Caracteristicas principais:

« Tipo: Método de otimizagao com restricoes (igualdades e desigualdades).
o Eficiéncia: Adequado para problemas de médio porte em ambientes
industriais.

« Versatilidade: Suporta restricdes lineares e nao-lineares.
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Esse algoritmo ¢é utilizado em otimizagao de processos, controle 6timo e problemas
industriais onde ha necessidade de respeitar limites fisicos e operacionais (SCIPY,;
KRAFT, 2006; MA, 2024).

3. METODOLOGIA
3.1.PYTHON

Alinguagem Python foi escolhida para o desenvolvimento do modelo de simulagao
devido a sua versatilidade, legibilidade e ampla gama de bibliotecas cientificas. Python
€ uma linguagem de programagao de alto nivel, interpretada e amplamente utilizada
em engenharia para modelagem matematica, analise de dados e otimizagdo. Sua
sintaxe intuitiva e comunidade ativa permitem o desenvolvimento rapido de solucdes
complexas, facilitando a implementagcédo de calculos termodinamicos, otimizacdes e
simulagdées computacionais (PYTHON).

Para o desenvolvimento deste projeto, foi utilizado o Google Colab, uma
plataforma online que permite a execug¢éao de codigo Python em notebooks interativos.
O Google Colab oferece uma infraestrutura baseada em nuvem, eliminando a
necessidade de configuragao local e garantindo acesso a recursos computacionais
avangados. Além disso, ele conta com diversas bibliotecas cientificas nativamente
instaladas, como NumPy e SciPy, o que facilita a implementagdo do modelo. Outra
vantagem ¢é a possibilidade de executar os trechos de codigo modularmente,

permitindo testes e ajustes rapidos sem a necessidade de rodar todo o script do inicio.

3.1.1. SCIPY MINIMIZE
A SciPy (Scientific Python) é uma biblioteca de cdédigo aberto voltada para
computacado cientifica em Python. Ela fornece um conjunto de ferramentas
matematicas avangadas para otimizacdo, algebra linear, integragdo numeérica,
estatistica e processamento de sinais. A SciPy é amplamente utilizada em aplicagdes
de engenharia e ciéncia, pois permite a implementacado eficiente de algoritmos
numeéricos, facilitando a resolugdo de problemas complexos, como a otimizacao de

processos industriais (SCIPY).
Para determinar os melhores parametros dos controladores PI, foi utilizada a
funcao minimize da biblioteca SciPy. Essa fungao resolve problemas de minimizacao
de fungbes multivariaveis e permite a definicdo de restrigdes e limites para garantir
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solugdes factiveis. A minimize suporta diversos algoritmos de otimizagdo, como
Nelder-Mead, Powell, BFGS, L-BFGS-B e SLSQP. Neste projeto, foram utilizados os
algoritmos BFGS (Broyden-Fletcher—Goldfarb—Shanno) e SLSQP (Sequential Least
Squares Programming). O modelo foi configurado para minimizar os disturbios
operacionais e maximizar a poténcia gerada, respeitando os limites de operacéo dos
turbogeradores e garantindo a estabilidade do sistema (SCIPY).

A implementacdo foi feita definindo uma fungdo objetivo que representa a
penalidade sobre o erro operacional e a poténcia de exportagdo desejada, aplicando
restricdes que asseguram o cumprimento das condi¢gdes termodinamicas e mecanicas

do processo.

3.1.2. COOL PROP
A pressao do sistema e outras propriedades termodinamicas do vapor de agua,
foram obtidas utilizando a biblioteca CoolProp, que € uma biblioteca termodindmica
de codigo aberto que fornece propriedades de fluidos puros e misturas baseadas em
equacodes de estado e modelos de transporte. Neste trabalho, a equacao de estado
de Peng-Robinson foi implementada para descrever o comportamento do vapor de
agua no sistema (BELL, 2014).

3.2.DESCRICAO DO PROCESSO

A cogeracgédo em estudo pode ser visualizada na figura 3 e opera com trés linhas
de vapor, sendo elas de alta (43 bar e 380 °C), média (22 bar e 340 °C) e baixa (2,5
bar e 150 °C) presséao. A linha de vapor de alta e de média sdo alimentadas por
caldeiras de alta e de média pressao, respectivamente. Acionamentos mecanicos
consomem vapor de alta e média pressao, rebaixando-o e alimentando a linha de
baixa pressdo. A linha de vapor de alta e de média contém turbogeradores de
contrapressao cada um consumindo vapor, rebaixando-o e alimentando a linha de
baixa pressao. O processo conta com valvulas redutoras que rebaixam o vapor de alta
para média pressao e vapor de média para baixa presséo. O processo consome vapor
de baixa pressao principalmente para o aquecimento e evaporacdo do caldo e
destilaria. As demandas por vapor de alta e de média pressdo por acionamentos
mecanicos, como também as demandas de vapor de baixa pressao para
aquecimento, podem mudar ao longo do tempo, em funcéo de diversas mudangas que

ocorrem Nno processo.
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A malha de controle tera disponivel para manipular: Os alimentadores de bagago
das caldeiras, que controlam a alimentacdo de vapor das caldeiras nas linhas de
vapor; O set point de poténcia dos turbogeradores, que controlam a poténcia gerada
e a vazado de vapor consumida pelos turbogeradores; A abertura das valvulas
redutoras, que controlam a vazao de vapor rebaixada por estas valvulas.

Cada turbogerador tém um limite minimo e maximo de poténcia de trabalho a ser
respeitada. A poténcia total gerada pelos turbogeradores subtraido da poténcia

consumida pela planta, resulta na poténcia exportada pela planta industrial.

Figura 3 — Diagrama P&ID do processo de cogeragao.
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Fonte: Autoria propria.

3.3.ESTRATEGIA DE CONTROLE
O controle da pressdo nas trés linhas de vapor, serdo realizados por 6
controladores Pl, que podem ser visualizados na figura 3 e estdo dispostos da

seguinte forma:

e A caldeira de vapor de 43 bar controlara a sua alimentagdo de vapor na linha,
observando a pressao da linha de vapor de 43 bar.

e A caldeira de vapor de 22 bar controlara a sua alimentagdo de vapor na linha,
observando a pressao da linha de vapor de 22 bar.

e Os turbogeradores de 43 bar e 22 bar controlardo a quantidade de vapor que
rebaixam, observado a pressao da linha de vapor de 2,5 bar.

e A valvula rebaixadora de vapor de 43 bar para 22 bar controlara a quantidade de

vapor que rebaixa, observando a pressao na linha de vapor de 22 bar.
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e A valvula rebaixadora de vapor de 22 bar para 2,5 bar controlara a quantidade de

vapor que rebaixa, observando a pressao na linha de vapor de 2,5 bar.

Para que cada controlador responda de forma otimizada aos disturbios nas
pressodes das linhas de vapor, assim como os controladores os efeitos uns dos outros
e atuem de forma a otimizar a exportacdo de energia elétrica, sera aplicado um
algoritmo de otimizacdo dos parametros Kp e Ki de cada controlador, buscando
minimizar uma funcéo penalidade que observa a estabilidade da presséo nas linhas
de vapor e a poténcia elétrica de exportagdo, em um determinado periodo futuro

simulado.

3.4.MODELAGEM MATEMATICA DO PROCESSO

O controlador PI foi construido conforme a equacao 7, o parametro de ajuste
da parte proporcional é dado por Kp e da parte integral é dado por Ki. O controlador P
foi construido a partir da equacgéo 7, mas com o parametro Ki igual a 0, desta forma a
parte integral da equacéo € desconsidera.

O termo que subtrai a PV do SP, tem como valor resultante a distancia da
variavel controlada ao alvo e aponta na dire¢cao contraria ao erro, de forma que se a
variavel controlada é diretamente proporcional a variavel manipulada, um valor de Kp
positivo ira fazer com que o controlador atue no sentido correto para corrigir o erro na
variavel controlada, assim, se a variavel controlada for inversamente proporcional a
variavel manipulada, um valor de Kp negativo ira fazer com que o controlador atue no
sentido correto para corrigir o erro na variavel controlada. A parte integral da equagéao
2, se trata de uma integrag¢ao do produto do erro com o parametro Ki, em todo o tempo

de execugao do controle.
PI(PV,SP) = K,(SP — PV) + f K;(SP — PV)dt (7)

O controlador PI tem como sinal de saida para as caldeiras um valor percentual
de velocidade de alimentagdo de combustivel na fornalha (MV.,4), limitado de 20 a
80% (Equacéo 8).

MV¢giq = PI(PV — SP), 20% < MV;g1q < 80% (8)



25

O controlador Pl tem como sinal de saida para as valvulas rebaixadoras de
vapor um valor percentual de abertura da valvula (MVg,;,), limitado de 0 a 100%

(Equacéo 9).
MVgep = PI(PV —SP), 0% < MVg,p < 100% (9)

O controlador Pl tem como sinal de saida para os turbogeradores um valor alvo
de poténcia gerada (Poty¢), limitada por uma poténcia minima de operagao, em que
o0 consumo especifico de vapor do turbogerador se torna o maximo aceitavel e uma
poténcia maxima, definida pela capacidade do turbogerador em funcdo da sua

construcao e estado de conservagao (Equacgao 10).
Poty; = PI(PV — SP), minima < Pot;; < maxima (10)

A variavel manipulada das caldeiras que controlam a velocidade de alimentacao
de combustivel na fornalha, definem, em funcdo da capacidade maxima da caldeira
(Capcqaiq) dada em funcdo da construcdo da caldeira, estado de conservagao do
equipamento e condi¢gdo da combustdo do combustivel alimentado (CASTRO, 2020),
a vazao de vapor que a caldeira (mg44) esta produzindo e alimentando a sua

respectiva linha de vapor (Equagéao 11).

Mcalg = Mcapcma (11)
100
A variavel manipulada das valvulas rebaixadoras de vapor que controlam a
abertura da valvula, definem, em funcdo da capacidade maxima da valvula
rebaixadoras (Capg.,) dada em fungéo da construgédo da valvula e pressao nas linhas
de vapor na entrada e saida da valvula, a vazao de vapor que a valvula esta
rebaixando (mg,;,) € alimentando a sua respectiva linha de vapor (Equacgao 12)

_ MVReb

CapReb ( 1 2)

O alvo de poténcia dos turbogeradores, definem, em fungdo do consumo
especifico do turbogerador (CE;;), que é dado pela construgdo do turbogerador,
parametros termodinamicos do vapor na entrada e saida do turbogerador e carga no
turbogerador, a vazao de vapor que o turbogerador esta rebaixando (my), gerando

energia elétrica e alimentando a sua respectiva linha de vapor (Equagao 13).

mrg = PotrgCErg (13)
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A equacao diferencial da variagdo de massa de vapor na linha de vapor de 43 bar,
€ dada pela equacéao 14, resultado do balango de massa do sistema, em que a caldeira
de 43 bar alimenta a linha e ha um consumo de vapor de 43 bar da linha pela planta,

pelo turbogerador de 43 bar e pela valvula rebaixadora de 43 bar.

dc Mcaidaa3 — Mconsa3 — MT1G43 — MReb43 (14)

A equacao diferencial da variagdo de massa de vapor na linha de vapor de 22 bar,
€ dada pela equacéao 15, resultado do balanco de massa do sistema, em que a caldeira
de 22 bar e valvula rebaixadora de vapor de 43 bar alimentam a linha e ha um
consumo de vapor de 22 bar da linha pela planta, pelo turbogerador de 22 bar e pela

valvula rebaixadora de 22 bar.

. Mcalazz + Mgebaz — Mcons22 — Mre22 — MReb22 (15)

A equacao diferencial da variagdo de massa de vapor na linha de vapor de 2,5
bar, é dada pela equacgao 16, resultado do balango de massa do sistema, em que os
consumidores da planta de 43 bar e 22 bar, turbogeradores de 43 bar e 22 bar e
valvula rebaixadora de vapor de 22 bar alimentam a linha e ha um consumo de vapor

de 22 bar pela planta.

M,
5 _
qr Mconsss + Meonszz + Mrgaz + Mrgaz + Mrepzz — Meons2,s (16)

As equagdes diferenciais serao integradas no tempo decorrido ao longo da
simulacao (Equacéao 17), totalizando a massa de vapor contida em cada linha (M) a
cada momento do processo. A massa de vapor contida na linha foi restrita a valores

maiores ou iguais a zero, para impedir a ocorréncia de massa negativa no sistema.
_(aM
M= fﬁdt (17)

A pressdo em cada linha de vapor (p) sera calculada através da equagao 18, que
utiliza a equacéo de estado de Peng-Robinson com parametros da agua para realizar
a estimativa do vapor de agua superaquecido, a partir de duas variaveis
termodinadmicas, a temperatura do vapor na linha (T) e a densidade do vapor na linha
(d) que é calculada a partir da equagao 19 em fungao da massa contida (M) e o volume
(V) da linha de vapor.
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p = PengRobinson(T,d) (18)
M
d = 7 (19)

A poténcia elétrica gerada na cogeragao (Potgerqqq), Calculada pela equagao
20, é o total da poténcia gerada no turbogerador de 43 bar (Poty¢43) € no turbogerador
de 22 bar (Potygz,).

Potgerqaa = POtrgas + Potrga, (20)

A poténcia elétrica excedente, exportada para a rede elétrica (Potgypore),

calculada pela equacgao 21, é resultado da subtragdo da poténcia consumida pela

planta industrial (Potp;.n:q) da poténcia elétrica gerada total (Potgerqda)-

POtExport = Potgerada — POtpianta (21)

3.5.FUNGCAO OBJETIVO

O algoritmo de otimizagéo aplicado, descrito na estratégia de controle, minimiza
uma fungdo objetivo (equagdo 22) que devera indicar o desempenho dos
controladores em cada linha de vapor e a poténcia de energia elétrica exportada, em

uma simulagao sobre um horizonte de tempo futuro (H, equacéao 23).
min f (X) (22)
H=tn—ty (23)
As variaveis manipuladas (X, equacao 24) serdao os ganhos proporcionais (Kp) e
integrais (Ki) dos controladores das caldeiras, turbogeradores e valvulas rebaixadoras
das linhas de vapor de 43 bar e 22 bar.
X = (KpPcaiaas KPrcaz KPrevas KPcaiazz, KPre22, KPreb22, (24)
24

Kicaigas Kirgas, Kigepas Kicaiazz, Kirgaz, Kigep22)

A forma escolhida para estimar o desempenho da malha de controle para gerar
uma pontuagao a ser minimizada, foi a penalidade (P), que € um valor positivo, em
que o valor 0 indica o melhor estado e quanto maior for o seu valor, indica uma piora
no desempenho. A fungéo obijetivo (f, equagao 25) totaliza a penalidade do processo

em um tempo simulado no futuro
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tn+1

fX) = f P(X)dt (25)

tn
A funcao penalidade (P, equagao 26) soma as penalidades individuais de cada
parametro de controle do processo, ponderadas por pesos a.

P(X) = ay3 g(PVy3,SPy3) + azy g(PVy,SPy3) + ays g(PVZ,S!SPZ,S)
(26)

+ aExport h(PVExport: SPExport)
A funcdo que estima a penalidade aplicada a pressao de cada linha de vapor
(g, equacéo 27) € uma equacgao quadratica normalizada pelo set point.

PV — SP)Z

g(PV,SP) = ( =

(27)

A funcdo que estima a penalidade aplicada a poténcia de energia elétrica
exportada pelo processo (h) é uma equacao quadratica (Equagéao 28) igual a anterior,

ou linear (Equagao 29).

PV — SP)2 (28)

h(PV,SP) = ( =

PV — SP
— (29)

h(PV,SP) = | -

Os primeiros testes serdo realizados com todos os pesos a iguais a 1 e a fungao
h igual a funcéo g. E conforme necessario ao longo dos testes, estes parametros seréo

ajustados.

3.6.ESTUDO DE CASO

Na primeira etapa do estudo, sera testado o desempenho da estratégia de controle
usando apenas controladores P e PI, para identificar as vantagens e desvantagens de
cada um e definir o melhor controlador a se seguir no estudo. Nesta etapa as
simulacdes serao realizadas para quatro diferentes horizontes de tempo simulado
avaliados, sendo eles 5, 10, 20 e 40 segundos no futuro. Nesta etapa a simulagao tera
a duracédo de 100 segundos e ocorrera apenas uma alteragéo no processo, o set point
da pressao de vapor de 2,5 bar sera alterado para 2,55 bar a partir dos 10 segundos
de simulagéo.

Na segunda etapa, o controlador escolhido na etapa anterior sera testado em cinco

diferentes horizontes de tempo de integragao, sendo eles 5, 10, 20, 40 e 80 segundos,
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em um cenario da planta com mais mudangas, para escolher o horizonte com melhor
desempenho. Caso, os melhores horizontes tenham resultados semelhantes, estes
serao testados em um novo cenario com a duragéo da simulagdo de 120 segundos,
ocorrendo mudancgas de set point das pressdes nas linhas de vapor e disturbios na
vazao de vapor consumida pelo processo nas trés linhas de vapor. Sera selecionado
o horizonte de tempo com o melhor desempenho.

Na terceira etapa, serado testados os algoritmos de otimizagao dos parametros dos
controladores, sendo eles BFGS, SLSQP irrestrito, SLSQP restrito. Sera selecionado
o algoritmo de otimizacdo com o melhor desempenho.

Na quarta etapa do estudo, serdo testadas variagdes nas curvas de penalidades
da poténcia de energia elétrica exportada. A configuragdo que manter baixo os desvios
das pressodes das linhas de vapor e apresentar a maior média da poténcia exportada,
sera selecionada.

A configuracao padrao do controle utilizada para os testes foi a seguinte:

e Controle
o Controladores: PI
o Algoritmo de otimizagcdo: BFGS
o Horizonte de avaliagao: 10 segundos
o Valores iniciais dos parametros Kp e Ki: 0
o Restricao dos parametros Kp e Ki: Sem restri¢cao
o Peso entre as penalidades: 1
o Funcao de penalidade para a exportagao: Quadratica
e Linha de vapor de 43 bar:
o Pressao: 43 bar
o Set point de pressao: 43 bar
o Temperatura: 380 °C
o Volume: 150 m?
e Linha de vapor de 22 bar:
o Pressao: 22 bar
o Set point de pressao: 22 bar
o Temperatura: 340 °C

o Volume: 150 m3



e Linha de vapor de 2,5 bar:

O

o

©)

©)

Pressao: 2,5 bar
Set point de presséao: 2,5 bar
Temperatura: 180 °C

Volume: 150 m3

e Turbogerador de 43 bar:

©)

O

o

o

o

o

Alimentacgao: Vapor de 43 bar
Saida: Vapor de 2,5 bar
Poténcia inicial: 18,75 MW
Poténcia minima: 5 MW
Poténcia maxima: 22 MW

Consumo especifico: 8 ton/MWh

e Turbogerador de 22 bar:

o

o

o

Alimentacao: Vapor de 22 bar
Saida: Vapor de 2,5 bar
Poténcia inicial: 2,08 MW
Poténcia minima: 1 MW

Poténcia maxima: 3 MW

Consumo especifico: 12 ton/MWh

4. RESULTADOS

A simulagédo do processo com a estratégia de controle aplicada, foi desenvolvida
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com a linguagem de programacao Python, na plataforma Google Colaboratory. Foram

realizados testes em diferentes cenarios, que aparecerao a seguir. Os graficos foram

gerados com a biblioteca Matplotlib.

4.1.COMPARAGAO ENTRE CONTROLES P E PI

Na primeira etapa, foram realizados testes do controle utilizando controladores P

e PI, em quatro horizontes de tempo avaliados diferentes (40, 20, 10 e 5 segundos),

para selecionar o controlador com o melhor desempenho. O cenario de teste escolhido

inicia sem disturbios no processo, a simulagdo dura 100 segundos e a partir de 10

segundos, o set point de pressao da linha de vapor de 2,5 bar € alterado para 2,55

bar.
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As figuras 4, 5, 6 e 7 mostram os graficos gerados da simulagdo com os
controladores P e com os horizontes de avaliagdo de 40, 20, 10 e 5 segundos,
respectivamente. O controle respondeu a alteragcédo do set point da linha de vapor de
2,5 bar com um bom desempenho, no entanto, resultou em offset nas demais linhas
de vapor, sendo mais acentuado conforme o horizonte de avaliagao diminuia. Conclui-
se que o controle P teve um bom desempenho para responder rapidamente a

mudanca de set point, no entanto sozinho, resulta em off set.

Figura 4 — Simulagdo com controlador P e otimizagao por BFGS avaliando 40 segundos.
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Figura 5 — Simulagdo com controlador P e otimizagao por BFGS avaliando 20 segundos.
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Figura 6 — Simulagdo com controlador P e otimizacdo por BFGS avaliando 10 segundos.
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Figura 7 — Simulagédo com controlador P e otimizagao por BFGS avaliando 5 segundos.
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As figuras 8, 9, 10 e 11 mostram os graficos gerados da simulagdo com os
controladores Pl e com os horizontes de avaliacdo de 40, 20, 10 e 5 segundos,
respectivamente. O controle respondeu rapidamente a alteragdo do set point da linha
de vapor de 2,5 bar, semelhante ao controlador P, sem resultar em off set ou hunting
que permanecem. No entanto, a pressao na linha de vapor de 2,5 bar resultou em um
pequeno overshoot na mudancga de set point em dois cenarios, além de provocar nas
demais linhas um periodo com hunting em baixa amplitude, estes efeitos foram
minimizados com a redugao do horizonte de avaliagdo. Conclui-se que o controlador
Pl demonstra os beneficios do controlador P e da ac&o integral, a rapidez do
proporcional e correcdo de offset do integral, mas ainda levemente com as

desvantagens destes, um pouco de hunting e overshoot.

Figura 8 — Simulagdo com controlador PI e otimizagédo por BFGS avaliando 40 segundos.
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Figura 9 — Simulagédo com controlador PI e otimizagcdo por BFGS avaliando 20 segundos.
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Figura 10 — Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por BFGS avaliando 10 segundos.
e 5P 43 e SP 22 e SP 2S5 o Penalidad:
was | o] maz |, s N 00049
24
2250 2.60
0.0048
:ZZ.ES’ :255 E 23 .
g 2 £ 0.0047 B
B 22004 2 2.50 3 %
£ 4 H
E 2175 £ 545 & 2 0.0046
21.501 2.40
21 J—" 0.0045
21.254 235
21.00 2.30 20 0.0044
0 20 40 &0 80 100 20 40 60 80 100 o 20 40 60 80 100 o 20 40 60 80 100
Tempo (s) Tempo (s) Tempo (s} Tempo (s)
Fonte: Autoria propria.
Figura 11 — Simulagédo com controlador PI e otimizagcéo por BFGS avaliando 5 segundos.
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Tempo (s)

Os dois tipos de controladores foram resumidos na tabela 1. A penalidade

totalizada em cada simulacido demonstrou que o controlador P é consistente nos

resultados, independente do horizonte de avaliagado, porém apresenta em média uma

penalidade de 0,9422. Ja o controlador Pl apresentou duas simulagbes com as

melhores penalidades e dois resultados intermediarios proximos ao do controlador

proporcional, apresentando em média uma penalidade de 0,9359, o que indica um

desempenho superior ao controlador P.
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Tabela 1 — Resultado das simulagdes comparando os controladores P e PI.

Horizonte

Figura Controlador (s) Penalidade
4 P 40 0,94183
5 P 20 0,94202
6 P 10 0,94253
7 P 5 0,94252
8 Pl 40 0,92638
9 Pl 20 0,94182
10 Pl 10 0,93324
11 Pl 5 0,94219

Fonte: Autoria propria.

A partir da analise dos graficos da simulacao foi verificado que o controlador PI
obteve os melhores desempenhos, além disso, com base na analise das penalidades,
chegou-se que o controlador Pl também indicou o melhor desempenho. Conclui-se
nesta primeira etapa que o controlador PI foi superior ao P e, portanto, foi escolhido

para continuar nos demais testes.

4.2. AVALIAGAO DO EFEITO DO HORIZONTE DE INTEGRAGAO

Na segunda etapa, foram realizados testes do controle utilizando o controlador PI,
em cinco diferentes horizontes de tempo avaliado (80, 40, 20, 10 e 5 segundos), para
selecionar os horizontes com o melhor desempenho. O cenario de teste escolhido
inicia sem disturbios no processo, a simulagdo dura 100 segundos, a partir de 10
segundos, o set point de pressao da linha de vapor de 2,5 bar € alterado para 2,55
bar, a partir de 40 segundos, o set point de pressao da linha de vapor de 22 bar &
alterado para 22,3 bar, a partir de 70 segundos, o set point de pressao da linha de
vapor de 43 bar é alterado para 43,5 bar e o set point de pressao da linha de vapor de
2,5 bar ¢ alterado para 2,5 bar.

As figuras 12, 13, 14 e 15 mostram os graficos gerados da simulagao com os
horizontes de avaliagcdo de 80, 40, 20, 10 e 5 segundos, respectivamente. Foi
observado que um menor tempo do horizonte avaliado, confere maior velocidade na
resposta as mudancgas de set point, porém também causa mais overshot, sucedido de
um periodo oscilatério que ndo permanece. Do outro lado, um horizonte maior
considera mais disturbios por otimizacdo dos parametros sendo mais lento por
trabalhar com parametros mais gerais, enquanto horizontes menores oferecem maior

frequéncia de ajuste dos controladores aos cenarios e melhor desempenho em
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cenarios com mais mudangas de set point e disturbios do processo. Este
comportamento indica que o tempo de avaliagdo do horizonte 6timo pode variar em
funcdo da frequéncia e duragdo dos disturbios caracteristicos do processo a ser
controlado.

Na simulacéao da figura 12, foi observado que um horizonte de tempo muito grande
prejudicou a flexibilidade proposta por aplicar o otimizador na estratégia de controle e
apresentou um baixo desempenho. A simulagdo da figura 16 apresentou uma alta
reatividade as mudancgas no processo, com overshot significativo, gerando um periodo
oscilatério, também apresentando um desempenho inferior. As demais simulagdes
das figuras 13, 14 e 15 apresentaram um resultado mais satisfatorio, com um destaque
para as simula¢des das figuras 13 e 15, que permaneceram por um tempo mais

significativo com a poténcia exportada em valores superiores as demais.

Figura 12 — Simulagado com controlador Pl e otimizagdo por BFGS avaliando 80 segundos.
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Figura 13 — Simulagédo com controlador Pl e otimizagao por BFGS avaliando 40 segundos.
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Figura 14 — Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por BFGS avaliando 20 segundos.
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Figura 15 — Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por BFGS avaliando 10 segundos.
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Figura 16 — Simulagdo com controlador Pl e otimizacdo por BFGS avaliando 5 segundos.
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Fonte: Autoria propria.

As cinco simulagdes foram resumidas na tabela 2. As maiores penalidades foram

obtidos com o maior e o menor horizonte de tempo avaliado, indicando que tiveram

um baixo desempenho, provavelmente o maior tempo € muito grande para a

frequéncia dos disturbios deste processo, fazendo com que poucas otimizagdes

fossem realizadas em relacdo ao numero de disturbios que surgiram no periodo, o

inverso deve ter ocorrido com o menor tempo, sendo pequeno o suficiente, para que

o algoritmo de otimizagédo ndo consiga observar de forma efetiva, os efeitos causados

no processo, para cada combinagdo dos parametros dos controladores testados,

prejudicando o potencial de otimizagao frente aos disturbios da planta. As demais
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simulagdes apresentaram um bom desempenho, sendo as duas menores penalidades

as simulagdes com um horizonte de 40 e 10 segundos.

Tabela 2 — Resultado das simulagdes comparando cinco horizontes de tempo.

Figura Controle Horizonte (s) Penalidade

12 Pl 80 0,94836
13 Pl 40 0,92815
14 Pl 20 0,93955
15 Pl 10 0,93225
16 Pl 5 0,94520

Fonte: Autoria prépria.

A partir da analise dos graficos das simulagées chegou-se que os horizontes de
40, 20 e 10 segundos apresentam um bom desempenho de controle das pressdes
nas linhas de vapor, com destaque aos horizontes de 40 e 10 segundos que
apresentaram maiores poténcias de exportacio, além disso, com base na analise das
penalidades, chegou-se que os horizontes de 40 e 10 segundos indicou terem os
melhores desempenhos. Conclui-se nesta segunda etapa que os horizontes de tempo
avaliado de 40 e 10 segundos demonstraram os melhores desempenho, com
resultados semelhantes, portanto, sera realizado uma segunda parte dos testes com
estes dois horizontes.

Na segunda parte da etapa 2, foram realizados testes do controle utilizando o
controlador PI, em dois diferentes horizontes de tempo avaliado (40 e 10 segundos),
para selecionar o horizonte com o melhor desempenho. O cenario de teste escolhido,
aléem de mudanca de set point, contém mudangas nos consumidores de vapor do
processo (Figura 17), é iniciado sem disturbios, a simulagcado dura 120 segundos, entre
10 e 20 segundos de simulagdo o consumo de vapor de 43 bar pelo processo reduz
em 1 ton/h por segundo, entre 40 e 50 segundos de simulagdo o consumo de vapor
de 2,5 bar pelo processo aumenta em 0,5 ton/h por segundo, entre 50 e 55 segundos
de simulagdo o consumo de vapor de 22 bar pelo processo reduz em 1 ton/h por
segundo, entre 50 e 60 segundos de simulagdo o consumo de vapor de 2,5 bar pelo
processo aumenta em 1 ton/h por segundo, entre 60 e 80 segundos de simulagao o
consumo de vapor de 43 bar aumenta em 0,5 ton/h por segundo, entre 75 e 85
segundos de simulagao o set point de presséo do vapor de 2,5 bar aumenta para 2,6

bar e na sequéncia retorna para 2,5 bar.
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Figura 17 — Cenario de simulagdo com disturbios nos consumidores de vapor do processo.
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Fonte: Autoria propria.

As figuras 18 e 19 mostram os graficos da simulagao neste cenario, para um

horizonte de tempo de 40 e 10 segundos, respectivamente. O horizonte de 40

segundos obteve melhores resultados comparando até 80 segundos, enquanto no

horizonte de 10 segundos ocorreu overshot. Analisando a partir de 80 segundos, o

horizonte de 40 segundos ficou instavel, variando bruscamente a pressao do sistema,

enquanto o horizonte de 10 segundos ficou instavel por um periodo menor e com

menor amplitude e a partir de 100 segundos da simulag¢ao retornou a estabilidade.

Figura 18 — Simulacdo com controlador Pl e otimizagao por BFGS avaliando 40 segundos.
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Figura 19 — Simulagédo com controlador Pl e otimizagdo por BFGS

Fonte: Autoria prépria.
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Fonte: Autoria propria.
Conclui-se que os controladores estdao bastante reativos, provavelmente

ocasionado por valores elevados dos parametros Kp e Ki dos controladores, causando
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instabilidade ao sistema, ndo permitindo cumprir com o objetivo desta etapa de
selecionar o horizonte com o melhor desempenho. Portanto, houve a necessidade de
estudar o algoritmo de otimizagdo que define os parametros para os controladores,

para minimizar o comportamento de instabilidade observado neste segundo teste.

4.3.COMPARAGAO DOS ALGORITMOS DE OTIMIZAGAO

Na terceira etapa, foram realizados testes do controle utilizando o controlador PI,
com o horizonte de tempo de avaliagdo para 10 segundos e um teste final com 40
segundos, para selecionar o algoritmo de otimizagdo com o melhor desempenho e
comparar o desempenho entre estes dois horizontes de tempo. O cenario de teste
escolhido contempla 100 segundos de simulagéo e apenas um disturbio temporario
aumentando o consumo de vapor de 2,5 bar pelo processo e depois retornando ao
cenario inicial, para avaliar a reagao dos controles a disturbios significativos em uma
variavel e analisar a resposta do controle em um cenario que os turbogeradores
precisam do auxilio das valvulas rebaixadoras para suprir a demanda de vapor do
processo. Entre 30 e 40 segundos de simulagdo o consumo de vapor de 2,5 bar pelo
processo aumenta em 2 ton/h por segundo e entre 60 e 70 segundos, reduz em 2

ton/h por segundo, podendo ser visualizado nos graficos da figura 20.

Figura 20 — Cenario de simulagédo com disturbio no consumidor de vapor de 2,5 bar do processo.
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Fonte: Autoria propria.

A figura 21 mostra os graficos da simulagédo com o horizonte de 10 segundos e
usando o algoritmo de otimizagado BFGS, o controle demonstrou uma boa estabilidade
das pressdes nas linhas de vapor, no entanto, oscilou bruscamente a pressao na linha
de vapor de 2,5 bar. Analisando os graficos dos paradmetros Kp e Ki do controle no
tempo, na figura 22, foi observado que os parametros assumem valores muito
elevados, o que é possivel, devido a impossibilidade do algoritmo de otimizagao

utilizado restringir o intervalo das solugdes, causando a alta reatividade observada.



40

Figura 21 - Simulagdo com controlador Pl e otimizagdo por BFGS sem restricdo avaliando 10
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Figura 22 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por BFGS sem restrigao avaliando 10
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A figura 23 mostra os graficos da simulagdo com o horizonte de 10 segundos e

usando o algoritmo de otimizacdo SLSQP sem restrigdo, foram observados os

mesmos problemas da simulagdo anterior, quanto a alta reatividade do controle e

observado elevados valores dos parametros dos controladores na figura 24.

Figura 23 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP sem restrigdo avaliando 10
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Figura 24 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP sem restricao avaliando 10

segundos.
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A figura 25 mostra os graficos da simulacdo com o horizonte de 10 segundos e
usando o algoritmo de otimizagdo SLSQP com restrigdes para o conjunto de solugéo
do problema de otimizacao, o parametro Kp dos controladores foi restrito a valores de
-10 a 10 e o parametro Ki foi restrito a valores de -5 a 5, desta forma o algoritmo de
otimizacao se limita a explorar valores factiveis para os parametros dos controladores
Pl, sendo o intervalo do Ki a metade do intervalo do parametro Kp, para minimizar a
instabilidade causada pela inércia da agao do controle integral. A figura 26 mostra os
graficos dos parametros Kp e Ki dos controladores no tempo, os quais nao
ultrapassaram os limites estabelecidos e foi verificado que apenas os parametros da
parte integral chegaram ao valor maximo permitido, indicando que nao houve prejuizo
a acao proporcional e que o efeito da acado proporcional foi limitado, de forma a
minimizar seus efeitos negativos. Com esta melhoria, o grafico das pressées nao
apresentou instabilidades causadas por uma elevada sensibilidade do controle aos

disturbios.

Figura 25 - Simulagdo com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP com restricdo avaliando 10
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Fonte: Autoria propria.
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Figura 26 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP com restricdo avaliando 10

segundos.
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Fonte: Autoria propria.

A figura 27 mostra os graficos da simulacdo com o horizonte de 40 segundos e
usando o algoritmo de otimizagdo SLSQP com as mesmas restricbes para o conjunto
de solugdo do problema de otimizagdo da simulagdo anterior. Foi observado uma
melhora no desempenho do controle das pressdes das linhas e nao ocorreram
instabilidades causadas por elevada sensibilidade aos disturbios, a figura 28 mostra
que os valores dos parametros Kp e Ki dos controladores ficaram restritos aos
intervalos definidos.

Dentre as simulagcbes desta etapa, esta configuragdo demonstrou o melhor
desempenho. O aumento do horizonte de avaliacdo provavelmente permitiu o
algoritmo de otimizagao a considerar mais profundamente os efeitos dos parametros
em cada otimizagao, permitindo encontrar solugdes que se adaptem a corre¢cao do
disturbio como um todo e nao considerando apenas um trecho pequeno da simulagao
ao usar um horizonte menor, o qual pode beneficiar em diminuir a penalidade no trecho
atual, mas prejudicar as agdes futuras do controle. Portanto, fica evidente a
necessidade de as ag¢des de controle considerarem o momento atual e futuro nas

tomadas de decisao.
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Figura 27 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP com restricao avaliando 40
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Figura 28 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP com restricao avaliando 40
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Fonte: Autoria propria.

As quatro simulacdes foram resumidas da tabela 3, a qual também apresenta a
penalidade total, a poténcia exportada média e os desvios padroes das pressdes em
cada linha de vapor do processo na simulacdo. As simulagées com o algoritmo SLSQP
com restricdo e o horizonte de integracdo de 40 segundos, apresentou uma das
menores penalidades, uma das maiores poténcias de exportagdo médias e menores
desvios padrdes na pressao das linhas de vapor. A performance do algoritmo BFGS
em relacido a penalidade e exportagao foram superiores aos do SLSQP, no entanto,

os desvios padroes foram quase equivalentes ao SLSQP com restrigao.
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Tabela 3 — Resultados da simulagdo comparando os algoritmos de otimizagao.

: Horizonte , . Exportacdo Desvio Padréo (Bar)
Figuras (s) Algoritmo Penalidade Média (MW) 43 bar 22 bar 2.5 bar
21e22 10 BFGS 091143 21.788 00615 00453 0,0103
23e24 10  oLSQPsem g4 21,480  0,0664 0,0854 0,0158
reStrI(;aO

25626 10  oLSQPcCOm 9349 21,505  0,1569 0.1453 0,0108
reStrI(;aO

27e28 40  SLSQPcOm a0 21,519  0,0542 0,0849 0,0107
reStrI(;aO

Fonte: Autoria propria.

Atabela 3 apresenta o desvio padréo da saida de cada controlador Pl por algoritmo
de otimizacado testado, para simulagbes com o horizonte de integracdo de 10
segundos. Foi observado que o algoritmo SLSQP sem restrigdo demonstrou os
menores desvios padroes no controlador da caldeira de 22 bar e na valvula
rebaixadora de vapor de 43 bar, enquanto o algoritmo SLSQP com restricdo
apresentou os menores desvios padrées nos demais controladores. Além disso,
observando os graficos das figuras 21 e 23 é perceptivel a ocorréncia de variagdes
bruscas na pressao da linha de vapor de 2,5 bar, o que na pratica, pode ser prejudicial
ao sistema de tubulacdo, que associado aos maiores desvios padrdes dos
controladores nestas linhas, indicam um risco de ocorrer golpes de ariete na

tubulacao, ndo sendo viaveis, o que nao é observado nos graficos da figura 25.

Tabela 4 - Desvio padrao dos controladores por algoritmo de otimizagao.

Desvio padrao do controlador

Controlador SLSQP sem SLSQP com
BFGS . .~
restricao restriciao

Caldeira 43 4,26 3,23 2,20
Caldeira 22 5,73 2,27 5,42
Valvula 43 0,91 0,00 2,56
Valvula 22 1,10 1,06 0,05
Turbogerador 43 1,03 1,26 0,48
Turbogerador 22 0,57 0,81 0,42

Fonte: Autoria propria.

Conclui-se a partir da analise dos graficos, que os algoritmos de otimizacdo sem
restricdo ndo foram adequados para este controle e com base nas tabelas 3 e 4, o
algoritmo de otimizagdo SLSQP com restricdo e horizonte de 40 segundos apresentou

os melhores desempenhos. Portanto, o algoritmo SLSQP com restricdo e avaliando
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um horizonte de 40 segundos € a configuragao factivel com o melhor desempenho, o
qual demonstrou boa estabilidade e capacidade de corrigir os disturbios do processo
e mantendo a poténcia de exportacdo estavel em cada diferente condicdo do

processo.

4.4. AJUSTANDO A PENALIDADE DA EXPORTAGCAO

Na quarta etapa, foram realizados testes do controle utilizando o controlador PI,
com o horizonte de tempo de avaliagdo para 40 segundos, com a diferenga na
equacao de penalidade da poténcia de exportagdo, podendo ser linear ou quadratica.
O cenario de teste escolhido contempla 100 segundos de simulagdo e apenas um
disturbio temporario aumentando o consumo de vapor de 2,5 bar pelo processo e
depois retornando ao cenario inicial. Entre 30 e 40 segundos de simulagdo o consumo
de vapor de 2,5 bar pelo processo aumenta em 2 ton/h por segundo e entre 60 e 70
segundos, este diminui em 2 ton/h por segundo, podendo ser visualizado nos graficos

da figura 29.

Figura 29 — Cenario de simulagédo com disturbio no consumidor de vapor de 2,5 bar do processo.
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Fonte: Autoria prépria.

A figura 30 e 31 sao referentes a simulando com a funcao quadratica penalizando
a exportacao de energia. Foi observado que ocorre uma queda na pressao do vapor
de 2,5 bar quando a demanda deste aumenta, no entanto os controles atuam
consumindo vapor das demais linhas, o que causa um pequeno disturbio nestas linhas
de vapor. Neste cenario, o controle deu preferéncia a aumentar primeiro a vazao de
vapor dos turbogeradores, privilegiando o aumento da poténcia de exportacdo do
processo € na sequéncia a valvula rebaixadoras entra em ag¢ao e no retorno do
disturbio a valvula rebaixadoras tem sua abertura reduzida antes dos turbogeradores,

favorecendo novamente o aumento da poténcia de exportagcdo média. No entanto, o
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turbogerador de 43 bar ndo atinge o seu valor maximo de geragéao de energia de 22
MW.

Figura 30 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP com restricdo avaliando 40
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Fonte: Autoria prépria.

Figura 31 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP com restricao avaliando 40

segundos e penalidade quadratica da exportagao.
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Fonte: Autoria propria.

A figura 32 e 33 séo referentes a simulando com a funcgéo linear penalizando a

exportacdo de energia. Os mesmos comportamentos da simulagdo anterior foram

observados também nesta configuragao de controle.
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Figura 32 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP com restricao avaliando 40

segundos e penalidade linear da exportacao.
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Figura 33 - Simulagao com controlador Pl e otimizagdo por SLSQP com restricao avaliando 40

segundos e penalidade linear da exportacao.
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Fonte: Autoria propria.

A tabela 5 apresenta um resumo das duas simulacdes desta etapa, note que os
resultados foram bastante semelhantes, apesar da diferenca da funcéo de penalidade,
a primeira simulacdo teve uma média maior de exportacdo, no entanto também
apresentou maiores desvios padrdes na pressao das linhas de vapor, o que justifica a
maior exportacao.

Tabela 5 - Resultados da simulagdo comparando diferentes fungdes de penalidade.

Figuras Horizonte curva Ex,pgrtagao Desvio padrao (bar)
(s) Média (MW) 43 bar 22 bar 2,5 bar
30,31 40 Quadratica 21,596 0,0902 0,0721 0,0136
32,33 40 Linear 21,548 0,0795 0,0723 0,0126

Fonte: Autoria prépria.

Conclui-se que esta estratégia de controle para este cenario, apresenta bons
resultados, mas ¢ limitada por sua forma de atuar indiretamente no processo, através
dos controladores PID, que sao ajustados em intervalos de tempo limitados e atuam
de forma simples, observando apenas uma variavel com magnitude proporcional a
ela. Portanto, esta estratégia de controle prové ganhos operacionais, mas se esbarra
em limitagdes inerentes dos controladores PI.

Portando, o método otimizado de sintonia utiliza controladores PI, para que a agéo
proporcional responda rapidamente as perturbagdes e minimize o efeito de hunting,
enquanto a agéao integral corrige possiveis offsets e ao realizar um bom ajuste dos
parametros, o efeito de overshot em perturbacbes agressivas ao processo €
minimizado. O horizonte de simulacédo foi definido em 40 segundos, para que o
periodo avaliado seja amplo o suficiente para considerar de forma satisfatoria os
efeitos da sintonia dos controladores no processo e tenha uma frequéncia de sintonia

otimizada para que os controladores respondam com melhor desempenho a novos
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disturbios no processo. O método SLSQP com restricdo de -10 a 10 para a sintonia
dos ganhos proporcionais e de -5 a 5 para os ganhos integrais, foi escolhida visando
parametros limitados para que o controle atue com suavidade no processo, evitando
prejuizos aos equipamentos, como exemplo a possibilidade de ocorrer golpe de ariete
nas tubulacdes, além disso, para que permita estabelecer outras restricbes se
necessarias e para que encontre os melhores parametros de sintonia dos
controladores. Além disso, utilizar fungdes quadraticas para penalizar a energia
elétrica exportada proporcionou maior geragao de energia, enquanto fungdes lineares
levaram a desvio padrées menores na pressao das linhas de vapor, sendo duas
opgoes viaveis, a serem testadas e escolhidas de acordo com a necessidade do

processo.
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5. CONCLUSAO

Os resultados obtidos demonstraram que o método de sintonia periddica dos
controladores, utilizando o algoritmo SLSQP com restricbes nos ganhos proporcional
e integral, proporcionou a melhor configuragao para a estabilidade das pressées nas
linhas de vapor e a maximizagao da exportagdo de energia elétrica. O horizonte de
otimizacdo de 40 segundos mostrou-se o mais eficiente, pois permitiu respostas
rapidas as perturbacdes do sistema sem comprometer a robustez do controle. Além
disso, a penalizagao quadratica da energia exportada resultou em maior exportagao
de energia, enquanto uma penalizagao linear favoreceu a estabilidade da pressao nas
linhas de vapor, sendo duas op¢des a serem escolhidas de acordo com a necessidade
do processo.

Esses resultados demonstram a viabilidade da aplicagcdo de métodos de
otimizagdo para a sintonia dinamica de controladores em sistemas de cogeracao,
especialmente em plantas sucroalcooleiras, onde ha grande variabilidade nas
demandas de vapor. Aadog¢ao dessa abordagem pode contribuir para a operagado mais
eficiente de unidades industriais, reduzindo perdas energéticas e melhorando a
resposta do sistema a disturbios operacionais.

Sua facilidade de implementacdo permite que seja adotado também em outras
areas da planta industrial e em outras industrias além da sucroalcooleira, que
envolvem controle de processos dinamicos e multivariaveis. Além disso, sua
integracdo em controladores légicos programaveis (CLPs) poderia tornar essa
metodologia uma tecnologia padrdo na sintonia de controladores industriais,
permitindo ajustes automaticos baseados em curvas de penalidade e garantindo maior
eficiéncia operacional. No futuro, aprimoramentos nessa abordagem poderao incluir
meétodos mais avangados de otimizagao e machine learning, ampliando ainda mais

sua aplicabilidade e impacto na industria.

6. SUGESTAO DE TRABALHOS FUTUROS

Durante as simulacgdes, verificou-se que o desempenho dos controladores para
corrigir um disturbio, depende também do tempo em que a ultima otimizagdo dos
parametros ocorreu, desta forma, seria interessante realizar uma nova otimizagao dos

parametros sempre que ocorrer uma alteracdo no set point ou o algoritmo detectar o
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inicio de um novo disturbio no processo, de forma que os parametros se ajustem ao
novo cenario € a simulagao contemple os efeitos dos novos disturbios no processo.

As simulagdes realizadas neste estudo, ndo contemplaram a dinamica de cada
atuador e equipamento, os quais implicam nos processos reais em atrasos dos sinais
dos controladores nos atuadores, atrasos na resposta das caldeiras as alteragdes nos
alimentadores das fornalhas, um tempo até que as turbinas reajustem sua rotagéo
para corresponder ao novo set point de poténcia gerada, entre outros efeitos.

E interessante aplicar a formulagdo IAPWS IF97 da biblioteca CoolProp para

estimar a pressao do vapor de agua em aplicagdes industriais.
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