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RESUMO – Frequentemente, os engenheiros são chamados a buscar alternativas de controle que permitam reduzir custos operacionais de uma planta e manter continuamente o ótimo econômico. Para tanto, técnicas de controle avançado e abordagens holísticas têm que ser empregadas. Neste trabalho, considera-se o projeto da estrutura de controle com a técnica otimizante para uma coluna de destilação, que levou a uma configuração clássica de controle dual. Adicionalmente, propõe-se utilizar o controle preditivo com a estratégia de recálculo dos set-points, por meio da busca de soluções ótimas estacionárias viáveis para as variáveis de controle. Essa atualização evita que a operação tenha perdas econômicas significativas, quando da entrada de perturbações. Também foi empregado um algoritmo de priorização das restrições para violar somente as necessárias. De acordo com os resultados, a proposta garante a manutenção da estabilidade do processo e a operação em torno do ótimo econômico. Especificamente, o sucesso do esquema de controle é devido à atualização do set-point da composição de fundo.
1. INTRODUÇÃO

No controle de colunas de destilação, uma estratégia usual é empregar controladores do tipo proporcional-integral (PI). Entretanto, esta estratégia pode conduzir a resultados insatisfatórios, já que há a presença de forte interação entre as variáveis e se opera normalmente em regiões próximas às restrições (por exemplo, colunas de pureza elevada). Nesse sentido, as propostas que consideram técnicas de controle avançado, como o controle preditivo (MPC), recebem destaque na literatura (Darby e Nikolaou, 2012). O MPC em especial é um dos mais estudados e com maior aplicação na indústria, visto que é possível considerar sistematicamente todas as restrições.
Para se considerar a implementação prática, deve-se realizar antes o projeto da estrutura de controle do processo, isto é, encontrar a combinação sistemática de variáveis medidas, controladas e manipuladas. Normalmente, diversas de estruturas de controle são exploradas e se seleciona apenas uma por apresentar desempenho satisfatório para um determinado objetivo. Isto é feito para se reduzir da complexidade da estrutura de controle (Larsson e Skogestad, 2000). No entanto, ao se considerar a operação do ponto de vista holístico, o desempenho de controle pode se deteriorar ao longo das condições operacionais, já que a estruturas de controle é mantida fixa durante toda a operação.
Desse modo, a manutenção da operabilidade do processo, em face dos diversos cenários de qualidade de produto, perturbações e da possibilidade de falhas, passa a ser um fator de motivação para pesquisa. Este trabalho se insere neste contexto e visa ao estudo de uma alternativa para reconfiguração da estrutura de controle. O objetivo é manter a manter a operação do processo próxima do ótimo econômico, a despeito da entrada de perturbações. Especificamente, as atividades desenvolvidas se relacionam com as etapas de identificação das regiões operacionais, por meio de otimização econômica, e com o projeto da estrutura de controle com a técnica otimizante. Posteriormente, as etapas de monitoramento, controle e reconfiguração, com o recálculo de set-points (TC), são realizadas em linha no processo. Os resultados mostram que o sistema proposto é capaz de lidar com perturbações na entrada do processo, atendendo o requerimento sobre a composição de topo da coluna.
O presente artigo é está organizado da seguinte forma: a Seção 2 faz uma breve revisão bibliográfica, em que se aponta a solução de MPC/TC como uma alternativa promissora na manutenção do ponto ótimo, já que retifica os valores desejados para manter a viabilidade da operação; a Seção 3 apresenta a metodologia proposta de reconfiguração como extensão das tarefas de projeto de controle; a Seção 4 considera uma coluna simples de destilação binária como exemplo aplicativo; a Seção 5 apresenta os resultados obtidos e discussões para o projeto de controle e as simulações dinâmicas; e, por fim, a Seção 6 conclui o trabalho.

2. REVISÃO BIBLIOGRÁFICA

2.1. Projeto de estrutura de controle
Na literatura, existem diferentes metodologias de projeto de estruturas de controle e, de forma geral, consideram uma decomposição do problema em diversas camadas com base na escala de tempo de atuação dos controladores (Skogestad, 2004). Normalmente, projeta-se o controle das malhas mais rápidas (controle de inventário) e, posteriormente, o das malhas mais lentas (controle de qualidade). A partir da representação hierárquica, desenvolvem-se estratégias de controle que interconectem as diferentes camadas. Para uma em específico, interessa o projeto do controlador e sua sintonia. Enquanto o projeto de estruturas envolve decisões estruturais, o projeto do controlador lida com decisões paramétricas. Segundo Larsson e Skogestad (2000), o projeto do sistema de controle apresenta três tarefas principais: (1) projeto da estrutura de controle; (2) projeto do controlador; (3) e implementação na planta.
Para o projeto da estrutura de controle, existem diferentes metodologias na literatura. Desde os anos 60, os diferentes desenvolvimentos têm conciliado heurísticas de processos com técnicas teóricas de modelagem e otimização. As propostas baseadas no conhecimento do processo visam à decomposição do problema de controle em problemas de dimensão menor por meio de heurísticas. Por exemplo, recomendam que a variável manipulada para o controle da taxa de produção esteja próxima ao centro da trajetória principal do processo (Price e Georgakis, 1993). Por outro lado, as propostas baseadas na teoria de controle consideram a solução de problemas de controle robusto ou de programação matemática complexa, que deve ser capaz de determinar as interconexões da estrutura (Zheng et al., 1999). Apesar de o desempenho de controle pode ser prejudicado com uma configuração fixa durante toda a operação, bem pouca informação está disponível quando se pretende considerar o emprego de um sistema de controle com esquemas de reconfiguração.
Neste trabalho, optou-se trabalhar com o projeto de controle otimizante (Skogestad, 2004) por oferecer uma metodologia sistemática para a determinação simultânea do ótimo e do conjunto de variáveis controladas. Especificamente, o projeto é feito com um modelo não linear estacionário e uma função objetivo econômica. Ao se considerar a entrada de perturbações importantes, pode-se computar as perdas econômicas em face de uma política de set-points constantes para as variáveis candidatas a controle. As restrições ativas e as variáveis otimizantes, aquelas que fornecem perda aceitável, devem ser controladas. No entanto, também não considera a implementação da diversidade de soluções de conjuntos de variáveis controladas que podem surgir, o que pode tornar a operação inviável. Neste caso, é interessante considerar que alguns dos set-points podem ser diferentes para um determinado cenário, de modo a reconfigurar o sistema de controle e forçar apenas o controle das variáveis que sejam otimizantes em todo espaço operacional.
2.2. Controle preditivo ‑ MPC
Este tipo de controle é baseado em um modelo explícito do processo para predizer comportamento futuro, sendo empregados modelos lineares ou modelos empíricos obtidos por identificação. A proposta do MPC é encontrar em linha uma sequência de ações de controle ótimas em um problema de otimização com restrições operacionais. Uma vez que as ações de controle tenham sido determinadas, somente a primeira da trajetória é implementada. Posteriormente, todo o algoritmo de controle é repetido a cada instante de amostragem. Na literatura, há artigos de revisão bastante extensos, como Rawlings (2000) e Qin e Badgwell (2003).
O problema linear se refere à minimização de uma função objetivo quadrática (Equação 1) sujeita ao modelo e às restrições (Equações 2 a 5), onde x é o vetor de estados; u é o vetor de variáveis de entrada; y é o vetor de variáveis de saída, Φ, Γ e C são matrizes de dimensão adequada; ys e us são respectivamente os set-points para as variáveis de saída e de entrada; k é o instante de amostragem; P é o horizonte de predição; M é horizonte de controle no qual se busca as ações de controle Δu; Q é matriz de ponderação das variáveis controladas; R e S são respectivamente as matrizes de ponderação de variação e de seguimento das variáveis manipuladas; e bias é a diferença entre o valor predito para o instante k e o valor medido.
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    (1)
x(k+1) = Φ·x(k) + Γ·u(k)







    (2)
y(k) = C·x(k) + bias








    (3)
ymin ≤ y(k) ≤ ymax








    (4)
umin ≤ u(k) ≤ umax








    (5)
Para as perturbações estimadas/esperadas, uma camada superior de otimização não linear em tempo real (RTO) ou fora de linha pode ser a responsável em fornecer os set-points e as referências das variáveis, em torno das quais o MPC deve manter o processo. Contudo, a aplicação dessa solução de controle pode não ser completamente eficiente, já que as perturbações podem mudar a posição do ótimo estacionário mais frequentemente que a otimização é realizada. Neste caso, o uso do MPC com set-points desatualizados pode levar a perdas econômicas significantes. Assim, uma solução comum é a introdução de uma etapa adicional chamada de recálculo de set-points (target calculation – TC) para implementação contínua do ótimo viável (Darby e Nikolaou, 2012). As metodologias de TC consideram abordagens lineares, não lineares ou robustas, sendo a primeira a mais comum. A formulação é baseada na otimização de uma função objetivo, expressa em termos econômicos ou de desvio quadrático em torno do ótimo dado pela camada superior, sujeita às restrições e ao modelo estacionário.

Outro problema de inviabilidade do ótimo pode surgir em função de o número de graus de liberdade não ser suficiente para garantir as especificações. Uma razão para isso é a consideração de que o conjunto de restrições não deve ser violado. Contudo, torna-se necessário relaxar algumas especificações de controle, já que não representam limitações fenomenológicas ou físicas. Uma abordagem comum é incluir um vetor de variáveis de folga (magnitude da violação) às variáveis de decisão do problema de TC, que deve pode ser resolvido então por uma sequência de problemas LP (Hovd, 2007). Além disso, as restrições podem ser ordenadas, de modo a seguir uma lista de prioridade. Neste caso, uma dada restrição é violada somente se a solução do problema não for viável, mesmo quando há violações arbitrariamente grandes nas restrições menos importantes (Qin e Badgwell, 2003).

Com isso, a consideração conjunta de controle preditivo com o recálculo de set-points forma uma estratégia de controle (MPC/TC) dotada de uma etapa que é capaz de retifica os valores desejados para manter a viabilidade da operação. No restante de trabalho, utiliza-se a solução MPC/TC como a alternativa promissora para estender a solução de controle otimizante para mais de um cenário operacional, já que, ao menos, a condição de set-points constantes pode ser verificada.
3. METODOLOGIA PROPOSTA
Para proposta da metodologia, considerou-se que o objetivo desta pesquisa não é apenas a análise e projeto de uma estrutura específica, mas sim compreender a viabilidade da reconfiguração das malhas de controle, de acordo com as necessidades do processo. Nesse intuito, a proposta consiste na extensão nas tarefas do projeto de controle, de modo a incluir alternativas de reconfiguração. Desse modo, a metodologia vislumbrada, por meio de cinco etapas, pode ser compreendida a partir da Tabela 1.

As etapas de análise do processo e identificação são dedicadas ao tratamento preliminar do problema de controle, já que são elucidados os objetivos globais da operação. Ao se considerar a entrada de perturbações futuras, como especificações e distúrbios (ou até mesmo, possíveis falhas no contexto de controle tolerante a falhas), têm-se informações importantes para determinar a ocorrência de diferentes cenários operacionais. Durante o projeto de controle, podem-se aplicar quaisquer metodologias de projeto da literatura. Neste trabalho, considera-se a técnica otimizante, que se inicia pela determinação do ponto ótimo nominal em estado estacionário. Posteriormente, as etapas de monitoramento e reconfiguração se referem ao sistema em linha. Especificamente, a estratégia MPC/TC é empregada como uma alternativa de controle e retificação dos set-points encontrados na etapa de projeto.
Tabela 1 – Metodologia de controle com etapa de reconfiguração
	Etapa
	Descrição

	Análise do processo
	Definição do modelo e dos objetivos de operação e de controle.

	Identificação
	Definição das condições de operação, das regiões operacionais e possíveis mudanças futuras.

	Projeto de controle
	Desenvolvimento de estratégias de controle adequadas para as diferentes condições operacionais, utilizando metodologias de controle global baseadas em controladores PI ou em controladores preditivo.

	Monitoramento
e controle
	Observação/estimação do comportamento do processo para determinar a condição de operação ou a região operacional e controle dinâmico.

	Reconfiguração
	Caracterização e implementação dos esquemas de reconfiguração da estrutura de controle para os diferentes as variáveis controladas.


4. COLUNA DE DESTILAÇÃO

Como exemplo, é considerada uma coluna de destilação binária convencional com 111 estágios (Figura 1), cuja modelagem e condições nominais se em encontram em Skogestad e Morari (1987). Este exemplo, nomeado de “coluna D” pelos autores, representa a separação de uma mistura de propileno-propano. A operação se constitui da alimentação da coluna com um líquido saturado, sendo que o propileno (componente leve) é retirado como produto de topo, com uma composição de no mínimo 99,5 mol%, e o propano (componente pesado) é reciclado para o reator. Considera-se também que a coluna tem limite de processamento, representado pela restrição sobre a corrente de vapor (VB ≤ Vmax, onde Vmax = 20 Kmol·min-1).
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Figura 1 ‑ Coluna de destilação típica com configuração de controle LV.
Para fins de otimização, função objetivo 
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 dada pela Equação 6, que é o valor do produto menos o custo da alimentação e de operação, pode ser maximizada para encontrar a melhor política para ser implementada:
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 são expressos em $·Kmol-1.
Apesar de a composição xB não ter especificação de controle, o preço do produto de fundo é reduzido quando a quantidade do componente leve é aumentada nesta corrente. Isto representa um aumento nos custos operacionais, uma vez que o excesso desse componente na corrente de produto necessita de reprocessamento para reduzir perdas. Neste exemplo, busca-se garantir continuamente que a operação esteja próxima ao ótimo econômico. Para tanto, quando houver necessidade de manter a operação viável e próxima do novo ótimo, a proposta de TC deve ser capaz de encontrar os novos valores set-points a serem implementados no MPC linear. As variáveis que devem ter seus set-points reconfigurados são determinadas na fase de identificação das regiões operacionais.
5. RESULTADOS E DISCUSSÕES

5.1. Projeto de controle
Para uma dada taxa de alimentação e uma pressão especificada, uma análise preliminar revela que a coluna D apresenta cinco graus de liberdade (GL) em estado estacionário. Entretanto, dois GL são usados no controle dos acúmulos de líquido no condensador e refervedor, que não apresentam efeitos estacionários sobre a economia, e outro GL é empregado no controle da pressão da coluna. Deste modo, restam somente dois GL, que podem ser selecionados para otimizar economicamente a operação. Por exemplo, as vazões de vapor (VB) e de refluxo (LT) podem ser usadas para encontrar o ótimo.
Considerando o controle otimizante, a seleção das variáveis controladas é baseada na minimização da função custo, J = -Pr, sujeita ao modelo não linear estacionário e às restrições operacionais e às perturbações: (1) aumento na taxa de alimentação (F) de 1 para 1.3 Kmol·min-1; (2) redução da composição de entrada (zF) de 0,65 para 0,50; (3) aumento em zF de 0,65 para 0,75; (4) aumento de 0,10 % na pureza do produto destilado (xD) de 0,9950 para 0,9960 (margem de segurança para erro de implementação). Este problema de otimização foi resolvido em Matlab com a função fmincon e o algoritmo SQP. As perturbações foram consideradas uma de cada vez e os resultados ótimos podem ser vistos na Tabela 2.

Em particular, para a perturbação em F, a vazão VB alcança seu valor máximo. Isto significa que a coluna atingiu a capacidade máxima de processamento. Considerando a composição, a solução ótima para xD é sempre restrita no valor mínimo e xB varia em torno da média 0,0403. Como a restrição de xD é sempre ativa, esta variável deve ser controlada. Por outro lado, a solução para LT/D é muito sensível às perturbações, e não pode ser considerada como uma boa variável controlada. A determinação da segunda variável controlada deve ser feita de modo mais sistemático no conjunto remanescente de variáveis candidatas {xB, D/F, LT, LT/F, VB/F}, de modo a projetar apropriadamente a estrutura de controle para a coluna.
Tabela 2 – Ponto operacional no ótimo econômico para cada perturbação
	Condição
	xD
	xB
	D/F
	LT/F
	VB/F
	LT/D
	Pr/F

	Nominal
	0,995
	0,0401
	0,6387
	15,0497
	15,6884
	23,5633
	4,5281

	F = 1,3
	0,995
	0,0429
	0,6376
	147470
	15,3846
	23,1276
	4,5269

	zF = 0,50
	0,995
	0,0319
	0,4860
	15,0528
	15,5388
	30,9711
	2,9783

	zF = 0,75
	0,995
	0,0445
	0,7423
	15,0493
	15,7916
	20,2752
	5,6141

	xD = 0,996
	0,996
	0,0423
	0,6372
	15,5851
	16,2224
	24,4584
	4,4431


Outras informações interessantes a respeito da operação ótima podem ser encontradas quando se considera a taxa de alimentação como um GL. Deste modo, é necessário adicionar a restrição F ≤ Fmax ao problema de otimização, onde o limite Fmax é um parâmetro variante no tempo e pode ser visto como a taxa de alimentação disponível de uma unidade anterior. Os resultados podem ser vistos na Tabela 3.
Tabela 3 – Divisão das regiões operacionais em função da taxa de alimentação
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	1,0
	região 1
	1,275
	região 2
	1,585
	região 3
	2,0

	
	
	baixo
	
	intermediário
	
	alto
	

	xD
	0,9950
	0,9950
	0,9950
	

	xB
	0,0401
	variável
	0,0950
	

	F
	Fmax
	Fmax
	1,585
	

	VB
	variável
	Vmax
	Vmax
	


Na região 1 (Fmax baixo), a única restrição ativa, em adição à restrição xD, é a taxa de alimentação (F = Fmax), enquanto a vazão de vapor é permitida variar. Na região 2 (Fmax intermediário), a coluna atinge sua capacidade máxima de processamento (VB = Vmax) e a fração de componente leve começa a aumentar na corrente de produto de fundo. Quando a operação é realizada na região 3 (Fmax alto), a coluna se torna um gargalo e não processa mais que 1,585 Kmol·min-1. Note que a solução ótima para xD permanece constante, ao passo que a solução para xB aumenta de 0,0401 para 0,0950.
Retomando a busca da segunda variável controlada, a técnica de controle otimizante diz que esta tarefa deve ser realizada por meio da comparação das perdas econômicas. Para esta proposta, pode-se requerer que a perda seja menor que 0,04 $·min-1 para cada perturbação. Esse valor corresponde a uma perda total de aproximadamente 21,000 
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 por ano. Para calcular os diversos valores para as perdas, pode ser considerado novamente o problema de otimização para os casos em que a variáveis candidatas são consideradas constantes em seus valores ótimos nominais (set-points). Além das perturbações, o erro de implementação de +20 % sobre os set-points foi considerado durante a seleção. As perdas econômicas obtidas para cada alternativa são mostradas na Tabela 4, lembrando que os valores em negrito são maiores que a perda máxima requerida e que o rótulo “inviável” implica que a operação não é possível em estado estacionário.
Tabela 4 – Perdas econômicas ($·min-1) para as alternativas de variáveis controladas
	Condição
	xB=0,0401
	D/F=0,6387
	LT=15,0497
	LT/F=15,0497
	VB/F=15,6884
	LT/D=23,5633

	Nominal a
	0
	0
	0
	0
	0
	0

	F = 1,274
	0,0001
	0,0001
	0,4199
	0,0001
	0,0001
	0,0001

	F = 1,3
	inviável b
	inviável
	0,5184
	inviável
	inviável
	inviável

	zF = 0,50
	0,0239
	inviável
	0
	0
	inviável
	1,1025

	zF = 0,75
	0,0132
	2,5277
	0
	0
	inviável
	0,1220

	xD = 0,996
	0,0012
	0,0041
	0,0060
	0,0060
	0,0059
	0,0083

	Erro c
	0,0121
	inviável
	0,1181
	0,1181
	0,1258
	inviável

	a Valores nominais: xD = 0,9950, zF = 0,65; b a operação da coluna não é viável em estado estacionário; c Erro de implementação xB = 0,0481; D/F = 0,7664; LT = 18,0596; LT/F = 18,0596; VB/F = 18,8261; LT/D = 28,2756.


As perdas no caso nominal são iguais a zero, visto que o set-points constantes correspondem a esta condição. Do mesmo modo, para os resultados para o erro de implementação em xD, todas as alternativas apresentam perdas toleráveis. Entre todas as alternativas, as menores perdas podem ser vistas quando a composição xB é considerada uma variável controlada. Entretanto, quando a taxa de alimentação é aumentada em 30%, a operação se torna inviável com um set-point constante em 0,0401, uma vez que a solução ótima para esta condição é aumentar para 0,0429. Manter LT, D/F, LT/F ou VB/F constantes faz com que a operação seja inviável ou tenha perdas econômicas inaceitáveis.

Apesar dos problemas com controle dual, a composição xB pode ser escolhida como a segunda variável controlada, uma vez que apresenta as menores perdas todas as perturbações. Dessa forma, se o set-point para esta composição é apropriadamente implementado, então a operação pode ser viável mesmo quando a magnitude das perturbações for maior. Desse modo, a estrutura é capaz de manter operação viável por meio de uma estratégia da MPC/TC, garantindo a reconfiguração do set-point de xB e a referência de VB, de acordo com a taxa de alimentação. Ao mesmo tempo, o controle da composição de topo pode ser realizado com uma política otimizante, já que esta variável está em sua restrição ativa em todas as condições.
5.2. Simulação dinâmica
Os resultados de simulação reportados aqui consideram que se dispõe de dois controladores PI para os acúmulos do refervedor e do condensador em uma camada de controle regulatório realizada a cada 0,1 min. Sobre este sistema, se encontra o MPC/TC como a camada supervisória para controle das composições. A estratégia implementada nesta camada emprega P = 50 e M = 5, com um tempo de amostragem de 5 min. Por falta de espaço, as matrizes de ponderação da estratégia e os parâmetros dos controladores PI não são mostrados aqui. É suficiente dizer que os valorem empregados propiciaram bons resultados neste trabalho.
O desempenho da estratégia foi testado na manutenção da operação em torno de sua condição ótima, quando de uma em F (Figura 2). Para efeitos de comparação, consideram-se a implementação de um MPC tradicional e de uma estrutura de controle com apenas de controladores PI em arranjo LV. Pode-se notar nas respostas obtidas (Figura 3) que a maior diferença entre as alternativas de controle é na etapa de transiente. Conforme esperado, a solução de controle proposta apresenta um desempenho melhor em relação ao MPC tradicional, que assume uma operação sempre próxima ao nominal, já que indispõe de algum mecanismo de reconfiguração. Por outro lado, a estrutura com controladores PID apresenta controle das composições próximas às soluções ótimas e um comportamento dinâmico das variáveis manipuladas mais suave, o que permite classificá-la com a alternativa mais robusta. Em todo caso, todas atendem ao controle da composição xD em sua especificação, com um pequeno desvio
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Figura 2 ‑ Perturbação na taxa de alimentação na forma de uma função sigmoide.
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Figura 3 ‑ Comparação do desempenho entre as alternativas de controle das composições.
Na verdade, as respostas das alternativas MPC e PID, que utilizam o set-point de xB fixado em 0,0401, apresentam desvio estacionário em relação a esse valor. Isso indica que essas alternativas não conseguem alcançar o seu objetivo de controle para esta variável, já que o grau de liberdade, que exerce maior efeito, é perdido quando VB está em seu valor máximo. Especificamente no caso da proposta, a taxa de alimentação admitida no inicio da operação não levou a coluna à sua capacidade máxima e o valor desejado para xB foi mantido constante pela etapa de TC, uma vez que a operação é viável (região 1). No entanto, com o aumento de F, esta capacidade foi atingida e a correção contínua do set-point definiu as novas especificações para xB, que alcançou o estado estacionário após uma transição suave de 2 h.
6 CONCLUSÕES

Neste trabalho, mostrou-se como a controle otimizante pode guiar sistematicamente a seleção do conjunto de variáveis controladas, de modo a manter mínima a perda econômica, evitando o uso de algoritmos complexos para RTO. Ademais, quando a política de set-points constantes não é viável, a solução de recálculo TC representa uma alternativa intuitiva para atualização desses valores. O exemplo da coluna de destilação é um caso típico de controle dual, onde as variáveis apresentam uma forte interação, o que é intensificado por se operar em uma região de elevada pureza. A proposta de controle foi capaz de garantir o requisito mínimo de controle, que é a manutenção da estabilidade do processo, e a operação em torno de seu ótimo econômico. O sucesso desse resultado é devido ao emprego de malhas feedback e à atualização do set-point da composição de fundo e das referências para as variáveis manipuladas implementadas no controle preditivo. No entanto, a abordagem atual ainda não atende outros casos mais complexos, uma vez que a estrutura de controle permanece inalterada, tendo apenas as especificações reconfiguradas, de modo que futuros desenvolvimento devem levar em conta também mudanças estruturais.
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