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Os sistemas de segurancga convencionais sao projetados para mitigar incidentes;
isto é, tém por objetivo reduzir o impacto de falhas através de valvulas de alivio,
discos de ruptura e, em muitos casos, provocam um desligamento de emergéncia,
o chamado shutdown. O projeto desses sistemas baseia-se na probabilidade de
ocorréncia das falhas e na severidade do acidente consequente. Todavia, esta
base é obtida empiricamente, deixando o sistema de seguranca vulneravel a nao
linearidades do processo. Para garantir a seguranca, as agoes de controle sao
conservadoras, de modo que pequenos desvios aos setpoints podem levar ao shutdown
da unidade, gerando um grande prejuizo econdémico. A proposta deste trabalho é
simular periodicamente o comportamento do reator diante de falhas em diversos
componentes e, a partir desta resposta, determinar o potencial de risco ao qual o
sistema esta submetido. Dependendo deste potencial, agoes preventivas de seguranca
podem ser tomadas para garantir a seguranca e a integridade do reator, evitando,
assim, um possivel shutdown. FEstas agoes sao calculadas de modo a perturbar a
planta o minimo possivel, a fim de reduzir o impacto na qualidade do produto, mas
manter o processo em operacao. O objetivo ¢ aumentar o tempo de operacao anual
da planta sem comprometer a seguranga do processo e a qualidade do produto. Os
resultados mostram que a proposta é viavel para aplicacao em tempo real e, com
um modelo confidvel e um sistema de deteccao de falhas eficiente, é possivel evitar

shutdowns desnecessarios.
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Conventional safety systems are designed to mitigate incidents, i.e., they aim
to reduce the impact of failures using relief valves, rupture disks and, usually,
cause a system emergency shutdown. The design of these systems is based on
failure likelihood and the accident severity. However, this basis is normally obtained
empirically, leaving the safety system vulnerable to process nonlinearities. To ensure
the process safety, the control actions are conservative, so that small deviations
from setpoints can lead to shutdown, generating large economic losses. This
work proposes the periodic simulation of the reactor behaviour considering several
component failures and, from these responses, determine the potential risk to which
the system is subjected. Depending on this potential, preventive actions can be
taken in order to guarantee the reactor safety and integrity and avoid a potential
shutdown. These actions are calculated to provoke the least possible disturbance in
order to reduce the impact on product quality, while keeping the process operating.
The goal is to increase annual operating time of the plant without compromising
the safety of the process and product quality. The results show that the proposal
is feasible to real time aplications and that, with a reliable model and an efficient

fault detection system, unnecessary shutdowns can be avoided.
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Capitulo 1

Introducao

Apesar de a industria quimica funcionar em grande escala ha dezenas de décadas,
somente nas duas tltimas o tema seguranca ganhou a atencao que merece. Vérios
acidentes marcaram a historia da industria quimica, como Chernobyl, Bhopal, Se-
veso e Sandoz. Licoes importantes foram aprendidas com estas tragédias e, dentre
elas, destaca-se o conhecimento profundo do processo quimico envolvido (MASCHIO
et al., 1992 apud CASSON et al., 2012).

Na sintese de um novo processo, mesmo apos os testes em escala piloto, o scale-up
para a escala industrial pode trazer sérias modificacdes no comportamento dinadmico
do sistema. Além destas mudancas, a estrutura de controle pode alterar a estabi-
lidade do sistema em diversos pontos de operacao. Neste caso, o uso de modelos
matematicos torna-se indispensavel para uma anélise dinamica confiavel.

Com o rapido avanco da computacao nos tltimos anos, o uso de modelos feno-
menoldgicos rigorosos torna-se cada vez mais viavel (MANENTI, 2011). Sua pene-
tragao no meio industrial, no entanto, ainda é timida. Nos sistemas de seguranca
nao é diferente. Apesar do ganho evidente que modelos matematicos nao lineares
podem trazer em relacao a confiabilidade das anélises, sua aplicacao ainda esbarra
nas dificuldades de implementacao e hesitacao da industria em substituir os tra-
dicionais modelos lineares. Na area de seguranca de processos o cenario é ainda
mais arido, visto que, tradicionalmente, as analises sao baseadas no conhecimento
empirico do processo. Em casos esporadicos, utilizam-se modelos qualitativos, que
ainda assim estao bastante defasados em relacao as propostas encontradas na lite-
ratura cientifica, que ja sugerem a utilizacao de modelos e técnicas mais precisas
(VENKATASUBRAMANIAN et al., 2003).

Além das dificuldades enfrentadas durante o projeto dos sistemas de seguranca,
novos obstaculos surgem durante a operacao industrial. Detectar a origem de even-
tos indesejados pode ser uma, tarefa bastante complexa; porém, uma vez encontrada,
pode ser decisiva para determinar a forma de atuagao do sistema de seguranga (VEN-
KATASUBRAMANTIAN et al., 2003). Outro ponto importante é que muitas decisoes



que envolvem situacgoes de risco sao tomadas pelos operadores, cuja subjetividade
reduz consideravelmente a confiabilidade do sistema de seguranca. Tudo isso faz
com que estes sistemas sejam projetados e operados de maneira conservadora, sob
tolerancias estreitas nos desvios aos setpoints e recorrendo muitas vezes ao shutdown
de emergéncia como forma de garantir a seguranga (LUYBEN, 2012). Estas agoes,
contudo, levam a consideraveis perdas de producao e, consequentemente, perdas fi-
nanceiras, uma vez que a planta pode ficar ociosa por dias até que esteja preparada
para o novo startup.

Este trabalho se concentra na operacao industrial, colocando o shutdown de
emergéncia como ultima alternativa em situagoes de risco. Antes dele, é proposta
uma etapa de andlise dinamica do sistema, em que se procura uma condicao de
operacao segura para a qual o sistema pode ser deslocado, evitando o shutdown e
perturbando o sistema o minimo possivel. O objetivo é aumentar o tempo que a
planta permanece ativa durante o ano, reduzindo perdas por ociosidade.

Este trabalho é dividido em cinco capitulos. Este primeiro capitulo descreve de
forma sucinta o contexto da area de seguranca de processos e destaca a abordagem
proposta pelos autores. No Capitulo 2, a revisao de literatura descreve os principais
topicos em seguranca de processos a serem considerados na contextualizacao deste
trabalho. O Capitulo 3 mostra, em detalhes, a metodologia empregada durante a
pesquisa. No Capitulo 4 sao apresentados os resultados e validacoes dos métodos
propostos. O Capitulo 5 fecha este trabalho, reunindo as principais conclusoes
obtidas e algumas sugestoes para trabalhos futuros.

Este trabalho foi realizado no Laboratério de Modelagem, Simulagao e Controle
de Processos (LMSCP) do Programa de Engenharia Quimica da COPPE, da Uni-

versidade Federal do Rio de Janeiro.



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

2.1 O problema de seguranca

Seguranca é um assunto de extrema importancia, sobretudo na industria qui-
mica, onde diariamente sao processadas toneladas de substancias perigosas. Para
garantir um processo seguro, reduzir impactos ambientais e evitar grandes mudancas
posteriores, a seguranca deve ser levada em consideracao desde a sintese do processo
até as praticas diarias de operacao (HOWELL, 2009; WOODCOCK & AU, 2013).

As reacoes exotérmicas fazem dos reatores quimicos equipamentos muito perigo-
sos na industria quimica. O conhecimento de todas as rea¢oes quimicas envolvidas
no processo ¢ fundamental para o projeto de um sistema seguro de reacdo. E im-
portante também conhecer a cinética de reacoes que podem ocorrer em condicoes
anormais do processo, como em temperaturas mais altas, a possibilidade de aci-
mulo de algum contaminante presente na alimentacao, ou ainda, o efeito causado
pelo contato entre o fluido da camisa (muitas vezes dgua, que é uma substancia
potencialmente reativa) e a massa reacional.

O runaway é um dos problemas mais sérios em sistemas exotérmicos (GYGAX,
1988). Este fenomeno é caracterizado pelo aumento autossustentado nao controlado
da temperatura do reator. Este aumento rapido de temperatura eleva a pressao de
vapor dos reagentes no reator e, consequentemente, aumenta a pressao no interior
do vaso. Além disso, o aumento de temperatura pode desencadear reagoes secun-
darias, produzindo mais calor ou gases nao condenséaveis, que por sua vez causam
aumento da pressao no vaso. Neste cendrio hd um grande risco de vazamento de
gases inflaméveis ou mesmo da ruptura das paredes do reator (MANDERS, 2011).

Segundo MASCHIO et al. (1992 apud CASSON et al., 2012) a grande maioria

dos acidentes ocorridos em sistemas de reacao se deveram a:

ee falta de conhecimento acerca da quimica e da termodinamica do processo;

e projeto inadequado do reator (dispositivos de troca térmica, agitagao, scale
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up);
ee sistemas de controle e seguranca inadequados;

e procedimentos de operagao e treinamento dos operadores inadequados.

2.2 Projeto de sistemas de seguranca

A fim de contextualizar os principais topicos da area de seguranca de processos,
o presente trabalho propoe a divisao do projeto de sistemas de seguranca em trés
etapas béasicas: (i) identificar os riscos; (ii) determinar a frequéncia com que as falhas
ocorrem e a severidade dessas falhas; e (iii) dimensionar os equipamentos e definir os
procedimentos de operacao e emergéncia. A primeira etapa geralmente é qualitativa;
ol seja, 0s riscos, suas causas e consequéncias sao mapeados através de situagoes hi-
potéticas e conhecimento empirico do processo. Da mesma forma, é possivel mapear
a propagacao de eventos anormais; entretanto, com o aumento da complexidade do
processo, a confiabilidade deste tipo de anélise diminui consideravelmente. Nestes
casos, técnicas baseadas em modelos matematicos do processo sao recomendadas,
mesclando, portanto, a andlise qualitativa com elementos quantitativos (GRAF &
SCHMIDT-TRAUB, 2001). O resultado da primeira etapa é um mapa com todos
os riscos possiveis do processo, incluindo desde problemas pequenos até catéstrofes
gigantescas. Contudo, estatisticamente, para cada catastrofe, ocorrem milhares de
pequenos acidentes; portanto, estes riscos devem ser ponderados de acordo com sua
frequéncia, resultando numa matriz semelhante a da Figura 2.1 Nesta matriz, o
risco é o produto entre frequéncia e severidade, dando origem a trés regioes: risco
aceitavel, risco moderado e risco inaceitavel (BARADITS, 2010). Esta matriz é o
resultado da segunda etapa do projeto de sistemas de seguranca. A terceira e tltima
etapa consiste em tomar medidas para deslocar os eventos criticos (risco inaceita-
vel) para a regidao de risco aceitavel. Esse deslocamento pode seguir uma estratégia
horizontal ou vertical. No deslocamento horizontal as medidas tém por objetivo
reduzir a frequéncia dos eventos; ja no deslocamento vertical o objetivo é reduzir
a severidade dos eventos. Ainda nesta etapa sao elaborados os procedimentos de
operagao e emergéncia (WOODCOCK & AU, 2013). Os detalhes de cada etapa sao

descritos a seguir.

Etapa 1 - Identificar os riscos do processo, suas causas e con-
sequéncias

O método mais utilizado para a identificacao dos riscos do processo é o HAZOP

(Hazard and Operability study), cujos detalhes podem ser encontrados na Se¢ao
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Figura 2.1: Matriz de classificacao de risco.

(VAIDHYANATHAN & VENKATASUBRAMANIAN, 1995; LABOVSKY et
al., 2007a). A aplicacdo desse método permite determinar os eventos causadores
de risco e suas possiveis consequéncias de maneira qualitativa. Os sistemas que
apresentarem os maiores riscos devem ser mapeados e ser alvo de estudos mais
profundos. Esta etapa comeca no projeto conceitual da planta; ou seja, a selecao da
rota quimica, por exemplo, pode ser afetada pelo potencial de risco do processo. Uma,
rota baseada em reagentes toxicos deve ser evitada por conta do impacto ambiental
que um vazamento poderia causar. Da mesma forma, o local onde a planta deve
ser construida deve levar em consideracao os impactos de contaminacao de solo,
agua e da populagao residente nos arredores. Se existe uma rota mais segura, esta
pode ser escolhida, dependendo, ¢é claro, da diferenca de custos de producao. Caso a
rota mais perigosa seja escolhida, deve-se atentar para os custos de implantacao do
sistema de seguranca que, naturalmente, serao superiores aos da rota mais segura.
Este caso simples mostra a dimensao da importancia da seguranca nos projetos de
processos quimicos.

E extremamente importante reunir a maior quantidade possivel de informacoes
acerca do processo: informacoes sobre armazenamento dos reagentes, produtos e ca-
talisadores; as interacoes que estes produtos podem ter com umidade, temperatura,
luz, agitagdo, etc.; informagoes sobre o comportamento das reagbes quimicas que
podem ocorrer no reator em diferentes condicoes de temperatura, pressao, agitacao

e influéncia de contaminantes presentes na matéria prima. Essas informagoes po-



dem ser Tteis, por exemplo, para determinar a distancia que alguns reagentes devem
manter de outros reagentes ou equipamentos. Isto ocorre porque a vibracao ou o
calor podem provocar vazamentos e o contato entre determinadas substancias pode
gerar um incéndio, explosao ou liberacao de gases toxicos. Esse é um cenéario tipico
avaliado nesta etapa de projeto.

Analises do tipo “Arvores de Eventos,/Falhas” (Event/Fault Trees) também sdo
comuns nesta etapa (VAIDHYANATHAN & VENKATASUBRAMANIAN, 1995;
MARHAVILAS et al., 2011). Esses estudos consideram a propagacgao de falhas e
de eventos anormais no sistema. Diversos cenarios podem ser criados, incluindo
desde pequenos incidentes sem danos até catastrofes com mortes e grandes impactos
ambientais. Como as consequéncias de eventos em sequéncia podem ser bastantes
dificeis de serem previstas com base em conhecimentos empiricos, existem metodo-
logias baseadas em modelos matematicos do processo capazes de avaliar diversas
combinagoes de cendarios. Estas técnicas eram consideradas computacionalmente in-
tensivas e pouco aplicaveis em processos complexos (VENKATASUBRAMANIAN
et al., 2003); porém, com o crescente desenvolvimento tecnologico pode constituir

uma opc¢ao viavel.

Etapa 2 - Determinar a probabilidade de ocorréncia de eventos

anormais

Eventos anormais sao dificeis de serem previstos; por isso, deve-se estar sem-
pre preparado para reduzir seus efeitos. Todavia, esses eventos ocorrem com certa
frequéncia e, portanto, podem ser analisados sob o pronto vista da probabilidade
de ocorréncia. Este tipo de andlise é chamado QRA (Quantitative Risk Analy-
sis/Assessment), cujos detalhes podem ser encontrados na Secao e é capaz de
prover a probabilidade de ocorréncia de eventos isolados e possiveis sequéncias de
eventos anormais (usando arvores de falhas). A partir de simulagdes estocésticas,
é possivel determinar quais os caminhos mais provaveis de propagacao de eventos
anormais e qual a probabilidade de ocorréncia de cenérios catastroficos (PODOFIL-
LINT & DANG, 2012). Por legislacao, esses cenarios devem estar dentro de limites
especificos e 0 QRA é um método indispensével para determinar essas informagoes
(FREDERICKSON, 2002).

Apesar de mais comum no estagio de projeto, o QRA pode ser aplicado on-
line durante a operacao. Isso permite a atualizacao das probabilidades de falhas de
acordo com o historico do proprio processo e também levando em consideracao dados
de outras plantas (MEEL & SEIDER, 2008). Aplicagoes recentes baseadas em mo-
delos do processo sao capazes de prever a severidade dos eventos e também podem

considerar fatores humanos, como o tempo de resposta frente ao alarme de emergén-



cia (KLOOS & PESCHKE, 2008; DUIJM & GOOSSENS, 2006; HOCHHEIMER et
al., 2006). A incorporacao de fatores humanos em anélises de risco, por sinal, é um
tema que tem recebido a atencao de pesquisadores, principalmente porque se estima
que 70% dos acidentes sdo causados por falha humana durante a operacdo; isto é,
erros na tomada de decisdo em casos de emergéncia (VENKATASUBRAMANIAN
et al., 2003).

Combinando a primeira e a segunda etapas, obtém-se uma matriz de risco, con-
forme ilustrado na Figura Essa matriz contém todos os eventos anormais possi-
veis de acontecer no processo, classificados conforme sua frequéncia (F) e severidade
(S). Geralmente, sdo atribuidas faixas de 1 a 5 para cada caracteristica; portanto,
um evento classificado como F1S1 tem baixa frequéncia e baixa severidade, sendo
este o melhor dos cenarios. Ja um evento classificado como F5S5 (alta frequéncia e
alta severidade) ¢ inadmissivel e deve ter seu risco reduzido. A estratégia utilizada

para promover esta reducao é definida na terceira etapa do projeto de sistemas de
seguranca (FREDERICKSON, 2002).

Etapa 3 - Projetar os sistemas de segurancga e procedimentos

de emergéncia

Com base no mapa de riscos obtido nas etapas anteriores de projeto, ¢ possivel
definir onde e como atuar para reduzir os riscos e adequa-los a legislacao. Um dos
métodos utilizados para isso é a LOPA (Layer of Protection Analysis), cujos detalhes
podem ser encontrados na Sec¢ao Este método possibilita a criacao de camadas
de protegao com o objetivo de adequar o risco aos padroes de seguranca (FREDE-
RICKSON, 2002). Todos os eventos classificados como “Risco inaceitavel” devem
ser analisados segundo a LOPA para serem deslocados, pelo menos, até a regiao de
“Risco moderado”. Note que eventos de alta frequéncia e baixa severidade (F5S1),
e vice-versa, nao podem ser aceitos. Isto acontece porque os prejuizos de pequenos
incidentes ao longo do ano somados podem ser comparados aos causados por inci-
dentes sérios (VENKATASUBRAMANIAN et al., 2003). Portanto, mesmo sendo
de baixa severidade, esses eventos devem ter sua frequéncia reduzida. O mesmo
ponto de vista se aplica a eventos de baixa frequéncia e alta severidade (F1S5).
Equipamentos de protecao e medidas de emergéncia devem ser utilizados para re-
duzir os impactos em cenarios graves, ainda que a probabilidade destes eventos seja
pequena. De uma maneira geral, os niveis de protecao empregados no processo sao
(FREDERICKSON, 2002): o projeto do processo em si, o sistema basico de controle
(BPCS - Basic Process Control System), alarmes e acoes dos operadores, valvulas
de alivio e, por fim, as Safety Instrumented Function (SIF). Cada uma das camadas

tem uma confiabilidade finita, ou seja, uma probabilidade de falha conhecida. A



probabilidade de falha acumulada é o produto entre a probabilidade do evento e as
probabilidades de falha das camadas. A quantidade de camadas depende do nivel
de seguranca necessario para o sistema.

Outras medidas importantes sao os protocolos de seguranca e emergéncia
(HOWELL, 2009; WOODCOCK & AU, 2013). O primeiro tem relagdo com o
comportamento dos funcionérios durante a operagao (Safety culture); por exemplo,
isolar a area proxima ao reator enquanto o mesmo estiver em funcionamento, fazer
uso continuo de EPI (Equipamento de Protegao Individual), aplicar as politicas de
gestao de mudancas, etc. O segundo tem foco no comportamento dos funcionérios
durante situacoes de emergéncia, como resposta aos alarmes, combate ao incén-
dio, evacuacao da planta, etc. Todos esses aspectos devem ser bem treinados, pois
estima-se que funcionarios sob estresse tém até 100 vezes mais chances de tomar
decisbes erradas do que funcionérios sem estresse (FREDERICKSON, 2002).

Depois de grandes desafios durante o projeto dos sistemas de seguranga, a ope-
racao da planta traz um novo desafio: identificar as falhas. Durante o projeto, foi
assegurado que o sistema esta preparado para lidar com qualquer problema, desde
que mudancas em certos parametros sejam reconhecidas. Em diversas situagoes,
reconhecer esses desvios nao é tarefa simples, e um problema no reconhecimento
pode comprometer a seguranca do processo. Assim, a deteccao de falhas é um tema
que tem recebido bastante atengao de pesquisadores (VENKATASUBRAMANIAN
et al., 2003).

2.3 Normas de seguranca

Apesar da importancia do projeto e gerenciamento de sistemas de seguranca na
industria quimica, o desenvolvimento de normas e padroes de referéncia surgiu aos
poucos, conforme a demanda, geralmente motivado por acidentes tragicos. A pri-
meira tentativa de padronizar o gerenciamento de seguranca na induastria quimica
foi a Diretiva de Seveso (BARADITS, 2010). Criada ap6s um grave acidente em Se-
veso, na Italia, sofreu alteracoes ao longo dos anos apés outros acidentes marcantes,
fazendo deste um excelente exemplo da evolucao do gerenciamento de seguranca na
industria (mais detalhes na Se¢ao Diretivas de Seveso). Nos EUA, a primeira norma
criada foi a ANSI/ISA 84.01-1996 (ISA, 1996). Outra iniciativa europeia foi a IEC
61508 (IEC, 1999), voltada para o setor industrial em geral, e atualizada em 2003
para a atual IEC 61511 (IEC, 2003), cujo escopo foi ampliado para a industria qui-
mica, 6leo e gés, petroquimica e farmacéutica. Nos EUA, a TEC 61511 foi aplicada
através da ANSI/ISA 84.00.01-2004 (ISA, 2004) e é considerada pela indistria como
Boas Praticas de Engenharia. Na Furopa, o cumprimento de Diretivas é obrigatorio,

enquanto as normas (Standards) sdo apenas recomendadas (BARADITS, 2010).



Diretivas de Seveso

A Diretiva de Seveso é a principal norma da legislacdo da Unido Europeia refe-
rente ao controle do risco de acidentes graves envolvendo substancias perigosas. A
norma obriga empresas que utilizam produtos perigosos a identificar e controlar os
riscos de seus processos, bem como desenvolver planos de emergéncia para lidar com
possiveis acidentes. Esta diretiva foi criada apos um grave acidente em Seveso, na
Italia. Com o passar do tempo, outros acidentes motivaram atualizacdes na norma,
dando origem as chamadas “Seveso II” e “Seveso II1".

O acidente de Seveso ocorreu em 1976 em uma planta quimica responsavel pela
fabricacao de pesticidas e herbicidas. Um aumento na temperatura do reator acele-
rou duas reagoes exotérmicas, que causaram um runewaey e a sintese do subproduto
toxico e carcinogénico TCDD (2,3,7,8-tetraclorodibenzo-p-dioxina). Apods um va-
zamento, uma nuvem de vapor do produto se espalhou pela regiao, contaminando
dezenas de quilometros quadrados de solo e vegetacao. Apesar de nao ter causado
mortes imediatas, houve liberagao de alguns quilogramas da substancia que, mesmo
em quantidades da escala de microgramas, pode ser letal para o homem. Mais de
600 pessoas foram evacuadas de suas casas e cerca de 2000 receberam tratamento
para desintoxicacdo (EUROPEAN COMMISSION, 2014). Milhares de animais fo-
ram sacrificados para evitar que a dioxina entrasse na cadeia alimentar. Depois do
acidente, o gerente da fabrica e os autores da tecnologia de processo afirmaram que
nao tinham conhecimento de que estas reacoes paralelas poderiam ocorrer no meio
reacional (MOLNAR, 2005). Apos este grave acidente, a Unido Europeia decidiu
adotar uma legislacao com o objetivo de prevenir e controlar acidentes em indis-
trias quimicas, a chamada “Diretiva de Seveso” ou “Seveso I”. Adotada em 1982, a
diretiva obrigava as indistrias a terem um procedimento padrao de comportamento
em casos de acidente, como sistemas de seguranca, plano para mitigacao de danos
a planta e a vizinhanca e evacuacao da planta.

A Diretiva de Seveso recebeu dois adendos ainda na década de 80, em virtude dos
graves acidentes em Bhopal, na India, e em Basel, na Suica. O primeiro, conside-
rado o maior desastre de todos os tempos na industria quimica, aconteceu em 1984
em uma fabrica do pesticida DDT (diclorodifeniltricloroetano) da empresa ameri-
cana Union Carbide. Um vazamento de 32 toneladas de metil-isocianato, precursor
do DDT, atingiu milhares de moradores das redondezas da planta. O namero de
mortos é bastante controverso; porém, estima-se que milhares de pessoas morreram
por acao direta da substancia e outras centenas de milhares sofrem até hoje devido
a contaminacao (ECKERMAN, 2005). A empresa foi acusada de nao oferecer os
niveis minimos de segurancga para este tipo de instala¢cao, como manutengao ade-

quada e treinamento dos operadores para manuseio de substancias perigosas. O



acidente ocorreu por conta da adicao de 4gua no tanque que armazenava o metil-
isocianato, causando um runaway. O consequente aumento da pressao no tanque
levou a abertura da valvula de alivio e, entao, a liberagao de uma nuvem de vapor
toxico (ECKERMAN, 2005). Falha mecanica, falha de operacio, sabotagem... Va-
rias foram as teorias acerca do motivo para a entrada de dgua no tanque, mas a
verdade ainda ¢ um mistério.

Em 1986, na cidade de Basel, na Suica, apés um incéndio no depoésito da industria
agroquimica Sandoz, a dgua de combate a chamas foi contaminada com merciirio,
pesticidas a base de organofosfatos, organoclorados e outras substancias perigosas
armazenadas no depo6sito, resultando na descarga de toneladas de poluentes no rio
Reno. A contaminagao conferiu coloracao vermelha as dguas do rio e foi responsével
pela morte de meio milhao de peixes (EUROPEAN COMMISSION, 2014). A causa
do incéndio nunca foi descoberta, mas em 2000, um oficial da agéncia de inteligén-
cia norte-americana CIA acusou a agéncia de seguranca russa KGB de sabotagem.
Segundo ele, o objetivo seria desviar a atencao do desastre nuclear de Chernobyl,
ocorrido seis meses antes na Ucrania (SWISSINFO, 2000).

O acidente nuclear de Chernobyl ocorreu em abril de 1986. O reator, assim como
outros, tinha um sistema de emergéncia para geracao de energia elétrica através de
geradores & diesel. Caso a fonte principal de energia (o proprio reator nuclear)
fosse desligada, a planta teria energia suficiente para manter o sistema sob controle.
Entretanto, esses geradores levavam trinta segundos para ligar, tempo considerado
muito longo para religar as bombas e restabelecer a circulacao da dgua de refrigeracao
do reator. Decidiu-se entao adicionar uma terceira fonte de energia, direcionando
a producao das turbinas, que reduzem a velocidade em caso de emergéncia, para
as bombas de refrigeracao até que os geradores ligassem. No inicio dos testes, os
operadores desligaram diversos dispositivos responsaveis pelo shutdown automatico
do reator, com o objetivo de promover livremente varios testes com a nova fonte
de energia. Durante os testes, houve um aumento inesperado da temperatura do
reator, provocando a vaporizacdo do fluido de refrigeracdo. As tentativas manuais
de shutdown nao foram efetivas e em segundos as paredes de metal em torno do
bloco de grafite e a espessa camada de concreto no topo do reator explodiram. Um
teste do sistema de seguranca, portanto, causou o pior acidente nuclear da historia
(SAGAN, 1993, p. 161).

Em 1996 foi adotada a “Diretiva de Seveso II” ou “Seveso II”, com revisoes e atu-
alizacoes acerca do escopo da legislacao, do gerenciamento de sistemas de seguranca,
plano de emergéncia e uso de terras (EUROPEAN COMMISSION, 2014). Este tl-
timo se refere a adequacao da distancia entre estabelecimentos de processamento
ou estocagem de produtos perigosos e areas piuiblicas, residéncias, vias de transporte

e areas de protecao ambiental. Por causa dos acidentes de Toulouse, Baia Mare
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e Enschede, esta diretiva recebeu algumas alteragoes em 2003, principalmente nas
areas de mineracao, processamento de substancias explosivas e pirotécnicas e arma-
zenamento de nitrato de amonio e seus derivados, como fertilizantes (EUROPEAN
COMMISSION, 2014).

O acidente de Toulouse, na Franca, ocorreu em 2001. Devido a falhas no arma-
zenamento de nitrato de amonio, cerca de 40-80 toneladas desta substancia foram
consumidas numa explosao equivalente a 20-40 toneladas de TNT (referéncia para
célculos de eventos pirotécnicos). A explosdao causou a morte de 30 pessoas e mais
de 2500 feridos. As causas ainda sao desconhecidas. Uma vez que para detonacao
do produto é necessaria uma fonte de energia, as condi¢des de armazenamento eram
consideradas seguras (LAURENT, 2001).

O maior desastre ecologico depois de Chernobyl, foi como ficou conhecido o
acidente na empresa de mineracao de ouro Aurul, em Baia Mare, na Roménia, em
2000 (MERGEL, 2011). Mais de 100 mil metros ctbicos de agua contaminada com
cianeto (estimado em 100 toneladas) vazaram de uma represa, contaminando os
rios Sasar, Szamos, Tisza e Danubio, matando uma grande quantidade de peixes.
O vazamento foi resultado de falhas do projeto da represa, que nao foi capaz de
suportar o excesso de agua proveniente de intensas chuvas e do derretimento de
neve na regiao. Apesar de ser uma rota bastante perigosa, o cianeto era usado como
agente complexante. A ligacao entre cianeto e ouro forma um complexo soltvel em
agua, viabilizando a exploracdo de terras com baixos teores do mineral (MERGEL,
2011).

A explosao de mais de 100 toneladas de fogos de artificio em uma regiao pobre
de Enschede, na Holanda, em 2000, é considerado o maior acidente da histéria
envolvendo este material. A explosao provocou a morte de 26 pessoas, dentre elas, 4
bombeiros. Mais de 400 casas foram destruidas e 947 pessoas ficaram feridas. Houve
também dispersdo de amianto na atmosfera (VOOGD, 2004).

Em 2012, foi publicada a “Diretiva de Seveso III” ou “Seveso II1”, que atualiza a
classificacao de produtos quimicos, melhora o acesso publico ao contetido da diretiva
e torna mais rigido o padrao de fiscalizacao dos estabelecimentos, para garantir o
cumprimento das normas de seguranca. O prazo final para total adaptacao a Seveso
IIT & junho de 2015 (EUROPEAN COMMISSION, 2014).

2.4 Meétodos comuns em seguranca de processos

HAZOP

Na industria quimica, as causas e consequéncias de eventos indesejados podem

ser mapeadas qualitativamente utilizando a técnica HAZOP (Hazard and Operabi-
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lity study). Esta técnica surgiu na década de 60, mas sua primeira publicacdo na
literatura cientifica ocorreu em 1974 (LAWLEY, 1974). A técnica tem por objetivo
identificar riscos (causas e consequéncias) e projetar agoes de emergéncia baseado
na configuracao e operacao da planta. Alguns termos de orientagao tipicos utiliza-
dos durante a analise sao: nada, mais, menos, parte de, ao invés de, cedo, tarde,
antes, depois e outros. Estes termos, combinados com varidveis e parametros do
processo, formam cenarios do tipo: temperatura alta/baixa, agitacido rapida/lenta,
nivel alto/baixo/inexistente, reagdo quimica rapida/lenta/inexistente/indesejavel.

Por causa desse carater subjetivo, varias situagoes de risco podem ser negligen-
ciadas ou subestimadas, comprometendo o desempenho do sistema de seguranca
(GRAF & SCHMIDT-TRAUB, 2001). Além disso, o0 HAZOP é um método que
exige bastante tempo e envolve muitos profissionais durante sua execucao. Assim, o
desenvolvimento de técnicas computacionais tornou-se uma necessidade, principal-
mente em processos de alta complexidade. As principais vantagens desta abordagem
sao (LABOVSKY et al., 2007a): grande reducio de tempo e mio de obra; estudo
mais rigoroso e detalhado; reducao da influéncia de fatores humanos. Geralmente,
o HAZOP nao leva em consideragao informacoes como duracao da falha, ou quanto
tempo levaré para que o sistema viole os limites de seguranca, ou mesmo a amplitude
das consequéncias causadas pela falha. De uma maneira geral, o HAZOP é execu-
tado com auxilio de tabelas e conhecimento empirico, sendo raramente utilizados
modelos matematicos dinamicos.

Com o objetivo de automatizar o procedimento HAZOP, VAIDHYANATHAN
& VENKATASUBRAMANTIAN (1995) propuseram o uso de modelos baseados em
digrafos, que sao representacoes de vértices conectados por arestas orientadas, ou
seja, a conexao ocorre de V1 para V2, mas nao de V2 para V1. O HAZOP baseado
em digrafos foi testado industrialmente e foi capaz de identificar quase todos os ris-
cos previstos pela equipe tradicional de HAZOP; porém, em muito menos tempo. O
uso de digrafos para construcao de arvores de eventos continua em desenvolvimento.
Alguns pesquisadores propoem também o uso de Signed Directed Graphs (SDG), que
sao digrafos em que cada aresta tem um sinal positivo ou negativo. Sinais positivos
indicam que as variaveis conectadas tém a mesma tendéncia de comportamento,
enquanto sinais negativos indicam tendéncias opostas. Além de poder ser utilizada
durante o projeto, esta técnica pode ser aplicada durante a operacao para detec-
cao de falhas, pois é possivel realizar analises tanto no sentido causa-efeito quanto
no sentido efeito-causa (VENKATASUBRAMANIAN et al., 2000; MAURYA et al.,
2007, WANG et al., 2009). As técnicas baseadas em digrafos descrevem muito
bem processos continuos; entretanto, tém sérias limitacoes para andlises de proces-
sos dindmicos, como bateladas. Assim, alguns pesquisadores propoem a utilizacao

conjunta de digrafos e redes de Petri, sendo estas mais adequadas para analises
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dindmicas, porém com limitagoes para processos continuos (SRINIVASAN & VEN-
KATASUBRAMANIAN; 1996; WANG, 2002).

LABOVSKY et al. (2007a; 2007b) propuseram a utilizacdo de modelos mate-
méticos para a identificacao de riscos; ou seja, um HAZOP baseado em modelo.
Seus resultados mostraram que, como esperado, a acuracia do modelo influencia
a identificacdo de riscos. Portanto, apesar de o HAZOP baseado em modelo ser
muito superior ao tradicional, sua confiabilidade estd condicionada & invariancia
dos parametros do modelo. Caso esses parametros mudem ao longo da operacao,
o comportamento dinamico do sistema é alterado e, consequentemente, os riscos
também podem sofrer modificacbes. A abordagem proposta pelos autores leva em
consideracao apenas um modelo autonomo; isto é, nao avalia a influéncia da malha

de controle nem a influéncia de ruido no sinal da varidvel medida.

QRA

O objetivo do QRA (Quantitative Risk Analysis/Assessment) é atribuir um valor
numérico ao risco, que é definido como a probabilidade associada a algum tipo de
dano ou perda (HAWKINS, 2014). O principal tipo de perda a ser evitado é a morte;
por isso, o risco em industrias quimicas é medido em termos de fatalidades por ano.
Apo6s o mapeamento de todos os equipamentos que podem apresentar algum tipo de
risco, sao utilizados bancos de dados com informacoes sobre frequéncias de falhas
desses equipamentos. Esses bancos de dados sao construidos a partir do histérico de
dados do processo. Com essas informagoes, é possivel criar combinacoes de falhas que
conduzem a diversos cenarios de risco (PASMAN, 2009; PODOFILLINI & DANG,
2012). Cada cenario consiste da localizacdo do equipamento, da magnitude da falha,
da temperatura, pressao e composicao do material que poderia vazar em virtude da
falha e a frequéncia com que a falha deve ocorrer. Este tipo de método é aplicado
principalmente para casos de dispersao de vapores explosivos e toxicos na atmosfera
que, através de modelos mateméticos, tém sua area de dano estimada, servindo
de base para a definicio da distancia entre a planta e areas urbanas. O QRA
é utilizado também para definicdo de planos de mitigacao de riscos e anélises de
custo-beneficio para implantacao de esquemas de reducao de risco, como tubulagoes
de maior espessura, bombas de selo duplo, etc (HAWKINS, 2014).

MARSEGUERRA & ZIO (1996) propuseram a utiliza¢ao de simulagoes de Monte
Carlo para célculos de propagacao de falhas. Os autores recomendaram esta abor-
dagem para analisar simultaneamente a evolucao do sistema dinamico e eventos
anormais em equipamentos. Este tipo de abordagem ficou conhecido como QRA
dindmico. Apesar da maior confiabilidade do QRA dinamico, em relacao ao QRA

tradicional, essa abordagem nao teve grande penetragao no meio industrial devido
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as dificuldades de implantacao (LABEAU et al., 2000). A incorporacdo da dindmica
do processo nos estudos de propagacao de falhas comecou na década de 80, mas o
tema ainda é bastante pesquisado.

MEEL & SEIDER (2008) propuseram um método de andlise quantitativa de
risco em sistemas de seguranca em tempo real baseado em estatistica Bayesiana e
fungoes copulas. Tal metodologia é capaz de prever: (1) a frequéncia de ocorréncia
de eventos anormais, (2) a confiabilidade de equipamentos e agbes humanas e (3)
a propagacao de eventos anormais nos sistemas de seguranca. As probabilidades
de falhas sao atualizadas em tempo real através da anélise Bayesiana e, através de
copulas, levam em consideragao informagoes de desempenho do sistema de seguranca
local, de outras unidades da planta e, ainda, de outras plantas.

PODOFILLINI & DANG (2012) avaliaram a influéncia da defini¢ao das proba-
bilidades de sucesso/fracasso, empregadas em arvores de eventos para estudos de
propagacao de falhas, no resultado do QRA tradicional e compararam com o resul-
tado do QRA dinamico (utilizando simulagées de Monte Carlo). Segundo os autores,
uma vez que estas probabilidades estao corretamente definidas, nao hé& diferencas
entre as abordagens tradicional e dinamica. Contudo, por ser mais conservadora,
é recomendavel a utilizacao da técnica tradicional quando as probabilidades nao

possuem grande confiabilidade.

LOPA

O LOPA (Layer of Protection Analysis) é uma técnica de analise de riscos de
processos baseado nas informacoes obtidas durante o HAZOP e o QRA; ou seja,
severidade, causas e probabilidade de ocorréncia de eventos perigosos (FREDE-
RICKSON, 2002). Utilizando os padrées de risco da empresa, é possivel analisar a
reducao de risco obtida para varias camadas de protecao. Mesmo ap6s o projeto do
processo, do sistema de controle basico, dos alarmes e respectivas agoes dos opera-
dores e das valvulas de alivio, uma reducao adicional de risco pode ser necessaria.
Neste caso, uma SIF (Safety Instrumented Function) deve ser instalada. Através do
LOPA, é possivel calcular a confiabilidade necessaria & SIF para atingir os niveis
exigidos de seguranca. Esta confiabilidade é chamada SIL (Safety Integrity Level).
SIFs sao malhas instrumentadas que atuam sobre algum risco especifico do processo.
Em outras palavras, uma SIF ¢ simplesmente a logica aplicada para alcancar uma
determinada reducgao de risco. O hardware e o software usados para aplicar uma
SIF sao chamados de SIS (Safety Instrumented System)(SUMMERS, 2003).
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Deteccao de falhas

Falhas sao desvios indesejados das varidveis em relacao a uma faixa aceitavel.
Segundo VENKATASUBRAMANIAN et al. (2003), esses eventos podem ser clas-

sificados em trés tipos, como definidos a seguir.

a - Mudancas grosseiras de parametros do modelo

Mudancas grosseiras sao mudangas em variaveis independentes do processo; isto
é, variaveis que nao apresentam um padrao definido de comportamento e, por isso,
nao possuem um modelo dinamico. Exemplos dessas falhas sao mudancas indeseja-
das na concentracao de um reagente na corrente de alimentacao ou, ainda, mudangas
no coeficiente de troca térmica devido a incrustacao no trocador de calor. Vale res-
saltar que, no ultimo caso, o uso de um modelo dindmico é possivel se a taxa de

deposicao de material nas paredes do trocador for conhecida.

b — Mudancas estruturais

Mudancas estruturais sao mudancas no processo em si, de forma que o modelo
matematico precise ser alterado para recuperar a representatividade do processo.

Exemplos sao falhas do controlador, valvulas emperradas e vazamentos em tubula-
¢oes (VENKATASUBRAMANIAN et al., 2003).

¢ — Mau funcionamento de sensores e atuadores

Mau funcionamento sao falhas em instrumentos de medida e elementos finais do
sistema de controle, como valvulas. Essas falhas podem provocar bias constante no
sinal de controle ou indicar medidas erréneas que, por sua vez, podem causar insta-
bilidade no controlador. Por conta do ruido frequentemente presente nas medidas,
detectar essas falhas pode constituir um grande desafio. Por isso, a instrumentacao
deve estar sempre calibrada e, sempre que possivel, apresentar redundancia (possi-
bilidade de duas ou mais inferéncias simultaneas da variavel).

Detectar falhas nao é uma tarefa simples. Depois de tomadas todas as medidas
especificadas no projeto dos sistemas de seguranca e aplicagao das rotinas de opera-
¢ao segura, um dos desafios passa a ser detectar as falhas (SERPAS, 2013). De uma
maneira geral, os métodos para deteccao de falhas se dividem em duas categorias
(VENKATASUBRAMANIAN et al., 2003): métodos baseados em modelo de pro-
cesso e métodos baseados em dados de processo. Os métodos baseados em modelo
tém recebido atencao da industria devido as caracteristicas sistematicas de execu-
¢ao. Para modelos quantitativos destacam-se: observadores de diagnostico, relagoes
de paridade, filtro de Kalman e estimacao de parametros. Para modelos qualitati-

vos destacam-se: grafo dirigido com sinal (signed directed graph), arvore de falhas,

15



simulagao qualitativa e teoria qualitativa de processo. Na auséncia de modelos mate-
maticos confidveis, o estudo é realizado com base no histérico de dados do processo,
cujas principais técnicas sdo: sistemas especialistas (expert systems) e anélise quali-
tativa de tendéncias (ambas qualitativas); redes neuronais, anilise de componentes
principais e classificadores estatisticos (técnicas quantitativas). Detalhes sobre as
técnicas podem ser encontrados no trabalho de VENKATASUBRAMANIAN et al.
(2003).

DESHPANDE et al. (2007) propuseram uma metodologia integrada entre NMPC
(Nonlinear Model Predictive Control) e detecgao de falhas, em que o modelo do
controlador é atualizado sempre que um desvio sistematico em algum parametro é
identificado. Esta identificacao é realizada através da comparacao entre o valor do
sinal recebido e sua distribuicao de probabilidades, previamente conhecida. Quando
um desvio é identificado, sua magnitude é estimada pelo Filtro de Kalman Estendido
(Extended Kalman Filter - EKF), assim como o momento em que a falha ocorreu. O
modelo é entao atualizado, fazendo com que o controlador se adapte para manter as
varidveis no setpoint. Devido a dificuldade em distinguir uma falha de uma mudanca
de ponto de operagao, esta abordagem ¢ bem sucedida quando as condigoes de
operacao da unidade sao bem conhecidas.

REIS (2008) propos diversas estruturas de controle tolerante a falhas reunindo
diferentes técnicas de identificacdo e diagnéstico de falhas baseadas no histérico
de dados e em modelos de processo. Segundo o autor, cada processo requer uma
estrutura de controle tolerante especifica, por isso o conhecimento das caracteristicas
das principais técnicas de deteccao de falhas é importante.

Um problema recorrente no meio industrial ¢ o excesso de ativacao de alarmes.
Por falha de projeto ou de atualizacao de sintonia, alguns alarmes permanecem
ativados mesmo durante uma operagao normal, dificultando a percepcao de desvios
indesejados das variaveis. Por isso, o gerenciamento de alarmes ganhou bastante
atencao de pesquisadores e engenheiros de processos recentemente. Como resultado,
foram publicadas as normas EEMUA (2007) e ANSI/ISA 18.2-2009 (ISA, 2009), que

regulam o projeto, implantacao e operacao de sistemas de alarmes.

Controle de runaway

Falha na dosagem de reagentes e catalisadores, presenca ou adicao de contami-
nantes e perda de controle da temperatura sao os principais eventos que podem
levar ao runaway. As principais abordagens ligadas ao controle deste fenémeno sao:
ventilagdo, contencao, ventilagdo e contengao e inibigdo da reagdo (DAKSHINA-
MOORTHY et al., 2004). Nas trés primeiras abordagens, a preocupagio esta no

dimensionamento correto de valvulas de alivio e discos de ruptura, que requerem
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conhecimento da cinética de reagdo durante o runaway (MANDERS et al., 2011).
Quando se trata de um reator batelada de tnico produto, esta pode ser uma tarefa
relativamente simples. Entretanto, em reatores multiproduto e sistemas continuos,
a quantidade de variaveis que podem afetar o comportamento do sistema é grande
e, por isso, uma modelagem matemaética rigorosa torna-se indispensavel. Mas o
grande problema daquelas abordagens é que, mesmo funcionando apropriadamente,
o contetido do reator deve ser direcionado para um local seguro. Caso contrario,
pode ocorrer a formacao de uma nuvem explosiva, que poderia sofrer ignicao e cau-
sar sérios danos (MANDERS et al., 2011). Portanto, apesar de indispenséveis, os
sistemas de alivio devem ser acionados apenas como tltimo recurso. Assim, o estudo
de agentes inibidores ganhou a atencao dos pesquisadores.

Inibidores sao basicamente classificados em dois tipos: diluentes frios e inibidores
quimicos. A adicao de diluentes frios provoca a diminuicao da temperatura do reator
e, consequentemente, da taxa de reacao durante o runaway. Entretanto, a adicao
de um diluente pode provocar grandes perturbagoes no processo e comprometer o
sistema. Os inibidores quimicos reagem com os reagentes e/ou catalisadores, compe-
tindo com a reacao de runaway. Esta abordagem tem se mostrado bastante eficiente
no controle deste fenomeno (AMPELLI et al., 2006; DAKSHINAMOORTHY et al.,
2004).

Um método bastante interessante e proposto por MANDERS et al. (2011) para
evitar o runaway em processos de polimerizacao ¢ manter a quantidade de mono-
mero nao reagido no reator abaixo de um limite predeterminado. Esta proposta é
baseada no fato de que, em caso de runaway, altas conversoes sao alcangadas, ou
seja, o regente limitante é totalmente consumido. Como o aumento de temperatura
é rapido, o processo é quase adiabético, pois a capacidade de remocao de calor do sis-
tema de refrigeracao é muito inferior a taxa de calor produzida pela reagdo quimica.
Pode-se, portanto, calcular a temperatura maxima do reator através da Equacao [2.1
que resulta na temperatura adiabatica para conversao total do mondémero. Assim, a
temperatura maxima possivel em caso de runaway pode ser conhecida; consequen-
temente, a pressao maxima também pode ser conhecida e, portanto, a quantidade
méaxima de mondmero segura no reator é funcao da pressao maxima admitida pelo
vaso.

1-X)(—-AH,
Tadiabatica = ( ]\/[)<C ) + T (21)
t “p

Em que X é a conversao, AH, é a entalpia da reacao, M; é a massa total no reator,
C, & o calor especifico da mistura reacional e T" é a temperatura do reator.
Seguindo uma linha de raciocinio preventiva, STROZZI & ZALDIVAR (1994)

propuseram uma técnica de deteccao antecipada de runaway, que se mostrou bas-
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tante eficaz para deteccao deste fendmeno. Esse tipo de método é chamado de Farly
Warning Detection System (EWDS) e ja foi amplamente estudado por diversos pes-
quisadores; contudo, a abordagem dos referidos autores tem ganhado destaque na
literatura (ZALDIVAR et al., 2003). A técnica se baseia na caracterizacio da con-

cavidade da trajetoria dinamica do processo.

2.5 Comentarios finais

Neste capitulo, foram apresentados os principais métodos utilizados pela indus-
tria para lidar com o problema de seguranca, bem como as principais normas que
a regulam. Viu-se que, ao longo da historia, a importancia dada para a seguranca
no meio industrial foi motivada por sérios acidentes, que poderiam ter sido evitados
se politicas mais rigidas de projeto e operacao fossem seguidas. De modo geral, a
seguranca industrial ainda é tratada de forma bastante empirica; isto é, baseado
em experiéncias de processos anteriores ou similares. Apesar da alta complexidade
dos sistemas quimicos, aplicagoes envolvendo o uso de modelos mateméticos nao
sao muito comuns, sobretudo, tratando-se de modelos nao lineares. Por isso, muitas
decisoes sao deixadas por conta do operador que, como qualquer outro ser humano,
estd sujeito a falhas.

Os sistemas de polimerizacao sao exemplos classicos em estudos de dinamica
nao linear por sua natureza altamente exotérmica e por apresentarem fendmenos
singulares como o efeito gel, tornando o uso de modelos fenomenolégicos imprescin-
divel para a representacao confidvel do processo. Contudo, os atuais esquemas de
seguranca nao contemplam este tipo de modelo, criando uma lacuna tecnolégica que

pode comecar a ser preenchida através do presente trabalho.
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Capitulo 3
Método Proposto

Este capitulo descreve todas as técnicas utilizadas no desenvolvimento deste
trabalho com o objetivo de possibilitar a completa reproducao de seus resultados.

A estrutura do sistema perseguido neste trabalho ¢ ilustrada na Figura 3.1} As
variaveis medidas do processo sao enviadas ao reconciliador de dados, que estima os
valores das variaveis de estado e os valores dos parametros do modelo matemético
do processo. Os dados reconciliados sao enviados para o controlador, que calcula as
novas agoes de controle para atingir ou manter as variaveis controladas em seus set-
points. Periodicamente, os dados reconciliados sao enviados também para o sistema
inteligente de seguranca, para simulacoes de comportamentos inseguros e avaliagao
do risco ao qual o processo esta sujeito. Dependendo do resultado da avaliacao do
risco, o sistema de seguranca pode calcular novos setpoints para garantir a seguranca

do processo.

Sistema Inteligente 1 Setpoint
de Seguranga J
N
X, 0
\ 4
Processo = Reconciliador - Controlador
X,

Figura 3.1: Estrutura do sistema proposto.

Os detalhes acerca do processo, do modelo matematico e de seus parametros sao
descritos na Se¢ao[3.11 Os métodos numéricos utilizados nas simulagoes sao definidos
na Secao A estratégia de controle é detalhada na Secao A Secao 3.4 aborda
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a metodologia empregada para a estimacao de estados e parametros do processo.
O funcionamento do sistema inteligente de seguranca é descrito detalhadamente na

Secao E este capitulo se encerra com uma breve discussao na Segao

3.1 O modelo

A fim de ilustrar a ideia proposta nesta dissertacao, considere o esquema mos-
trado na Figura [3.2] O sistema consiste em um reator tanque agitado com camisa,
alimentado por trés correntes de entrada (mondmero, solvente e catalisador) e com
uma corrente de saida (produto). A reacdo quimica considerada simula uma polime-
rizacdo em suspensao, em que o monomero reage para formar polimero na presenca
de um solvente (ou diluente) e de um catalisador. Monoémero, solvente, polimero e

catalisador estao na fase liquida.

Monomero / \

ﬁ
f Reator
Solvente
ﬁ
Catalisador (l Mon ——> Pol
ﬁ
Fase Liquida
r
Monomero
Produto Solvente
] Mon + Sol + Cat + Pol — <
Camisa K ) Catalisador
\ ) Polimero
\.

Figura 3.2: Esquema do reator em estudo.

O modelo matematico deste sistema é composto por cinco equagoes, sendo uma
referente ao balanco de energia (Equagao e as demais referentes aos balancos de
massa do monodmero, polimero, solvente e catalisador (Equagoes - respecti-
vamente).

O balanco de energia do reator ¢ dado por:

dI'  Fy Ty FouT AH, 7

aT _ _ (T~ T 3.1
T VA VAR TArs N (38.1)
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Em que a constante de troca térmica x. ¢ dada pela equacao:

_ UA
- M, C,

Ke (3.2)
Os balancos de material foram realizados em termos de quantidade de matéria.

O balanco de monomero no reator, ¢ dado por:

dM]V[on

Luton _ ppton _ g _ 3.3

out

O balanc¢o de polimero no reator é dado por:

=—FFod 4 p (3.4)
O balanco de solvente no reator ¢ dado por:

dl 4501 Sol Sol
- " o _ F o 3.9
lt m out ( )

O balanco de catalisador no reator é dado por:

dMe,
dtc d = F’i%at - Fggt (36)

A taxa de reacao r é dada pela equacao:

_Ea
T = ZMon Tcat K €XP <R T) (3.7)

Em que a constante cinética aparente k é dada por:

ko M?
k = % (3.8)
A quantidade total de matéria no reator M; é dada por:
My = Myron + Mpor + Msor + Mca (3.9)
A vazao total de alimentacao do reator é dada por:
Fip = Fp/" + F + F (3.10)

A vazao de saida do reator é equivalente a vazao total de entrada, conforme a
equacao:
Fou = F; (3.11)
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As vazoes de saida por componente sao dadas por:

Fl . = Fuy 1, i ={Mon, Pol, Sol,Cat} (3.12)

o

Em que a fracao molar z é dada por:

M;

=— i ={Mon, Pol, Sol, Cat} (3.13)
M,

X

Os parametros do modelo (Tabela 3.1]) foram ajustados manualmente, de modo

a representar uma dinamica tipica de um reator do tipo tanque. Este modelo mate-
matico foi utilizado como planta virtual e como modelo do controlador durante as
simulacoes. O esquema basico de controle consiste em controlar a temperatura do

reator manipulando a temperatura da camisa (detalhes na Secao .

Tabela 3.1: Parametros do modelo

Parametros Valores Unidades

k 5,00x107 mol/h
E, 10046,40  J /mol
R 8,31 J/molK
T 350,00 K
AH, 25116,00 J/mol
c, 125,58 J/mol.K
Koo 1,00 1/h

A constante cinética k aparente da reacao é funcao de M, e V, conforme mostra a
Equagao Como as vazoes de entrada e saida do reator sdo iguais (Equacao
e M; & a soma dos valores das variaveis de estado do modelo (Equacao , dada
uma condicao inicial, M; sera constante, pois a reacao quimica é do tipo A — B e,
portanto, nao altera a quantidade de matéria do meio reacional. Considerando que
nao ha variagoes de massa especifica, o volume V' também é constante. Por isso,
o lado direito da Equacao foi especificado como uma tnica constante, definida
na Tabela [3.I] A mesma logica foi aplicada & constante de troca térmica k., redu-
zindo a ordem de grandeza do termo e, consequentemente, facilitando sua estimacao
(detalhes sobre a estimacao na Secao .

Neste modelo nao foram analisados parametros de qualidade tipicos de sistemas
de polimerizagao (como distribuigdo de massas molares, distribui¢do de tamanho
de cadeia e indice de polidispersao) porque o foco deste trabalho se concentra no
algoritmo de seguranca. O uso de modelos mais sofisticados, no entanto, é sugerido

para trabalhos futuros.
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3.2 Métodos numéricos

Este trabalho foi inteiramente desenvolvido no software MATLAB (MATLAB,
2011) e os codigos podem ser encontrados nos Apéndices. Todas as simulagoes dina-
micas foram realizadas com o integrador numérico DASSLC (SECCHI, 1992-2007).
A funcao fsolve foi utilizada para resolver o sistema de equacdes algébricas nao li-
neares, obtido a partir do modelo estacionario, aplicando o algoritmo de Levenberg-
Marquardt com tolerancia (TolFun) de 107° Os problemas de programacio nao
linear (NLP — Nonlinear Programming) com restri¢oes foram resolvidos com o al-
goritmo do Ponto Interior, através da funcdo fmincon. As tolerancias da funcao
objetivo, variaveis de otimizacao e restricoes (TolFun, TolX e TolCon) sdo, res-
pectivamente, 1077, 1075 e 107 para o controlador, e 107 e 1078 para o recon-
ciliador. Como o problema de reconciliagao nao possui restricoes de igualdade ou
desigualdade, a 1ltima tolerancia nao se aplica.

Os limites considerados para as variaveis manipuladas, no controlador, e para o

parametro k., no reconciliador, sao mostrados na Tabela [3.2

Tabela 3.2: Limites das varidveis

e Limite

Variaveis

Inferior Superior
T. 300 420
Fvi]y\L/Ion 0 200
F3 0 400
e 0 2
Ke 0 2

3.3 Controle Preditivo Nao Linear

O Controle Preditivo Nao Linear (NMPC — Nonlinear Model Predictive Control)
¢ uma estratégia de controle avancado baseado em modelo nao linear. Este contro-
lador surgiu a partir do conceito do Model Predictive Control (MPC), idealizado na
década de 60, e consiste basicamente em um problema de otimizagao dinamica com
mtltiplos objetivos e restricoes (GARCIA et al., 1989). O NMPC vem ganhando
destaque na industria nos ultimos anos, especialmente, por causa de trés caracteris-
ticas (MANENTTI, 2011): (i) é capaz de lidar com nao linearidades econdmicas e na
dindmica do processo; (ii) pode se basear em modelos matematicos fenomenolégicos
ou modelo nao lineares semi-empiricos; (iii) é capaz de resolver, simultaneamente, o

problema de controle e o problema de otimizagao dindmica em tempo real (problema
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economico), satisfazendo restrigbes para as variaveis de estado e para as varidveis
manipuladas.

O NMPC encontra resisténcia de parte da indistria em virtude das dificuldades
de implementacao. Além das dificuldades de modelagem, ha também a comple-
xidade do algoritmo em si. Contudo, os beneficios da aplicagao do controlador em
processos com destacadas nao linearidades sao bem conhecidos (VIEIRA et al., 2003;
MANENTI, 2011; SOUZA et al., 2011).

A rotina de otimizacao calcula M acoes de controle para uma variavel manipulada
(Equagao e avalia a reposta do modelo por P tempos de amostragem (Equagao
. Como P & sempre maior que M, a tltima acdo de controle calculada u™~! se
repete até P. Usualmente, P ¢ chamado de horizonte de predicao e M ¢ chamado de

horizonte de controle.

ucalculado _ [110, ul . 11M_1:| (314)

Xresposta — [Xl, X2 . XP} (315)

A avaliacao da resposta geralmente é feita em termos da diferenca entre o valor da
varidvel controlada e seu setpoint em cada ponto de amostragem, gerando um vetor
de erros que, apos ter cada elemento elevado ao quadrado, tem seus valores somados.
O resultante é o valor da funcao objetivo do otimizador e, quanto menor for, mais
proxima estara a variavel controlada de seu setpoint. No ponto de minimo tem-se o
perfil 6timo em malha aberta para as variaveis manipuladas; contudo, devido a flu-
tuacoes por ruido das varidveis medidas, disttirbios e incertezas no modelo, somente
a primeira acao de controle calculada é aplicada na planta. Apds isso o processo se

repete. A nova estimativa inicial do otimizador é o vetor ucelculado

M_l, M—l}

deslocado, isto

guess — . O modelo do controlador é realimentado a cada

é, u [u',u?---u u
instante de amostragem com os parametros estimados pelo reconciliador, que tam-
bém fornece as condigoes iniciais para integracao do modelo, método semelhante ao
utilizado por SOUZA et al. (2011). A Figura 3.3|ilustra o funcionamento do MPC.

Na Figura[3.3] os pontos pretos representam as amostragens da variavel de estado
controlada do sistema e a linha solida preta representa as acoes de controle aplicadas
no sistema. Suponha que o instante k£ é o estado atual do sistema e que uma
mudanca no setpoint da variavel controlada é aplicada (linha tracejada). O MPC
calcula M agoes de controle, repetindo a tltima agao até P (linha solida cinza). O
modelo matemético ¢ integrado e a resposta é avaliada em cada ponto de amostragem
(pontos cinzas). Calculam-se, entdo, as diferencas quadréticas entre a resposta e o

setpoint em cada ponto de amostragem e estes valores sao somados gerando um
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Figura 3.3: Ilustracao do funcionamento do MPC.

escalar. Quanto menor este escalar, mais préxima estara a varidvel controlada de
sua trajetoria desejada. No ponto 6timo, a acao de controle calculada entre os
instantes k e k + 1 é aplicada na planta e o processo se repete.

De maneira mais ampla, a formulacao do controle preditivo também considera a
supressao nas variaveis manipuladas e a perseguicao de um ponto 6timo de operacao
determinada por uma camada de otimizacao. Assim, o problema de programacao
nao linear (NLP) pode ser definido matematicamente da seguinte maneira (MEA-
DOWS & RAWLINGS, 1997):

min J(K) = " (y(k -+ ilk) — yaplk + ilR)TQy (k + ilk) — yoplk +ilk))+

-

-
Il
—

(u(k +i|k) — ugy(k +i|k)'S(u(k +i|k) — ug,(k +ilk)+ (3.16)

M-

s
Il
=)

Au(k +ilk)"RAu(k + ilk)

M-

s
Il
=)

sujeito as restricoes: (i =k,...,k+ P —1)

X1 = f(%i, W) (3.17)
Yit1 = h(Xit1, Wig) ( )
u, €U (3.19)
x; € X ( )
(3.21)

Aumaa: Z Au 2 Aumin
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A funcdo objetivo J(k) (Equagao deve ser minimizada por meio da ma-
nipulacao da variavel de otimizacao u, que é o vetor de acoes de controle. Esta
funcao objetivo é formada por trés termos: o primeiro minimiza a diferenca entre a
variavel controlada e seu setpoint; o segundo minimiza a diferenca entre as agoes de
controle e suas trajetorias de referéncia (targets); e o terceiro minimiza a diferenca
entre as acoes de controle calculadas no instante ke k+ 1, k+ 1 e k + 2 e etc,
produzindo um efeito mais suave no perfil das agdes de controle (termo de supressdo
de movimento). Existe também uma restrigao rigida para Au, que garante uma
variagao maxima de +5 K entre cada instante de amostragem. Esta restricao foi
implementada com o objetivo de aumentar a realidade das simulagoes, uma vez que
existem limites praticos quanto ao controle regulatério da temperatura da camisa.
Sem a restrigao, variagoes de até 120 K (ver Tabela seriam possiveis em apenas
3 min, que é o tempo de amostragem. Neste trabalho, as saidas y sao os proprios
estados x.

O controlador foi programado para assumir configuracoes distintas, dependendo
da avaliagao do risco ao qual o processo esta sujeito (Tabela . Em condicoes
normais de operacao (operagao segura) o controlador assume a configuragao SISO
(Single Input Single Output), em que a variavel manipulada é a temperatura da ca-
misa (7,) e a variavel controlada é a temperatura do reator (7'). Quando o algoritmo
de segurancga detecta uma situagio adversa (operagio insegura), novos setpoints sio
calculados e, para atingi-los, o controlador é reconfigurado como MIMO (Multiple
Input Multiple Output). Neste caso, as variaveis manipuladas sdo: temperatura da
camisa (7.), vazdo de mondmero (F°"), vazdao de catalisador (FC%) e vazdo de
solvente (F°') (nao foram impostas restrigoes rigidas para as vazoes). J4 as varia-
veis controladas sao a temperatura do reator (7'), a massa de monémero no reator
(Mpson), a massa de catalisador no reator (Mgy) e a massa de solvente no reator
(Mse). Devido a reagdo quimica, monomero e polimero nao podem ser controlados
simultaneamente. Apenas um deles pode ser controlado, enquanto o outro tem seu

comportamento vinculado a reacao quimica.

Tabela 3.3: Configuracao assumida pelo controlador em funcao do risco de operacao

Operagao segura - SISO Operagao insegura - MIMO

VM VC VM VC

1. T T. T
Fij)gon MMon
P;jqc—;at MCat
F;‘i()l MSol

Vale ressaltar que o controlador MIMO é mantido até que o setpoint de seguranca

seja atingido. Apds a convergéncia, a configuracdo retorna para a configuracao
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SISO, pois o algoritmo garante que esta configuragao é capaz de manter o sistema

em seguranca.

3.4 Estimacao de estados e parametros em tempo

real

Para que o modelo matematico represente adequadamente o comportamento do
reator, o modelo deve ser alimentado com informacoes que caracterizem o sistema,
como concentracoes de reagentes e produtos, temperatura, pressao, coeficiente global
de troca térmica, constante de velocidade de reagao, etc. Como o modelo é a base do
controlador, as informacdes devem ser passadas a cada instante de amostragem de
maneira precisa; caso contrario, o modelo seria incapaz de prever o comportamento
do equipamento.

Essas informagoes sao obtidas por meio de medicoes fisicas, sejam diretas ou
indiretas, e, portanto, sdo naturalmente corrompidas por erros de medicao (PRATA
et al., 2009). Soma-se a isso ainda o ruido causado por perturbagoes nao controladas
das variaveis operacionais. Consequentemente, grande parte dos dados obtidos na
planta nao podem ser usados diretamente para alimentar o modelo, sob pena de nao
convergéncia ou obtencao de resultados imprecisos. Isto ocorre porque os balancgos
de massa e energia nao sao obedecidos por dados ruidosos. Para minimizar este
problema, os dados obtidos devem ser reconciliados antes de alimentar o modelo. A
reconciliacao de dados é um procedimento de ajuste dos valores medidos, de forma
que o conjunto reconciliado obedeca as leis de conservacao e demais restricoes fisicas
do sistema (PRATA et al., 2009). Outro problema é que a integracdo numérica do
modelo requer o conhecimento de todos os estados; porém, nem todos podem ser
medidos. Portanto, os estados x, assim como os parametros nao medidos 6, precisam
ser estimados para que o Problema de Valor Inicial (PVI) tenha solugao aderente a
planta (PRATA et al., 2009).

De uma maneira geral, o sistema pode ser representado pelo diagrama de blocos
da Figura As variaveis medidas sao amostradas periodicamente e enviadas ao
reconciliador, que estima os estados e parametros do modelo do controlador. Com
o modelo atualizado, o controlador calcula o proximo valor da varidvel manipulada,
que é aplicado na planta e o ciclo se repete.

Em grande parte dos processos quimicos ocorrem mudancas nos parametros ao
longo da operacao. Nesses casos, o procedimento de reconciliagao utiliza uma janela
moével, também chamado horizonte moével. Esta técnica foi apresentada por JANG et
al. (1986) e representa uma redugao do tamanho do problema, uma vez que divide o

horizonte total em horizontes menores, como mostrado na Figura Esta divisao
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Setpoint X, 0
Controlador

u Reconciliador

5
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Figura 3.4: Diagrama de blocos do sistema Planta+Reconciliador-+Controlador.

favorece a identificacao do comportamento mais recente do processo, permitindo
que o modelo se adapte continuamente as mudancgas do processo. O tamanho da
janela é um parametro de ajuste. Janelas pequenas podem levar a comportamentos
oscilatorios (LIEBMAN et al., 1992) e janelas longas elevam o custo computacional
e podem até inviabilizar a aplicacao em tempo real.

Uma janela é composta por um nimero H de pontos. Considerando k o instante
atual, os pontos utilizados na reconciliacao serao k,k — 1,k —2,....k — H + 1.
Portanto, quando a janela se move, o ponto mais antigo é descartado e o novo ponto
é adicionado. A estimativa inicial da varidvel de otimizacao também é atualizada,

sendo substituida pelo valor estimado mais recente.

Estado
|
|
|
1
|
1
|
1
1
|
1
|
1
1
1
1

tempo -
Figura 3.5: Horizonte movel.

O problema de reconciliagao dindmica e nao linear pode ser representado mate-

maticamente da seguinte maneira (PRATA et al., 2009):

0

min®(k) = Y (y(k—ilk) =gk —ilk)) (y(k = i[k) = §(k —ilk))  (3.22)

0 A
i=Hpec—1
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Sujeito as restrigoes: (I =k — Hypee +1,...,k — 1)

Xi4+1 = f(Xl, u;, 9) (323)
Vie1 = h(xp11, w41, 0) (3.24)
Qk cO (325)

Variando os parametros do vetor 6 e simulando a resposta do modelo dindmico de
k— H,..+1 até k, a soma das diferencas ao quadrado entre as trajetorias estimadas
e medidas em cada ponto de amostragem pode ser minimizada. Esta técnica é
chamada de abordagem sequencial (ALICI & EDGAR, 2002). Cada parametro do
vetor ¢ possui limites definidos. No ponto de minimo (ponto 6timo) tem-se o valor
estimado de 6 e das varidveis de saida y, que serao enviadas ao controlador para
atualizacao do modelo e das condi¢oes iniciais da integracao.

A temperatura da camisa e as vazoes de alimentacao e saida do reator sao con-
sideradas medidas perfeitas; isto ¢, sem ruido. Apenas & temperatura do reator
foi adicionado um ruido gaussiano, com o objetivo de simular uma medida real
no ambiente industrial. Portanto, neste trabalho, a funcao objetivo do reconcilia-
dor considera apenas a temperatura do reator “medida” e a temperatura do reator
predita pelo modelo. Vale destacar que, neste trabalho, somente o parametro de
transferéncia de calor com a camisa k. é estimado no procedimento de reconciliacao

e estimacao simultaneos.

3.5 O sistema inteligente de seguranca

O sistema inteligente de seguranca tem por objetivo testar a capacidade real
de reacao do controlador frente a falhas criticas e tomar medidas de seguranga
antecipadas em caso de risco. Nao h& abordagens semelhantes na literatura, fato
que torna a abordagem proposta inédita. Tem-se, portanto, duas etapas: uma para
avaliar o risco e outra para determinar a medida de seguranca.

Etapa 1 — Avaliagao do risco

Suponha que uma falha considerada comum ocorra no processo. (Quais serao suas
consequéncias? Diante dessas consequéncias, é seguro operar nesta regiao? Qual o
limite a partir do qual havera a perda do controle do processo? Para responder
todas essas perguntas esta dissertacao propoe o uso da simulagao dindmica. Com
um modelo matemaético confidvel, é possivel simular o comportamento da malha de
controle do processo frente a uma falha. A trajetéria calculada para as variaveis
controladas é analisada e, se alguma delas violar os limites de seguranca, a operacao
é considerada insegura. A Figura ilustra este procedimento.

Etapa 2 — Medida preventiva de seguranca
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Figura 3.6: Ilustracao da simulagao de falhas.

Apos a constatacdo de que a operacao é insegura, a primeira pergunta que se
tem é: algo pode ser feito para tornar a operacao segura e evitar um shutdown de
emergéncia? Para responder esta pergunta, este trabalho propde uma metodologia
inédita capaz de dizer se existe, ou nao, um estado seguro. A Figura ilustra este
procedimento.

A Figura ilustra a integracao do sistema inteligente de seguranca ao sistema
basico de controle e reconciliacao. Na operagao normal, as varidveis medidas sao
amostradas e enviadas ao reconciliador, que estima o parametro k. e todos os estados
do modelo e atualiza o modelo do controlador, permitindo que o mesmo calcule as
proximas acgoes de controle para perseguir o setpoint. Periodicamente, os dados do
reconciliador sao enviados ao simulador de falhas para anélise de risco. Se nao for
detectado risco de operacao, o processo segue normalmente. Se uma situagao de risco
potencial for detectada, o buscador de estados seguros serd acionado. Se o buscador
nao encontrar um ponto de operacao seguro, o shutdown de emergéncia torna-se a

tnica alternativa para o caso de uma falha real na planta. Em contrapartida, se o
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Figura 3.7: Ilustracao do estado seguro.

buscador encontrar, o controlador pode ser reconfigurado para perseguir os novos
setpoints, tornando o sistema seguro mesmo para o caso de uma falha real na planta.
Em outras palavras, a decisao de manter a operacao ou nao, ¢ responsabilidade da
engenharia de processo. O sistema de seguranca proposto traz uma alternativa de
operacgao, que pode ou nao ser seguida. Caso opte-se por nao segui-la, corre-se o

risco de haver um shutdown de emergéncia, que causaria grandes perdas econémicas.

Buscador de Sim —_— Simulador de
estados seguros ' falhas
Nao N
Converge? X, 0
Setpoint
SPseg SDE J normal
( )
X, 0
> Controlador \3
\ y,
u Reconciliador
A\ 4
N
Planta

Figura 3.8: O sistema integrado de seguranca.
SDE: Shutdown de Emergéncia. SPge.: Setpoint Seguro.
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3.5.1 O simulador de falhas

O objetivo desta rotina é prever o comportamento do controlador diante de falhas
e mapear os incidentes que podem causar perda de controle. O simulador de falhas
é uma rotina capaz de simular diversas falhas a partir do estado atual da planta.
Como se trata de um problema de valor inicial (PVI), é necessario conhecer todos
os estados do modelo. Contudo, nao é possivel medir todos os estados e, mesmo que
fosse possivel, ainda haveria a contaminacao por ruido. Sendo assim, é necessaria a
utilizacao de um reconciliador de dados. Em suma, o simulador de falhas funciona de
maneira semelhante & propria planta e, portanto, pode ser representado pela Figura
B.4 As simulagoes podem ser executadas periodicamente, com periodo predefinido,
ou quando for diagnosticada uma possivel falha iminente.

O tempo de simulagao considerado na rotina de simulacao das falhas ¢ um pa-
rametro de ajuste dependente do tempo caracteristico de resposta do reator e do
sistema de controle. Se o intervalo de tempo for pequeno, a resposta dinamica sera
incompleta e a avaliacao da severidade da falha ficara prejudicada. Um intervalo
longo elevard o custo computacional, tornando a avaliagao de risco inviavel.

As trajetorias dinamicas resultantes da simulacao sao comparadas com os limites
de seguranga do processo e, caso algum limite seja violado, o estado atual da planta
¢ considerado um estado de risco potencial. Neste caso, um algoritmo para o

calculo da medida preventiva de seguranca é acionado.

3.5.2 O buscador de estados seguros

O objetivo do buscador de estados seguros é encontrar um estado que, mesmo
em caso de falha, seja possivel manter o reator dentro dos limites de seguranca. Este
estado seguro deve ser o mais préoximo possivel do estado atual do reator, para que
nao haja um grande impacto na qualidade do produto.

Este algoritmo pode ser descrito como um problema de otimizacao dinamica,
em que as variaveis de otimizacio sdo as vazoes de alimentagao do reator (F21en
F2ol e FE%) e a temperatura da camisa (7,), ou seja, o proprio vetor u. A fungdo
objetivo é a soma dos quadrados das diferencas entre o chamado estado seguro (vetor
x(k + He)) e o estado atual da planta (vetor xq(k)).

O estado seguro possui duas caracteristicas fundamentais: Uma delas se refere
a controlabilidade; ou seja, deve-se garantir que o controlador conseguird manter
as variaveis controladas no estado seguro. Sem esta garantia, o controlador pode
levar o sistema para pontos operacionais desconhecidos, gerando uma situacao de
risco. A outra caracteristica é que o estado seguro deve ser um ponto operacional
de seguranca inerente, isto é, deve garantir que os limites de seguranca nao serao

violados em caso de falha. Por isso, o problema se divide em duas etapas: a primeira
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verifica a viabilidade da solucao e a segunda verifica se a solucao garante a seguranca
do sistema.

Primeira etapa: Dado o estado atual da planta xq(k) e seu respectivo vetor u, o
otimizador encontra um vetor u® tal que a trajetoria dinamica provocada pela per-
turbacao u® a partir da condigéo inicial xo(k) converge para um estado estacionario
%(k + H,) (Equagao [3.30).

Segunda etapa: %X(k+H,,) é dito um estado seguro se a trajetoria dinamica provocada
pela perturbagio w (falha), considerando u® constante (exceto T,, que decresce a
uma taxa imposta de 5 K até saturar em 300 K), a partir da nova condicao inicial

Mt e nao for crescente no tempo final

x(k+ H,), ndo violar o limite de seguranga x
de simulagio (Equagdao [3.31).

A necessidade de x(k + H,,) ser um estado estacionario reside no fato de serem
diferentes as dinamicas do sistema em malha aberta (considerada pelo buscador) e
em malha fechada (operagdo), e é garantida pela Equagao Na segunda etapa,
a reducao progressiva da temperatura da camisa simula, em malha aberta, o com-
portamento do controlador em situagao de risco. Uma vez que os comportamentos
inseguros considerados neste trabalho levam ao aumento da temperatura do reator,
tem-se por objetivo avaliar a capacidade maxima de refrigeracao do sistema. O ho-
rizonte H., é o tempo maximo disponivel para levar a planta do estado atual xq(k)
para o estado seguro X(k + H.,) em malha aberta. Como a dinamica imposta pelo
controlador em malha fechada é mais rapida que a dinamica em malha aberta, a
convergéncia dentro da janela de tempo H., é garantida. (Para outras discussoes
sobre a dinamica do controlador, consulte a Secao . O horizonte H,, é o hori-
zonte de avaliagao da resposta da planta a falha a partir do estado seguro e deve ser
suficiente para caracterizar a trajetoria dinamica.

Como a solugao do problema de otimizagao é alcancada no menor valor da funcao
objetivo sob restricao, o estado seguro é, consequentemente, o mais proximo possivel
do estado atual da planta. Matematicamente, o problema de otimizacao pode ser

descrito como:

min ¥ = (xo(k) — %(k + He,))" X (x0(k) — %(k + He,)) (3.26)

u
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sujeito as restricoes:

x(k+ Hey) — x(k+ Hey — 1)| < Tol,
uel

3.33
3.34

x(i+1) = f(x(i),u(i)) i=k,...,k+H,—1 (3.27)
x(k) = xo(k) (3.29)
x(j+1)=f(x(),uy);w) j=k+Hq,....k+H,+Hyy—1  (3.29)
X(k + Hey) = x(k + Hey) (3.30)
%(k + Heoy + Hyg) — %(k + Hop + Hyy — 1) < Tol,, (3.31)
X(j+1) <x™m (3.32)
( (3.33)
(3.34)

A varidavel w representa uma falha do processo. Pode ser qualquer alteracao

que provoque um comportamento indesejado no sistema; por exemplo, alteracoes

nos parametros da planta, desvios sistematicos no u medido ou aplicado na planta,

etc. Neste trabalho sao estudados os comportamentos provocados por alteracoes na

constante de troca térmica, nas vazoes de alimentagao do reator e na temperatura
da camisa (mais detalhes na Segao [4.4).

O funcionamento desta rotina pode ser resumido da seguinte maneira:

1.
2.

Fornecer uma estimativa inicial para u

Simulagao dinamica do modelo (Equagao [3.27))

. Verificar se o médulo das diferencas de x no tempo final sao menores que 7ol,,

para garantir que é um estado estacionario (Equacdo [3.33]). Se ndo, corrigir o

valor de u pelo método do Ponto Interior e voltar para 2. Se sim, continuar

. X & o estado estacionario obtido da simulacao (Equagao [3.30))

Simulagao dinamica do modelo com falha (Equagao |3.29)

. Verificar se a trajetoria obtida da simulagao permanece abaixo do limite x™%*

(Equacao [3.32) e se as diferencas de X no tempo final sao menores que 7ol
para garantir uma trajetoria nao crescente (Equagao [3.31)). Se ndo, corrigir o

valor de u pelo método do Ponto Interior e voltar para 2. Se sim, continuar

Estado seguro x(k + H,,) encontrado. Fim do algoritmo.

3.6 Comentarios finais

O sistema em estudo ¢ um tipico reator CSTR ( Continuous Stirred Tank Reactor)

em que ocorre uma reacao quimica do tipo A — B na presenca de um solvente

e de um catalisador. O solvente é inerte, mas o catalisador influencia na taxa
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de reacao. O controlador NMPC pode assumir configuracoes distintas em funcao
da avaliacdo de risco do sistema. A tnica varidvel medida é a temperatura do
reator, enquanto os demais estados sao estimados, assim como a constante de troca
térmica da camisa. As estimagoes sao realizadas através de uma técnica de janela
movel, permitindo capturar com maior acuracia o comportamento mais recente da
planta e possibilitando a atualizacao do modelo do controlador a cada intervalo de
amostragem. As simulagoes de falhas levam em consideracao os erros de medida
e a dindmica do sistema em malha fechada, o que permite uma previsao confidvel
do comportamento da planta em caso de falhas. Em situagoes de risco, a planta
é levada para um estado seguro, cuja convergéncia é garantida pelo algoritmo, se
afastando o minimo possivel do estado inicial. Nao foram encontradas, na literatura

cientifica, estratégias semelhantes na abordagem de sistemas de seguranca.
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Capitulo 4
Resultados e Discussoes

Para discutir o desempenho do sistema de seguranca, deve-se garantir que tanto
o controlador quanto o reconciliador estao funcionando corretamente. Mas inici-
almente, deve-se garantir que o modelo matemético representa adequadamente o
sistema fisico proposto. Desta forma, como introducao deste capitulo, simulacoes
e analises dindmicas do modelo sao discutidas na Secao Em seguida, os de-
sempenhos dos sistemas de controle e reconciliagao sao discutidos nas Secoes
e respectivamente. Na Secao sao apresentados os resultados de simula-
¢oes de diversos cenarios construidos para avaliar o comportamento do algoritmo de

seguranca.

4.1 Dinamica do sistema

As simulacoes desta secdo mostram o comportamento dindmico do sistema em
malha aberta para perturbagoes degrau nas variaveis de entrada. O estado estacio-
nario de partida é mostrado na Tabela Este ponto de operacao foi selecionado
arbitrariamente, de forma que o tempo de residéncia fosse proximo a 1 h; valor

comum em reatores de polimerizagao.

Tabela 4.1: Estado estacionario inicial para avaliacao da dinamica do sistema

Variaveis de estado Valores iniciais Variaveis de entrada  Valores iniciais
T 380,0 T, 361,0
Mron 36,2 FMon 112,7
Mpy 77,2 F3 198.6
Mg, 200,0 FSat 0,10
MCat 0,10

Todas as perturbagoes degrau foram executados no tempo de 1 h, modificando

apenas a varidvel de entrada em questao e mantendo as demais inalteradas. Por isso,
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apenas a varidvel de entrada modificada é mostrada nos gréaficos. Os valores finais
assumidos nas perturbacoes degrau sao referentes aos limites considerados para as
variaveis de entrada do sistema, destacados na Tabela (3.2

O tempo de amostragem utilizado nas simulagoes foi de 3 min. De uma forma
geral, intervalos pequenos causam aumento do custo computacional e intervalos
grandes causam perda de informacoes acerca da dinamica da varidavel. O valor
utilizado foi considerado adequado sob ambos os pontos de vista e compativel com

o utilizado no meio industrial.

4.1.1 Efeito da temperatura da camisa

As respostas dinamicas referentes aos efeitos de altas e baixas temperaturas da
camisa sao mostrados nas Figuras e[d.2] O aumento da temperatura da camisa
provoca o aumento da temperatura do reator que, por sua vez, aumenta a taxa de
reacao e, consequentemente, aumenta a conversao do mondémero em polimero. Em
contrapartida, a reducao da temperatura da camisa provoca a reducao da tempera-
tura do reator e, consequentemente, reduz a conversao do monoémero. Portanto, o

comportamento do modelo estd de acordo com o esperado.

4.1.2 Efeito da vazao de monoémero

As respostas dinamicas referentes aos efeitos de altas e baixas vazoes de mono-
mero sao mostrados nas Figuras[f.3e[d.4. O aumento da vazao de monémero provoca
o aumento permanente da quantidade do reagente no reator (Figura . Como a
vazao de saida do reator é sempre igual a vazao total de entrada, o aumento da vazao
do mon6émero causa um aumento proporcional na vazao de saida. Em consequéncia,
ocorre uma redugdo das quantidades de solvente e catalisador no reator (Figuras
e [4.3d)), visto que suas alimenta¢oes permanecem inalteradas. A temperatura
do reator exibe uma resposta inversa bastante suave (Figura , provavelmente,
devido ao efeito inicial do mondémero como diluente de calor, uma vez que o rea-
gente é alimentado a 350 K; ou seja, mais frio que a massa reacional, que esta a
380 K. Logo em seguida, ha um aumento da temperatura do reator, possivelmente,
em virtude da sobreposicao do calor liberado pela reacao quimica. Comportamento
semelhante é observado na resposta da quantidade de polimero no reator (Figura
[£.3¢). Inicialmente hd um efeito de “arraste” do polimero, uma vez que o produto
nao é alimentado e a vazao de saida do reator sofre um aumento brusco. Contudo,
o aumento da taxa de reacao promove a formacao do polimero, efeito que prevalece
no meio reacional.

Os efeitos da redugao da vazao de monomero sao qualitativamente semelhantes

aos verificados para o aumento da vazao do reagente, entretanto, ocorrem de maneira
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Figura 4.1: Dinamica do modelo em malha aberta. Temperatura da camisa alta.

inversa. Com a reducao da vazao de alimentacao, ha reducao da vazao de saida,
que provoca o actimulo de solvente e catalisador no reator (Figuras eft4d). O
mesmo acontece inicialmente com o polimero (Figura ; contudo, a reducao da
quantidade de monoémero no reator, causa reducao na taxa de formagao do polimero
que, consequentemente, tem sua proporcao reduzida no reator. Sem o calor gerado
pela reagdo quimica, a temperatura do reator diminui (Figura [f.4a). Ambos os

comportamentos sao coerentes com o esperado.

4.1.3 Efeito da vazao de solvente

As respostas dinamicas referentes aos efeitos de altas e baixas vazoes de solvente
sdo mostrados nas Figuras e O aumento da vazao de solvente provoca
o aumento da vazao de saida do reator. Consequentemente, ocorre o arraste das

substancias que mantiveram suas alimentagoes inalteradas, por isso a reducao das
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Figura 4.2: Dinamica do modelo em malha aberta. Temperatura da camisa baixa.

quantidades de catalisador, de polimero e, inicialmente, de monémero (Figuras m
e [1.5b). Em relagao ao ultimo, soma-se o efeito de dilui¢ao, que promove a
reducao da taxa de reacao e, portanto, o acimulo da substancia no reator. Este efeito
potencializa a reducao da quantidade de polimero no meio reacional, proporcionando
uma reducao acentuada da substancia. Com o aumento da corrente de alimentacao,
que é mais fria que o meio reacional, ocorre redugao da temperatura do reator (Figura
. A reducao da taxa de reacao, por efeito da diluicao, também colabora para o
declinio da temperatura que, por sua vez, afeta negativamente a taxa de reacao.

A reducdo da vazao de solvente provoca a reducao da vazao de saida do reator.
Isso provoca o acimulo das substancias cuja alimentacao nao foi alterada no meio
reacional, como se pode notar para o catalisador e, inicialmente, para o mondémero
(Figuras e [4.6D). Com a reducdo do solvente no reator e o aumento do cata-
lisador, ocorre aumento da taxa de reagao. Esta provoca o consumo do mondmero

e formacao do polimero, com a consequente liberacdao de energia. Por isso hé de-
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Figura 4.3: Dinamica do modelo em malha aberta. Vazao de mondmero alta.

créscimo permanente da quantidade de mondmero e aumentos na quantidade de
polimero e na temperatura do meio reacional (Figuras e [4.6a)).

4.1.4 FEfeito da vazao de catalisador

As respostas dinamicas referentes aos efeitos de altas e baixas vazdes de cata-
lisador sao mostrados nas Iiguras e O aumento da vazao de catalisador
pouco influencia na vazao total de alimentacao e, portanto, nao tem grandes im-
pactos na vazao de saida do reator. Isso faz com que a quantidade de solvente no
reator permaneca quase inalterada (Figura . Embora tenha pequena influéncia
no tempo de residéncia do reator, o catalisador tem efeito destacado na taxa de
reacao. Tal influéncia pode ser observada pelo aumento da conversao da reagao; isto

é, diminuicao da quantidade de mondémero, aumento da quantidade de polimero e

aumento da temperatura (Figuras [4.7b] [4.7¢| e [4.7a]). Destaque para o overshoot na
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Figura 4.4: Dinamica do modelo em malha aberta. Vazao de mondmero baixa.

resposta da temperatura do reator.

A reducao da vazao de catalisador anula a taxa de reacao, provocando actumulo
de monomero no reator (Figura . Como nao hé reacao, o polimero é arrastado
do reator (Figura e a temperatura diminui (Figura, em funcao da auséncia
de geracao de energia. Todas as simulacoes produziram comportamentos dentro do

previsto.
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4.2 Desempenho do controlador

Para o estudo do algoritmo de controle, dois casos distintos foram levados em
consideracao. Ambos os casos representam uma mudanca no setpoint do controlador,
em que todas as variaveis controladas devem ser levadas do Estado 1 para o Estado
2. Cada estado é constituido por um vetor x e um vetor u que sao solucoes do

problema estacionario x(k) = f (x(k),u(k)).

oo Caso 1: o Estado 2 é inatingivel. Significa que, a partir do Estado 1 f(x1,uy),

dada uma perturbagao degrau u,, o sistema dinamico converge para o Estado
3 f(Xg, ng).

oo Caso 2: o Estado 2 é atingivel. Significa que, a partir do Estado 1 f(xy,uy),

dada uma perturbacao degrau u,, o sistema dinamico converge para o Estado
2 f(x2,u).

Testar o desempenho do controlador nestes cenarios é importante porque sao
situagoes que podem ocorrer durante a atuacao do sistema de seguranca, que, em
situacoes de risco, deve deslocar o processo para um outro ponto de operacao. To-
davia, este novo estado pode se enquadrar no Caso 1, definido acima, gerando um
offset em relacao ao estado seguro calculado.

Partindo do estado estacionario definido pelo Setpoint 1 (Tabela , foram
realizadas simulagoes dinamicas visando a observar o comportamento do sistema
frente a uma mudanca no setpoint do controlador no instante 1 h para os valores
definidos pelo Setpoint 2, que é inatingivel (Caso 1). O desempenho do NMPC
pode ser ajustado manipulando-se os parametros de sintonia; ou seja, horizonte de
predi¢do (P), horizonte de controle (M) e pesos associados aos termos da funcao
objetivo (Q, R e S).

O desempenho do controlador SISO para o caso Setpoint 1 — Setpoint 2 é mos-
trado na Figura Variagoes nos horizontes de controle e predicao nao propor-
cionaram melhores desempenhos, apenas aumento do custo computacional. Assim,
optou-se por utilizar uma sintonia que proporcionasse um desempenho satisfatério
e 0 menor custo computacional, neste caso, [M,P] = [3,10]. Os respectivos pesos
Q e R adotados sao matrizes identidade. Embora nao considerada no caso SISO,
a influéncia do peso S ¢ discutida durante a sintonia do controlador MIMO. O de-
sempenho do controlador neste caso foi considerado satisfatorio, uma vez que nao
houve offset e o perfil da varidvel manipulada se mostrou suave. Pela simplicidade
do controlador SISO, nao foram realizados outros testes. Discussoes mais detalhadas
acerca da sintonia sao tratadas adiante para a configuracao MIMO.

O desempenho do controlador MIMO é para o caso Setpoint 1 — Setpoint 2
mostrado nas Figuras e sendo possivel notar uma dificuldade moderada
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Tabela 4.2: Estados da planta durante as simulagoes de desempenho do controlador.

Solvente no reator [mol] Temperatura do reator [K]

Polimero no reator [mol]

. . Setpoint 2 Setpoint 3
Varidvel - Setpoint 1 Inatingivel Atingivel
g g
T 380,0 360,0 362,7
Mason 36,2 95.0 99.9
Mpy, 772 114,7 104,6
Mgo 200,0 210,0 190,6
Mca 0,10 0,30 0,27
T. 361,0 308,6 308,6
FMon 112,7 130,1 130,1
el 198,6 195,4 195,4
FCat 0,10 0,28 0,28
Ko 1,0 1,0 1,0
385
¢ Resposta
380 ~-Setpoint | 45,
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Figura 4.9: Desempenho do controlador SISO: Setpoint 1 — Setpoint 2.
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em controlar a quantidade de catalisador no reator (Figura . Esta dificuldade
¢ decorrente da cinética de reacao, que é proporcional ao produto entre as fracoes
de monodmero e catalisador (r = xp0n Toa K). Variagoes na fragdo de catalisador
(xcqt) provocam mudangas na taxa de reagio (r) que, por sua vez, afeta a quantidade
de mondémero no reator (ver Equacao . J& mudancas na fracao de mondmero,
tém efeito apenas de mistura em relagao ao catalisador, como se pode verificar pelo
balanco global do reator (M; = Myon + Mpo + Mcar + Mse) € pela auséncia do
termo de reagao quimica no balango por componente do catalisador (Equagao .

A estratégia inicial para definicao dos pesos Q, R e S é ilustrada na Tabela
[4.3] Os pesos foram definidos de modo que todas as varidveis exercessem impactos
similares na fun¢ao objetivo. Tendo como referéncia o peso atribuido a temperatura
do reator T, os outros pesos foram calculados de modo que o produto entre os
valores da coluna “Variacao méxima” e da coluna “Peso” totalizasse 100. Assim, as
variagoes de todas as varidveis exercem efeitos similares na funcao objetivo. Como
a quantidade de polimero no reator nao é controlada, a varidvel nao afeta a funcao
objetivo do controlador, por isso foi omitida na Tabela [£.3] Inicialmente, a funcao
objetivo do controlador MIMO considera apenas o primeiro e ultimo termos da
Equacao [3.16, assim como nas simulacoes anteriores do controlador SISO, portanto,
a influéncia do peso S nao foi avaliada nesta sintonia, embora sua definicao inicial

tenha seguido a mesma logica do peso R.

Tabela 4.3: Estratégia de selecao dos pesos da fungdo objetivo do controlador

Parametro Var. Associada Variagdo maxima Peso

T 100 1
Myron 100 1
Q May 200 05
Mgy 1 100
T, 100 1
R FMon 200 0,5
s Fo! 400 0,25
fCat 1100

Nota-se na Figura que ocorreu um leve overshoot no desempenho do sol-
vente. A fim de tentar reduzir a amplitude de tal desvio, o peso referente ao solvente
foi dobrado, passando, portanto, de 0,5 para 1. Desta forma, aumenta-se a influén-
cia do erro de setpoint do solvente na fun¢ao objetivo do controlador, resultando em
uma grande diminuicao do overshoot, como mostrado nas Figuras e

Em ambas as sintonias observa-se um destacado offset no setpoint do catalisador,
cuja trajetéria dindmica comeca com um pequeno afastamento do valor desejado,

mas em seguida retoma seu comportamento esperado. O offset ocorre porque o
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aumento da fracao de catalisador provoca queda da fracao de mondémero, em virtude
da reacao quimica, causando um offset no setpoint do monoémero. O aumento da
taxa de reacao, por sua vez, provoca aumento de temperatura, resultando em mais
um offset. Na sintonia proposta, a influéncia do erro de setpoint do catalisador na
funcao objetivo é menor que a influéncia dos erros do mondémero e da temperatura,
situagao que pode ser revertida com o aumento do peso associado ao catalisador.
As Figuras e trazem os resultados para um peso de 10000 referente ao
catalisador, cem vezes superior ao valor inicial de 100. Desta vez, a quantidade
de catalisador no reator segue desde o inicio para o setpoint, provocando, contudo,
desvios na temperatura e no monomero e, ainda, overshoot no solvente (cujo peso
atual é 1). Nota-se, portanto, que em cenérios onde o Setpoint 2 nao é alcancavel,
o controlador tenta privilegiar algumas variaveis em detrimento de outras. Neste
caso, temperatura e monomero devem ser privilegiados, visto que o aumento do
peso associado ao catalisador prejudica o controle das demais varidveis, fato que
ocorre em virtude de sua influéncia na taxa de reacdo. Além disso, na pratica, o
controle de temperatura e de conversao (producao) sao muito mais importantes que
o controle de catalisador (que pode, no entanto, afetar significativamente os custos
do processo).

Todas as simulacoes realizadas até o momento levaram em consideracao na fun-
¢ao objetivo do controlador apenas os termos relacionados aos pesos Q e R. A tnica
modifica¢io dos pesos definidos na estratégia inicial de sintonia (Tabela [4.3)) foi feita
no peso referente ao solvente (Msg,;), associado ao parametro Q, que passou de 0,5
para 1. Os valores iniciais definidos para compor o peso R se mostraram satisfa-
torios. Resta, agora, definir os valores que compoem o peso S. As Figuras 4.16| e
trazem os resultados da simulagdo considerando os valores iniciais (Tabela
definidos para a matriz S. Esta simulacao ilustra bem o comportamento discutido
no inicio desta Segao (4.2). Note que as linhas tracejadas da Figura indicam
exatamente o mesmo setpoint utilizado em todas as simulagoes anteriores (Setpoint
2); contudo, desta vez, o controlador foi habilitado a perseguir também os valores
estacionarios das variaveis manipuladas, destacados na parte inferior da Tabela
como mostra a Figura [£.17 O resultado é um estado estacionario diferente do pre-
visto para solvente e catalisador (Figuras e [£.16d). A partir desta simulagao,
vé-se que a sintonia do parametro S afeta o desempenho do sistema, como poderia
ser esperado. A fim de enriquecer a anéalise, decidiu-se também utilizar um setpoint
alcancavel para as variaveis controladas, deslocando o sistema do Setpoint 1 para o
Setpoint 3, discriminado na Tabela [£.2]

As Figuras e mostram o desempenho do controlador sem a influéncia
do segundo termo da Equacao [3.16} ou seja, sem perseguir os targets. Como o

novo setpoint ¢ alcancavel, nao houve offset em nenhuma variavel controlada.
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Os perfis das variaveis manipuladas se mostraram satisfatoriamente suaves; porém,
observam-se pequenos desvios em relacao aos valores estacionarios, mas que nao
trazem problemas ao desempenho controlador.

Ativando o segundo termo da Equagao |3.16| e aplicando a sintonia inicial para
a matriz S, obtém-se os resultados mostrados nas Figuras e Os valores
estacionarios das variaveis manipuladas sao rigorosamente seguidos, como mostrado
na Figura [4.21} entretanto, observam-se desvios consideraveis nas varidveis contro-
ladas, fendémeno nao observado na simulagao que desconsidera os targets. Outras
simulacoes foram realizadas com o intuito de diminuir a contribuicao dos targets na
funcao objetivo do controlador, mas nao houve ganho de desempenho em relagao as

simulacgoes sem a contribuicao do referido termo.

Desempenho do controlador frente ao ruido

Em todas as simulagoes anteriores, foi considerado que os estados possuem me-
didas livres de incertezas. Nesta secao, sao avaliados os impactos de incertezas nas
medidas dos estados sobre o desempenho do controlador. Para tanto, as medidas
dos estados foram corrompidas com ruidos normais de média (u) zero. Para as
variaveis Myron, Mpoi, Mg € Mege, 0 valor atribuido ao desvio padrao (o) foi equi-
valente a 1% do valor medido. Para a temperatura do reator (7) o desvio padrao
foi considerado constante e igual a 0,2 (que corresponde a cerca de 0,05% do valor
medido). Tais valores sdo proximos aos encontrados em operagoes industriais, como
se pode confirmar no trabalho de PRATA et al. (2009). A simplifica¢do do desvio
padrao correspondente a temperatura do reator nao interfere significativamente nos
resultados e foi admitida apenas para facilitar a discussao das analises posteriores.

Os resultados de desempenho do controlador SISO para uma mudanca Set-
point 1 — Setpoint 3 sdo mostrados na Figura [1.22] Observa-se que o ruido obteve
efeito mais destacado para o monitoramento do solvente, do polimero e do monémero
no reator. O efeito do ruido na temperatura foi pequeno e nao prejudicou o cal-
culo das acoes de controle. Apesar de alimentado com dados ruidosos, o integrador
convergiu em todas as iteracoes.

Os resultados de desempenho do controlador MIMO para uma mudanca Set-
point 1 — Setpoint 3 sdo mostrados nas Figuras e Nota-se que o con-
trolador consegue levar todas as variaveis para seus respectivos setpoints. Apenas o
solvente apresenta uma dispersao acentuada, apesar do fato de estar sujeito as mes-
mas intensidades de ruidos que os outros componentes. Esta dispersao prejudica
a determinacao exata do estado da respectiva varidvel. As variaveis manipuladas
apresentaram um comportamento mais agitado, como se poderia esperar. Mas de

forma geral, o desempenho do controlador foi pouco influenciado pelo ruido.
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Figura 4.22: Desempenho do controlador SISO frente ao ruido: Setpoint 1 — Set-
point 3.

A configuragao final da sintonia do controlador é dada pela Tabela[d.4] O segundo

termo da Equacao |3.16| nao ofereceu melhoria no desempenho do controlador e,

por isso, nao serd utilizado nas simulacoes posteriores. Sendo assim, o parametro

S foi removido da Tabela Alteragoes nos horizontes de controle e predicao

nao produziram melhorias de desempenho, de forma que os valores iniciais foram

mantidos.
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point 3. Variaveis controladas.
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Tabela 4.4: Sintonia final do controlador.

Parametro Var. associada Valor

T 1
MMon 1
Q MSol 1
Mcay 100
T. 1
Fyn 0,5
R FSel 0,25
FCat 100
M 3
P 10

4.3 Desempenho do reconciliador

Nesta secao, o desempenho do reconciliador é avaliado em fun¢ao do horizonte
de reconciliacao H,.. e da intensidade do ruido adicionado & varidvel medida, neste
caso, apenas o estado T. Os outros estados sao estimados pelo algoritmo. As
simulacoes conduzidas nesta etapa visam manter a variavel controlada 7" no valor
definidos pelo Setpoint 1 (Tabela , que é a condicao inicial das simulacoes. O
controlador atua na configuragao SISO; isto é, apenas a temperatura da camisa é
manipulada, as vazoes de alimentacao permanecem constantes. O parametro k. foi
mantido constante e igual a 1 para ¢t < 1. Para ¢t > 1, sao propostas trés situacoes
para o parametro k.: continua constante, reducao degrau e reducao exponencial
(que simulam incrustacao nas paredes do reator), cujos resultados sdo mostrados a

seguir.

K. constante

O desempenho do algoritmo de reconciliagdo pode ser ajustado manipulando-se
o horizonte de reconciliacao H,... Para um valor inicial de 5, foram realizadas si-
mulacoes com o objetivo de testar a sensibilidade da estimacao frente aos ruidos
[, o]=[0; 0,2] e [u, o]=[0; 0,4]. Os resultados desta simula¢do sdo mostrados na
Figura [4.25, em que se pode notar o aumento na dispersao da variavel estimada k.
em funcao do aumento do ruido. Redug¢oes em H,.. produzem estimacoes muito
dispersas, prejudicando o desempenho do controlador. O resultado para o H,.. = 8
(Figura mostra um desempenho bastante superior da trajetoria de k. em re-
lagao a trajetoria obtida com H,.. = 5 na condi¢ao de ruido ¢ = 0,2. O mesmo
resultado ¢ observado para a condicao de ruido o = 0,4, em que h&4 um comporta-

mento de tendéncia oscilatoéria para a trajetoria de k., que, ainda assim, é bastante
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superior ao desempenho do reconciliador para H,.. = 5.

Nota-se que para ambos os tamanhos de H,.. houve perda de desempenho do
controlador para aumentos na intensidade do ruido. Apesar de nao haver interferén-
cia significativa na variavel controlada 7', houve um aumento da "agressividade"do
controlador sobre a variavel manipulada 7T.. Destaque para a diferenca no perfil da
temperatura da camisa em cada tamanho do horizonte de reconciliacao. Embora a
magnitude do ruido influencie bastante a estimacao do parametro ., o efeito sobre

a temperatura do reator foi pequeno em todos os casos simulados.
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Figura 4.25: Desempenho do reconciliador frente ao ruido e k. constante: H,.. = 5.

k. variacao degrau

Para uma variagao degrau no parametro k. no instante 1 h, passando de 1 para
0,1, o desempenho do reconciliador para H,.. = 8 foi superior ao H,.. = 5 em ambas
as condicao de ruido, como pode se observar nas Figuras e [4.28, Novamente, a
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Figura 4.26: Desempenho do reconciliador frente ao ruido e x. constante: H,.. = 8.

estimacao da temperatura do reator sofreu pouca influéncia do ruido e o perfil das

acoes de controle apresentou melhor desempenho para H,.. = 8.

k. variagao exponencial

Para uma variacao exponencial no parametro . dada pela Equagao no ins-

tante 1 h, o desempenho do reconciliador para H,.. = 8, frente ao ruido ¢ = 0, 2,

foi ligeiramente superior ao H,.. = 5 em termos da estimagao, mas se mostrou sig-
nificativamente superior em termos do perfil da varidvel manipulada (Figuras e

4.30). Para um ruido o = 0,4, o maior horizonte apresenta melhor desempenho em

todos os aspectos. Mais uma vez, nao houve efeito significativo do ruido sobre a es-

timacao da temperatura do reator, apenas uma leve dispersao para o ruido o = 0,4
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Figura 4.27: Desempenho do reconciliador frente ao ruido e variagdo degrau no s.:
Hyee = 5.

e Hye. =5 (Figura|4.29b)), mas que nao compromete a qualidade da estimagao.

ke(t) =0,14+0,9 exp(—(t — 1)) t>1 (4.1)

O ruido utilizado nas proximas simulagoes serd de o = 0,2 e u = 0, e o horizonte
de reconciliacao escolhido foi H,... = 8, devido ao seu desempenho superior sem au-
mento significativo do custo computacional. O tempo médio gasto pelo reconciliador

em cada iteracao ¢ de menos de 2 segundos.

Desempenho do controlador frente ao ruido considerando o

reconciliador

Para validar as simulagoes deste trabalho em situacoes mais tipicas do meio

industrial, o comportamento do controlador foi testado na presenca de ruido no
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Figura 4.28: Desempenho do reconciliador frente ao ruido e variagdo degrau no k.:
Hyee = 8.

sinal de controle. Nas simulagoes anteriores, discutidas na Secao Desempenho do
Controlador, foi admitido que todos os estados eram conhecidos. Agora, a tnica
variavel medida é a temperatura do reator (T'), como usualmente ocorre em processos
reais, que foi corrompida com ruido normal de média (u) zero e desvio padrao (o)
0,2. Os outros quatro estados sao estimados pelo reconciliador, concomitantemente
a constante de troca térmica (k.). Nas simulagoes, o sistema parte do Setpoint 1
para o Setpoint 3. O k. do reator permanece constante com valor 1. Os resultados
do controlador SISO sao mostrados na Figura [4.31] As Figuras e trazem
os resultados do controlador MIMO. Nota-se que os desempenhos dos controladores
SISO e MIMO sao bastantes semelhantes e nao foram prejudicados pelo ruido de
desvio padrao (o) 0,2. Nem mesmo um ruido de desvio padrao (o) 0,4 foi suficiente
para prejudicar significativamente o desempenho do controlador, como pode ser
observado nas Figuras e Portanto, a configuragao e a sintonia do sistema
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Figura 4.29: Desempenho do reconciliador frente ao ruido e variacao exponencial no

Ke: Hypee = 5.

de controle e reconciliacao se mostraram desempenhos satisfatorios nos testes aos

quais foram submetidos. O tempo total gasto pelo reconciliador e pelo controlador

em cada iteracao varia de 2 a 20 segundos.
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4.4 Simulacoes de comportamentos inseguros

Com o objetivo de testar a eficiéncia do algoritmo de seguranca desenvolvido
nesta dissertacao foram considerados alguns cenéarios nos quais eventos indesejados

foram simulados. Sao eles:

e Perda da capacidade de refrigeracao do reator;
e Adigao de excesso de catalisador;

@& Perda de controle da temperatura da camisa.

O limite de seguranga considerado nas simulagoes foi referente a temperatura
do reator, que deve atingir, no maximo, o valor de 385 K. Os eventos capazes de
superar este valor sao considerados cenarios de risco e, portanto, ativam o sistema
de seguranca. O referido limite de seguranca foi arbitrado com o objetivo de ilustrar
o procedimento proposto neste trabalho. As simulacoes desta secao sao realizadas
no modo SISO.

4.4.1 Perda da capacidade de refrigeragcao do reator

A perda da capacidade de refrigeracao é simulada através da variacao do para-
metro k.. Este tipo de evento é bastante comum durante a operacao de reatores
com camisa. Diversas falhas podem provocar uma diminuicao da capacidade de
troca térmica entre camisa e reator, por exemplo, falha na bomba de alimentacao
de fluido, falha na agitacao do reator, aumento da viscosidade da mistura reacional
(efeito gel) e incrustagdo. Como o parametro k. ndo pode ser medido, ele deve
estimado em tempo real, de maneira a acompanhar qualquer mudanca indesejada
durante a operacao (detalhes do estimador na Secao . As falhas podem ge-
rar variacoes bruscas e varicoes graduais no k. da camisa, que sao simuladas como
variacoes degrau e exponencial, respectivamente.

Reducoes degrau no k. para valores entre 1 e 0,2 nao representam risco para o
processo. Apenas eventos que reduzam o parametro a valores menores que 0,2 sdo
capazes de violar o limite de seguranca de 385 K, como pode ser observado na Figura
O mesmo ocorre para redugdes exponenciais no parametro (Figura .
Observa-se na Figura [4.38 que o problema de troca térmica provoca a saturacao da
camisa, mas nao evita a violagao do limite de seguranca. Portanto, redugoes do k.

para valores menores que 0,2 sao eventos de risco potencial e devem ser evitadas.
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4.4.2 Adicao de excesso de catalisador

A adicao de excesso de catalisador é simulada através da variacao da vazao de
alimentacdo de catalisador (F£®). E um evento tipicamente provocado por falha na
bomba de catalisador ou ainda por falha no medidor de vazao, que poderia indicar
um valor diferente do efetivamente alimentado. Este tipo de evento é bastante
perigoso porque aumenta a taxa de reacao e, consequentemente, pode provocar
um runaway. Vale ressaltar que variacoes de atividade sao comuns na planta, em
funcao da variabilidade do processo de producao do catalisador e da presenca de
contaminantes.

Aumentos bruscos na vazao de catalisador para valores entre 0,1 (valor de F5®
no Setpoint 1) e 0,9 ndo conduzem a situagées de risco. Valores maiores que 0,9,
no entanto, levam a violacao do limite de temperatura, como mostra a Figura [4.39
e devem ser evitados. Nao ha perda de controle, mas a refrigeracao nao é rapida o

suficiente para evitar que o limite de seguranca seja violado.
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Figura 4.39: Efeito do aumento brusco de F®.

4.4.3 Perda de controle da temperatura da camisa

A perda de controle da temperatura da camisa também ¢ um evento comum
durante a operagao. Ocorre por falha no trocador de calor responsavel pela manu-
tencao da temperatura do fluido térmico ou por falha na geracao de vapor. Como
prejudica seriamente a capacidade de resfriamento do reator, pode provocar sérios
aumentos de temperatura. Para o caso abordado neste trabalho, a temperatura da
camisa é a Unica variavel manipulada para o controle da temperatura do reator em
condigbes normais de operagio (configuracdo SISO), portanto, o travamento desta
temperatura significa a total impoténcia do sistema de controle automatico.

A zona de risco para aumentos bruscos de T, surge para valores maiores que

370 K. Valores menores que este nao representam risco ao processo, como ilustra a
Figura [4.40
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Figura 4.40: Efeito do aumento brusco de T..

4.5 O sistema integrado de seguranca

As simulagoes partem de um estado estacionario definido pelo Setpoint 1 e tém
seu risco avaliado para uma determinada falha no tempo de 1 h. De 1h até 4
h, o controlador atua na configuracao MIMO com o objetivo de levar a planta
para o setpoint de seguranca (SPg,). No tempo de 4 h o controlador volta para
a configuragao SISO e o evento anormal simulado no instante 1 h é efetivamente
aplicado na planta, para testar a eficicia do sistema de seguranca.

Os graficos de variaveis controladas (VC), variaveis manipuladas (VM) e k. es-

timado sao organizadas da seguinte maneira:

e A resposta da planta é representada por circulos pretos (VC e k.) e por linhas

continuas pretas (VM);

@ A resposta do modelo na simulacdo da falha é representada por xis cinzas (VC

e Kk.) e por linhas tracejadas com xis cinzas (VM);

e A resposta predita para a planta em situacao de falha a partir do estado seguro
calculado é representada por diamantes cinzas (VC e k.) e por linhas cinzas
(VM). Esta trajetoria ¢ calculada no instante 1 h, mas foi deslocada para o
instante 4 h com o objetivo de facilitar a comparacao com o comportamento

efetivo da planta;
oo O estado seguro calculado é representado por uma linha tracejada (VC);
e O limite de seguranga é representado por uma linha continua (VC).

Os valores da matriz de pesos X, utilizada na funcao objetivo para calculo dos
estados seguros (Equagdao [3.26)), sdo idénticos aos da matriz Q utilizada na fungao
objetivo do controlador (Equacao [3.16) e podem ser encontrados na Tabela .
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4.5.1 Perda da capacidade de refrigeracao

Nesta secao, o desempenho do sistema integrado de seguranca é testado para o
evento indesejado discutido na Secao que evidencia os impactos provocados
por variagoes no parametro k. no processo. O evento selecionado para avaliagao do
sistema de seguranca foi a reducao degrau na constante de troca térmica de 1 para
0,1, cuja dindmica é mostrada na Figura [4.36| em circulos pretos. Os resultados sao
mostrados nas Figuras e

Como esperado, a simulacao da falha prevé uma violacao do limite de seguranca
(Figura e, imediatamente, ativa o buscador de estados seguros que, por sua
vez, indica como seguro o setpoint representado pela linha tracejada. O controlador
é reconfigurado para o modo MIMO e leva o sistema para o estado seguro. Note
que o novo estado é proximo ao anterior. As mudancas mais acentuadas foram o
aumento de 38% na quantidade de mondémero (Figura[1.41b)) ¢ a redugéo de 18% na
quantidade de polimero no reator (Figura. O reconciliador conseguiu acompa-
nhar satisfatoriamente a dinamica do parametro x. (Figura . O novo setpoint
causou diminui¢do da conversao de monoémero (Figura [1.41g). Em contrapartida,
houve aumento da produgao de polimero (Figura. Esta alteracao da dinamica
do processo foi causada pela mudanca dos regimes de alimentagao. Isso ilustra a
dificuldade em prever o comportamento de sistemas nao lineares sem um modelo
matematico.

No tempo de 4 h o controlador volta para o modo SISO e a falha é efetivamente
aplicada na planta. As trajetorias preditas para as variaveis controladas (diamantes
cinzas) foram precisas. Em alguns graficos nao é possivel enxergé-las, pois elas estao
exatamente embaixo da trajetoria da planta.

Na Figura|4.42| os valores das variaveis manipuladas durante a avaliacao de segu-
ranca sao mostrados nas linhas tracejadas cinzas partindo de 1 h. Como a simulacao
de falhas leva em consideracao a operacao normal da planta, a Ginica variavel mani-
pulada é a temperatura da camisa. Identificado um estado de risco, o controlador
leva a planta ao novo setpoint que, em malha aberta, é representado pelas linhas
continuas cinzas partindo 4 h. A diferenca estacionaria entre a resposta do con-
trolador e as trajetorias preditas em malha aberta é uma consequéncia normal da
mudanca no comportamento dinamico do sistema imposta pelo fechamento da malha
de controle.

Note que, apods a falha, a temperatura do reator se mantém em torno do limite de
seguranca estabelecido (Figura. Para este caso, portanto, o sistema inteligente
de seguranca foi capaz de reverter uma falha que elevaria a temperatura do reator a
cerca 392 K, bem acima do limite seguranca, e que ativaria o shutdown de emergéncia

e, consequentemente, causaria um enorme prejuizo econdmico. O sistema passou a
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operar com uma conversao mais baixa, mas com aumento de produg¢ao, mostrando

que as perdas causadas pela acao preventiva de seguranga sao relativas.

4.5.2 Adicao de excesso de catalisador

Nesta secao, o desempenho do sistema integrado de seguranca ¢é testado para o
evento indesejado discutido na Se¢ao[d.4.2] que evidencia os impactos provocados por
variagoes na alimentacio de catalisador FZ%. O evento selecionado para avaliacio
do sistema de seguranca foi o aumento degrau 0,1 para 1,5, cuja dinamica é mostrada
na Figura [4.39 em circulos pretos. Os resultados sao mostrados nas Figuras [4.43] e
4.44

Novamente o sistema de avaliacao de risco identifica um risco potencial e ativa
o buscador de estados seguros, cuja solugao é o novo setpoint do controlador. A
tnica mudanca perceptivel nas varidveis controladas foi uma redugao de 2 K na
temperatura do reator (Figura [£.43a). A dinamica da constante de troca térmica
foi, novamente, bem acompanhada pelo reconciliador (Figura e, desta vez, o
setpoint de seguranga nao provocou alteracoes na conversao nem na producgao de
polimero, como pode ser observado nas Figuras e respectivamente. Por
causa da flutuacao natural das estimacoes do reconciliador, o valor do parametro k.
utilizado na predigao (diamantes cinzas) foi a média dos dltimos 5 pontos estimados.

As trajetorias preditas para as falhas foram exatas para quase todas as variaveis
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controladas. A tnica excecao foi para a quantidade de catalisador no reator, que
teve uma pequena defasagem em relagdo a resposta da planta (Figura , mas
nao comprometeu o desempenho do sistema. Tal desvio, provavelmente, se deu
em virtude da diferenca, mais acentuada que no caso anterior, entre os valores
estacionarios preditos em malha aberta e a resposta do controlador (Figuras
e [4.44d).

Note na Figura que houve uma pequena violacao do limite de seguranca.
Violacoes desta magnitude sao aceitaveis e esperadas, uma vez que o sistema esta
sujeito a erros de medicao e modelagem que, certamente, influenciam nos calculos
do controlador, do reconciliador e do sistema de seguranca. Portanto, o sistema
inteligente foi capaz de reverter uma falha, que em condi¢des normais de operacao,

elevaria a temperatura do reator a quase 390 K.

4.5.3 Perda de controle da temperatura da camisa

Nesta secao, o desempenho do sistema integrado de seguranca é testado para o
evento indesejado discutido na Secao que evidencia os impactos provocados
por problemas na manutencao da temperatura de camisa T,.. O evento selecionado
para avaliacao do sistema de seguranca foi o travamento da temperatura da camisa

em 375 K, cuja dindmica é mostrada na Figura[4.40|em circulos pretos. Os resultados

sao mostrados nas Figuras e
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Mais uma vez, o sistema de avaliagao de risco identifica um risco potencial e
ativa o buscador de estados seguros, cuja solucao é o novo setpoint do controlador.
Neste caso, foram observadas mudancas significativas nas quantidades de mondémero
e polimero no reator, que tiveram, respectivamente, aumento de 38% e reducao de
18% (Figuras e [£.46¢). Houve diminui¢do de 3 K na temperatura do reator
(Figura[£.46a). A estimagao do x, foi realizada, novamente, com a média dos altimos
5 pontos e apresentou uma dispersao acentuada a partir de 4 h (Figura , mas
nao comprometeu o desempenho do sistema de seguranca. Assim como no primeiro
caso, o estado seguro possui menor conversao e maior produtividade (Figuras [4.46g
e . Destaque para a precisao das trajetorias preditas das varidveis controladas

no caso de falha (Figuras - |4.46¢) e para a diferenga bem pequena entre as
predi¢oes em malha aberta e a resposta do controlador (Figura [4.45))
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Novamente, o sistema inteligente de seguranca foi capaz de reverter uma falha que
causaria o shutdown do reator. A temperatura maxima atingida a partir do estado
seguro estabiliza em torno do limite de seguranca (Figura . Em condi¢oes
normais, a temperatura do reator atingiria 388 K.

O tempo médio gasto pelo sistema de seguranca para simular as falhas foi de 2
minutos. J& o tempo para encontrar o estado seguro foi, em média, menor que 1
minuto. FEste resultado mostra que a metodologia proposta pode ter aplicacao em

tempo real.
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4.6 Robustez frente a incertezas

Todas as simulacoes anteriores foram realizadas partindo do principio de que
0 processo possui um bom sistema de deteccao de falhas. Em outras palavras,
o processo é capaz de identificar a origem e a magnitude das falhas no instante
em que elas acontecem. Nas simulacoes realizadas neste trabalho, o reconciliador
foi informado sobre as falhas, deixando o parametro k. e os estados do modelo
como as unicas incognitas. Mas, e se o sistema de deteccao nao for eficaz? Afinal,
detectar falhas nao é uma tarefa simples. Portanto, nesta se¢ao, o desempenho do
sistema integrado de seguranca foi testado sob incertezas nas medidas da vazao de

alimentacao de catalisador e da temperatura do reator.

4.6.1 Incerteza sobre a vazao de catalisador

A incerteza considerada nesta secao equivale a uma falha no medidor da vazao
de alimentacao de catalisador. Assim, no instante 4 h, além do travamento da
valvula que controla a alimentacdo de catalisador (mesma situa¢do simulada na
Secao , ocorre também um problema na medicao da vazao da substancia, que
passa a transmitir sempre o mesmo valor. Numa planta industrial, tal combinacao
impediria a ativacao do alarme de alta vazao de catalisador, deixando os operadores
sem condicoes de decidir o que fazer.

Nesta simulacao, o reconciliador nao foi alimentado com os valores verdadeiros
da vazao de catalisador, mas com o ultimo valor antes da efetivacao da falha. Os
resultados sao mostrados nas Figuras e [4.48] em que os valores estimados pelo
reconciliador — circulos pretos — sdo comparados aos valores reais da planta (livres
de incertezas) — quadrados brancos.

Nas Figuras - as trajetorias estimadas pelo reconciliador sao muito
proximas as trajetorias reais da planta até o instante 4 h. A partir deste momento, a
falha no medidor é inserida e o reconciliador tenta compensé-la através do parametro
ke que, apesar de ter seu valor real constante e igual a 1, exibe um perfil estimado
oscilatorio em torno de 0,5. Mesmo com esta compensagao, todos os estados, com
excecao da temperatura, sao estimados como constantes, porém, seus valores reais
mudam. A temperatura do reator foi o inico estado estimado com precisao por causa
da propria estrutura do algoritmo de reconciliagao, que tenta aproximar 7.g;mado dO
Trnedido €m fungao do k.. Dentre todos os estados, somente T' é funcao de k. (Equacao
3.1), portanto, se nao houver falha na medicao do T},cdgido, Lestimado SEMPpre estara
proximo a temperatura real do reator, mesmo que o reconciliador estime valores
irreais para k..

Por ser alimentado pelos resultados do reconciliador, o controlador enxerga so-

mente a suposta variacao do k., calculando um perfil igualmente oscilatorio para
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a temperatura da camisa. Comparando as Figuras |4.48a] [4.48f] e [4.47a} observa-se

que as 4 h a temperatura do reator comeca a subir. O reconciliador nao enxerga
o aumento de FC%, entdo, tenta compensar diminuindo o x.. Com o desvio de T
ao setpoint, o controlador baixa a temperatura da camisa na tentativa de trazer a
varidvel controlada de volta ao valor desejado. Note que, em torno de 4,5 h, o k.
estimado bate na restricao inferior e, no mesmo instante, o controlador mantém 7,
constante, uma vez que, valores nulos de k. anulam também os efeitos de T, no
modelo do controlador. Quando k. volta a um valor nao nulo, o controlador conti-
nua reduzindo T, até que T esteja proximo ao setpoint. A partir de entdo, k. exibe
comportamento oscilatorio, provocando também um comportamento oscilatério em
T., porém, inversamente proporcional a Ke.

Os célculos da conversao e da producao de polimero foram realizados com os
dados reais do processo. A Figura ilustra a vazao real de catalisador alimen-
tada ao reator (linha tracejada preta) — que passa sobre a linha da resposta predita
para o caso de falha, como esperado — e a vazao transmitida ao reconciliador (linha

continua preta).
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Figura 4.47: Robustez do sistema integrado de seguranga: falha no medidor de vazao
de catalisador. Variaveis Manipuladas.
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Figura 4.48: Robustez do sistema integrado de seguranca: falha no medidor de vazao
de catalisador. Varidveis Controladas e afins.
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Numa planta industrial, os operadores teriam acesso somente aos estados es-
timados pelo reconciliador, visto que a tnica varidvel medida é a temperatura, e
neste caso, nao perceberiam todas as alteracoes na dinamica do reator, apenas as
variacoes na constante de troca térmica. Essa visao limitada acerca do processo
poderia leva-los a tomar decisoes erradas que, por sua vez, poderiam causar sérios
problemas. Portanto, apesar da falha de medicao da vazao de catalisador, o estado
seguro foi capaz de manter o processo dentro dos limites de seguranca, ratificando
a importancia de sistemas de seguranca mais inteligentes, baseados em modelos de

processo, para uma operacao segura.

4.6.2 Incerteza sobre a temperatura do reator

A incerteza considerada nesta secao equivale a uma falha no medidor da tempe-
ratura do reator. Assim, no instante 4 h, além do travamento da temperatura da
camisa (mesma situac¢do simulada na Segao , ocorre também um problema na
medicao da temperatura do reator, que passa a transmitir sempre o mesmo valor.
Numa planta industrial, tal combinacao poderia impedir a ativacao do alarme de
temperatura alta, deixando os operadores sem condicoes de decidir o que fazer.

Nesta simulagao, o reconciliador nao foi alimentado com os valores medidos na
planta (T, + ruido) em cada instante de amostragem, mas com o altimo valor antes
da efetivagao da falha (T} (4h) + ruido). A partir de entdo, o valor base T..q;(4h)
foi mantido, mas o ruido continuou variando em cada amostragem. Os resultados
sao mostrados nas Figuras e onde os valores estimados pelo reconciliador
— circulos pretos — sao comparados aos valores reais da planta (livres de incertezas)
— quadrados brancos.

Observa-se que o reconciliador, mesmo sendo alimentado continuamente com
uma temperatura em torno dos 374 K foi capaz de estimar razoavelmente bem
todos os estados. A Tnica excecao foi a temperatura do reator que, por causa do
limite imposto ao parametro k., nao pode ser corretamente estimada. Neste caso,
k. novamente possui valor real constante e igual a 1. Destaque para a temperatura
real do reator (Figura , que nao ultrapassa o limite de seguranca.

4.6.3 Consideracoes finais

Neste capitulo foram discutidos os resultados da aplicacao do sistema de segu-
ranca proposto para diversos casos. Mas antes disso, o passo a passo de toda a
sintonia do controlador e do reconciliador foram mostradas em detalhes, deixando
claro que ambos os algoritmos funcionam bem conforme as exigéncias e que, ape-
sar de simples, os procedimentos de sintonia se mostraram plenamente satisfatorios.

Foram discutidos também alguns comportamentos inseguros comuns em processos
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Figura 4.50: Robustez do sistema integrado de seguranca: falha no medidor de
temperatura do reator. Variaveis Manipuladas.

quimicos, a partir dos quais, o desempenho do sistema inteligente de seguranca foi
testado. Estas simulagoes foram apenas ilustragdes do comportamento do algoritmo
proposto. Os valores das varidveis nao tem compromisso com casos reais, mas o
comportamento qualitativo das mesmas é importante.

O esquema de seguranga foi capaz de manter o controle do processo em todos os
casos, inclusive em situacoes onde ha propagacao de falhas, tornando possivel evitar
shutdowns desnecessarios. A decisao mais dificil, contudo, se da no momento em
que uma situagao de risco potencial é identificada. Nao ha como prever se a falha
realmente ocorrera, mesmo com métodos estatisticos para calculo de probabilidades
de falha. Portanto, atuar preventivamente sobre o sistema nao é uma decisao sim-
ples. A proposta deste trabalho é atuar em situagoes envolvendo variaveis criticas,
cuja severidade e frequéncia tornem o cenario de alto risco.

Considerando a capacidade computacional de um computador doméstico Intel®
Core" 13-2330M 2,2GHz 4GB RAM, o algoritmo proposto neste trabalho efetuou os
calculos de anélise de risco e calculo do estado seguro em menos de quatro minutos
para todos os casos, caracteristica que torna o método proposto aplicavel em tempo

real.
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Capitulo 5
Conclusoes

O desenvolvimento dos sistemas de seguranca na industria foi historicamente mo-
tivado por acidentes tragicos. Os sistemas atuais sao baseados em normas rigorosas
que se estendem desde a operacao e projeto de equipamentos até o comportamento
diario dos profissionais da industria. Entretanto, apesar da grande complexidade
dos processos quimicos, o uso de modelos matematicos nao lineares ainda ¢ muito
escasso. Por isso, os sistemas de seguranca geralmente sao conservadores e ainda
muito dependentes de decisoes humanas, tornando-os vulneraveis a comportamentos
dindmicos nao lineares. Por causa desta fragilidade, o uso do shutdown de emer-
géncia torna-se comum para situacoes onde as falhas nao sao detectadas e limites
estreitos de seguranca sao violados, gerando grandes prejuizos econémicos.

Este trabalho traz uma alternativa ao shutdown de emergéncia na tentativa de
evitar desligamentos desnecessarios e aumentar o tempo de operagao anual da planta.
Caso o algoritmo proposto nao encontre uma solucao viavel, o shutdown torna-se
realmente necessario. E os resultados mostraram que o algoritmo proposto pode ser
viavel se houver um modelo confidvel do processo.

O NMPC é uma estratégia de controle fundamental para o sucesso do sistema in-
teligente de seguranca. Através dele é possivel prever o comportamento dinamico do
processo e antecipar agoes de controle. Mas para seu bom funcionamento a sintonia
deve ser adequada. O método de sintonia baseado na influéncia de cada variével na
funcao objetivo do controlador foi simples e obteve desempenho satisfatorio. Os ho-
rizontes de controle e predi¢ao nao produziram efeitos significativos no desempenho
do controlador. J& a estratégia de atualizagao do modelo de predigao mostrou-se
eficaz para adaptacao do controlador as variacoes da constante de troca térmica.

A atualizacao do modelo do processo foi possivel gracas a precisao do esquema
de reconciliacao de dados que, apenas com medidas de temperatura, foi capaz de
acompanhar a dinamica do sistema em situagoes adversas. A sintonia do horizonte
de reconciliacao baseada no desempenho frente ao ruido foi simples e eficaz.

O sistema inteligente de seguranca se mostrou eficaz para diversas falhas que
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poderiam acarretar em problemas de troca térmica, problemas na camisa do rea-
tor e adicao excessiva de catalisador. Todos esses eventos sao indesejados porque
podem provocar um runaway e a consequente perda de controle. Em todos os ce-
narios discutidos na Secao [4.5) o esquema de seguranca obteve sucesso sem grandes
mudancas no setpoint das variaveis controladas, contudo, o perfil de alimentacao do
reator sofreu grandes mudancas para os casos de perda da capacidade de refrigera-
cao e perda de controle da temperatura da camisa. No caso da adigao de excesso
de catalisador houve uma pequena violacao do limite de seguranca devido ao ruido
do processo, todavia, pequenos desvios sempre sao esperados em plantas industriais,
uma vez que, além do ruido, existem incertezas de modelagem e perturbacoes nao
controladas.

As simulacoes de propagacao de falhas mostraram que em alguns casos o sistema
inteligente de seguranca pode garantir a seguran¢a mesmo que ocorram falhas nos
medidores, somadas aos comportamentos inseguros. Nestes casos, os operadores
nao teriam ciéncia do estado real do sistema e, portanto, poderiam tomar decistes
precipitadas. Uma vez que o processo esteja em um estado seguro, mesmo com essas
problemas, os limites de seguranca nao sao violados.

Para finalizar, o tempo de simulacao gasto nas avaliacoes de risco e nos célculos
do estado seguro foi sempre inferior a quatro minutos, considerando a capacidade
computacional de um computador doméstico Intel® Core" i3-2330M 2,2GHz 4GB

RAM, o que torna o método proposto aplicavel em tempo real.

5.1 Sugestoes para trabalhos futuros

Para trabalhos futuros, sugere-se que o algoritmo de seguranca seja testado para
modelos de processo validados ou benchmarks, analisando o impacto do sistema de
seguranca em parametros de qualidade do processo.

Outro ponto importante é a simulacao de diversos cenarios de falhas simulta-
neamente, através de uma implementacao para processamento paralelo, uma vez
que computadores multicore sao cada vez mais comuns no mercado. Isto torna o
algoritmo completo viavel para aplicacoes em tempo real.

Como neste trabalho foi utilizado um algoritmo de otimizacao de cardter de-
terministico, h& a possibilidade de os estados seguros encontrados serem minimos
locais. Além disso, outras combinacoes entre as variaveis podem gerar o mesmo
resultado. Portanto, um estudo para ocorréncia de miultiplas solucoes também é

importante em trabalhos futuros.
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Apéndice A

Codigos do MATLAB

ROTINA PRINCIPAL

S=========================== [g]) —=======================================

dissertacao

o oo oP

Rotina responsavel pela chamada de todos os médulos do algoritmo da

Q
'_l
O
)
()
@
=
=

; clear all; pause off; format short; clc

C 3; % Tamanho do horizonte de controle (M na dissertacao)
P = 10; % Tamanho do horizonte de predicgao

d = 1; % Contador. Nao mude

N = 100; % Numero total de agbes simuladas

FA = 20; % Converte ii —-> tempo [h] (Ta em minutos é 60/FA)
hrec 8; % Horizonte de identificacao

Hcvg = 60; % Horizonte de simulacdo considerado no Calcseg
stdv = 0.4; % Desvio padrdo do ruido

modseg = 0; % Ativa médulo de seguranca

recon =1, % Ativa reconciliacgéao

testcontr = 1; % Modo de teste

simfalha = 0; % Simula falha em 4 h

falha = 'n’; % Tipo de falha em estudo: UA ou Fincat ou Tc
SaveName = ’'Nome.mat’; % Nome para salvar o workspace

[

% Definindo os parémetros do sistema

Fin = 112.69; % [mol/h]

Fins = 198.62; % [mol/h]

Fincat = 0.0993; % [mol/h]

Tc = 361; %5 [K]

hA = 1; % [1/h]

Fincatfail = 1.5; % Falha: if préximo a integracdo da planta no main.m
hAfail = 0.1; % Falha: if dentro do Planta.m

Tcfail = 375; % Falha: if no cabecalho do Controlador.m
Tin = 350; % [K]

k0 = 5e7; $ [1/h]

MM = 60/1000; % [kg/mol]

Ea = 2400; % [cal/mol]

RR = 1.987; % [cal/mol.K]

dH = 6000/1000; % [kcal/mol]
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41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
59
60
61
62
63
64
65
66
67
68
69
70
71
72
73
74
75
76
"
78
79
80
81
82
83
84
85
86
87
88
89
90
91
92
93
94
95
96
97
98

Cp = 0.5%MM; % MM+Cp [kcal/mol]
Tlim = 385; % Limite de temperatura

o

% Definindo os pesos do controlador MIMO

param.wQ = [1 0 1 1 1007 ;
param.wR = [1; 100; 0.5; 0.25];
param.wS = [1; 100; 0.5; 0.25];
param.WQ = 1; % Ativa peso Q
param.WR = 1; % Ativa peso R
param.WS = 0; % Ativa peso S

Fin = Fin;

Fins = Fins;
Fincat = Fincat;
parmod.Tin = Tin;
parmod.k0 = kO;
parmod.Ea = Ea;
parmod.RR = RR;
parmod.dH = dH;
parmod.Cp = Cp;
parmod.hA = hA;
parmod.hAplant = hA;
parmod.Fincatfail =
parmod.hAfail
parmod.Tcfail = Tcfail;
parmod.falha = falha;
parmod.simfalha = simfalha;

parmod.
parmod.
parmod.

Fincatfail;
= hAfail;

% Chutes iniciais do controlador

TcO = Tcxones(1,C);

FcO = Fincatxones(1,C);
Fin0O = Fins*ones(1,C);

FsO = Fins=*ones(1,C);

ul = [TcO FcO FinO FsO0];
u0l = [TcO FcO FinO FsO0];

% Definindo os limites das acdes de controle

%$Mon Pol T Sol Cat
%$Tc Fincat Fin Fins
$Tc Fincat Fin Fins

% Construindo o struct parmod que alimenta o modelo e a planta

Tcu = 420; % Temperatura madxima da camisa (K)

Tcl = 300; % Temperatura minima da camisa (K)

Fcu = 2; % Vazdo maxima de catalisador na alimentacgdo (kg/h)
Fcl = 0; % Vazdo minima de catalisador na alimentacdo (kg/h)
Finu = 200;

Finl = 0;

Fsu = 400;

Fsl = 0;

)
% =_———=
)
<

Limites das variaveis de controle:

1bTc = Tclxones(1,C);
ubTc = Tcuxones(1l,C);
1lbFc = Fcl+*ones(1,C);
ubFc = Fcuxones (1,C);
1bFin = Finl#*ones(1,C);
ubFin = Finuxones (1,C);
1lbFs = Fslxones(1,C);
ubFs = Fsuxones(1l,C);
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99
100
101
102
103
104
105
106
107
108
109
110
111
112
113
114
115
116
117
118
119
120
121
122
123
124
125
126
127
128
129
130
131
132
133
134
135
136
137
138
139
140
141
142
143
144
145
146
147
148
149
150
151
152
153
154
155
156

param.ContrBounds =

struct (' 1bTc’,Tcl,’ubTc’, Tcu,’ 1bFc’ ,Fcl, "ubFc’ ,Fcu, ...

"1bFin’ ,Finl,’ubFin’,Finu,’ 1bFs’,Fsl,’ ubFs’,Fsu);

% Colocando tudo no mesmo vetor..

1b = [1lbTc FcO FinO FsO0];

ub = [ubTc Fc0 FinO FsO0];

lbseg = [1bTc 1lbFc 1lbFin 1bFs];
ubseg = [ubTc ubFc ubFin ubFs];
lbrec = 0;

ubrec = 2;

Configurando o otimizador
Controlador
opContr =

o° o oe

optimset ('Algorithm’,’interior-point’,’UseParallel’,’always’, ...

"display’,’off’,’TolX’",le-6," TolFun’,le-7,...
"TolCon’,le-5,"MaxFunEvals’,4000);

o

% Reconciliador
opRecon =

optimset ("Algorithm’,”’ interior-point’,’UseParallel’,’always’, ...

"display’,’off’,’TolX’,1le-8,’ TolFun’,le-9);

[

% Condicdo inicial do sistema

CIsis = [36.2225 77.2474 380.0101
x0contr = CIsis; 5
x0plant = CIsis; 5
neq = length(CIsis);

histxrecon = zeros (N, neq); %
histVM = zeros (N+1,1); 5
histxOplant = zeros (N+1,neq); %
histtplant = zeros (N+1,1); %
histTc = zeros (N+1,1); %
histFc = zeros (N+1,1); 5
histFin = zeros (N+1,1); 5
histFins = zeros (N+1,1); 5
histhA = zeros (N+1,1); 5
TempoIteracao = zeros(N,1); %

% histVM2 = zeros (N+1,neq);

histVvM (1) = CIsis (3);
histxOplant (1,:) = x0Oplant;
histtplant (1) = 0;
histTc (1) = Tc;

histFc(l) = Fincat;
histFin(l) = Fin;
histFins (1) = Fins;

histhA (1) = hA;

% histVM2(1l,:) = Clsis;

% VM2 = xOplant;

200.0000
Condicao
Condicao

Armazena
as
os
os

Armaz
Armaz
Armaz
Armaz as
Armaz as
as
as

os

Armaz
Armaz
Armaz
Armaz

0.10007;
inicial do controlador
inicial da planta

os estados reconciliados
Varidveis Medidas da planta
est verd da planta (sem ruido)
tempos de amost da planta
atuagdes em Tc

atuagdes em Fincat

atuacdes em Fin

atuacdes em Fins

valores de hA do sistema

o tempo gasto em cada iteracao

param.N = N;
param.d = d;
param.C = C;
param.P = P;
param.FA = FA;
param.u0l = ull;
param.u0 = u0;
param.lb = 1lb;
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157
158
159
160
161
162
163
164
165
166
167
168
169
170
171
172
173
174
175
176
177
178
179
180
181
182
183
184
185
186
187
188
189
190
191
192
193
194
195
196
197
198
199
200
201
202
203
204
205
206
207
208
209
210
211
212
213
214

param.ub = ub;

param.lbrec = lbrec;
param.ubrec = ubrec;
param.lbseg = lbseg;
param.ubseg = ubseg;
param.opContr = opContr;
param.opRecon = opRecon;
param.histTc = histTc;
param.histFc = histFc;
param.histFin = histFin;
param.histFins = histFins;
param.hrec = hrec;
param.neq = nedq;
param.Hcvg = Hcvg;
param.falha = falha;
param.recon = recon;
param.testcontr = testcontr;
param.simfalha = simfalha;
param.Tlim = Tlim;
param.simse = 0;
param.modseg = modseg;
param.FeedEEQ = [Tc Fincat Fin Fins];
flagseg = O; % Contador

[

o

SPseg

[

% Define a configuracédo inicial do controlador: SISO (0) MIMO (1)
prisc =

0;

% Define o setpoint inicial do controlador

= [36.2225 77.2465 380.0101 200.0000 0.100017;

% Iniciando a simulacao

for ii = 1:1:N; % Numero de movimentos da simulacao

tempproc = cputime;

$ 1f ii == 20

% % SPseg = [25 114.7730 360.0101 210 0.3000];$MIMO nao viavel

% SPseg = [22.2259 104.6468 362.7408 190.6180 0.2723]1; $MIMO viavel
% param.FeedEE = [308.5805; 0.2792; 130.0825; 195.44061];

% % SPseg = [36.2225 77.2465 360.0101 200 0.1000];%SISO

% prisc = 1;

% end

if ii>hrec, temprec = cputime;

uOrec = histhA(ii);

[hAcalc] = fmincon (@ (uOrec)Reconc (uOrec,ii,histxrecon,histVvM, ...
param, parmod) ,ulrec, [1,[1,[],[],lbrec,ubrec, ...
[1,0pRecon) ;

else

disp(["hA calculado = ' mat2str (hAcalc,4)])

[~,xrecon] = Reconc (hAcalc,ii,histxrecon,histVM, param, parmod) ;
parmod.hA = hAcalc;

TempoRecon (ii-hrec) = cputime-temprec;

hAcalc = hA;

xrecon = x0Oplant;
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215
216
217
218
219
220
221
222
223
224
225
226
227
228
229
230
231
232
233
234
235
236
237
238
239
240
241
242
243
244
245
246
247
248
249
250
251
252
253
254
255
256
257
258
259
260
261
262
263
264
265
266
267
268
269
270
271
272

parmod.hA = hAcalc;
end
x0contr = xrecon;
histxrecon(ii,:) = xrecon;
histhA (ii+1,1) = hAcalc;
else
x0contr = x0Oplant;
% x0contr = VM2;

O médulo de seguranca (modseg) atua de tempos em tempos amostrando os
estados da planta (x0Oplant) e simulando acidentes. Caso um desses

acidentes supere um determinado limite seguranca de T/P o 'calcseg’ é
acionado de modo a encontrar o estado mais prdéximo no qual o acidente

o° o o° o° oe

ndo ultrapasse o limite de seguranca.

if modseg && ~prisc && ii == 20 % Ativa o SimSeg em 1 h de operacéao

disp (' SIMULACAO DE SEGURANCA INICIADA')

tempsimseg = cputime;

[simsegQOUT, prisc] = simseg(ii, x0Ocontr, SPseqg,ul,param, parmod, ...
histVM(1l:1i),histhA(1:ii+1), ...
histxrecon(1l:1i,:));

TempoSimSeg = cputime-tempsimseg;

if prisc

disp (/MODO DE SEGURANGCA ATIVADO: CALCULANDO NOVOS SETPOINTS')

tempcalcseg = cputime;

[SPseg,calcsegOUT] = calcseg(xOcontr,ii,parmod,param, ...
histhA(ii-4:1i+1));

disp([’'FeedEE = ' mat2str(calcsegOUT.FeedEE,4)])
param.FeedEE = calcsegOUT.FeedEE;
TempoCalcSeg = cputime-tempcalcseg;
end
end
% MODULO DE CONTROLE
[TFcalc] = Controlador (u0,ii, x0Ocontr,prisc, SPseqg, param,parmod) ;

Separando as agdes de controle
Tcvec = TFcalc(1:C);

Fcvec = TFcalc (C+1:2xC);

Finvec = TFcalc (2*«C+1:3%C);
Finsvec = TFcalc (3xC+1:4%C);

% Atualizando as varidveis manipuladas
parmod.Tc = Tcvec(l);

parmod.Fincat = Fcvec(l);
parmod.Fin = Finvec(l);
parmod.Fins = Finsvec(l);
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274
275
276
277
278
279
280
281
282
283
284
285
286
287
288
289
290
291
292
293
294
295
296
297
298
299
300
301
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303
304
305
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310
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312
313
314
315
316
317
318
319
320
321
322
323
324
325
326
327
328
329
330

% 1f 1i>=80, parmod.Tc = histTc(80); end %

Q

% Aplica falha na planta

if simfalha && ii == 80
modseg = 0;
param.modseg = modseg;
prisc = 0;
parmod.Fin = histFin(80);
parmod.Fins = histFins (80);
if strcmp (param.falha,’Fincatn’), parmod.Fincat = parmod.Fincatfail;
else parmod.Fincat = histFc(80); end

param.lb (C+1:4%C) [parmod.Fincat+*ones (1,C), parmod.Fin*ones(1l,C), ...
parmod.Fins*ones (1,C)1;

param.ub (C+1:4xC) = [parmod.Fincats*ones(1l,C), parmod.Finxones(1,C),...

parmod.Fins+ones (1,C)1;

end
% Aplica a primeira acao de controle calculada na planta
tempo=((ii-1):d:ii) /FA;
[tplant xplant]=dasslc(’Planta’,tempo,x0plant, [],parmod);

% Atualizacdo do vetor de acgdes de controle de acordo com deslocamento
% do horizonte
u0 = [Tcvec(2:C) Tcvec(C) Fcvec(2:C) Fcvec(C) ...

Finvec (2:C) Finvec (C) Finsvec(2:C) Finsvec(C)];
% A resposta final da planta torna-se a nova condig¢ao inicial da planta
x0plant = xplant (end, :);

% Corrompendo a varidvel medida com ruido normal
M = x0Oplant (3) + normrnd(0,stdv);

VM2 = x0Oplant + normrnd(zeros(l,5),x0plantx0.01);
VM2 (3) = VM;
if 1i>=80, VM

o0 oo oo <

histx0Oplant (80,3) + normrnd(0,stdv); end%

% Armazenando a resposta da planta e as agdes de controle calculadas

histxOplant (ii+1l,:) = xOplant;
histVM(ii+1l,1) = VM;

% histVM2 (ii+1,:) = VM2;
histtplant (ii+1,1) = tplant (end);
histTc(ii+l,1) = parmod.Tc;
histFc(ii+l,1) = parmod.Fincat;
histFin(ii+l,1) = parmod.Fin;
histFins (ii+1l,1) = parmod.Fins;

param.histTc = histTc;
param.histFc histFc;
param.histFin = histFin;
param.histFins = histFins;

TempoIteracao (ii) = cputime-tempproc;

% Informagdes mostradas na tela ao final de cada processo de otimizacao

98



331
332
333
334
335
336
337
338
339
340
341
342
343
344
345
346
347
348
349
350
351
352
353
354
355
356
357
358
359
360
361
362
363
364
365
366
367
368
369
370
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374
375
376
377
378
379
380
381
382
383
384
385
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388

disp([’Finalizada a iteracdo ii = ' mat2str(ii)])

disp ([’ Temperatura da camisa = ' mat2str (parmod.Tc,4)])
disp([’'Fin = " mat2str (parmod.Fin, 4)])
disp([’'Fins = ’ mat2str (parmod.Fins, 4)])
disp([’Fincat = " mat2str (parmod.Fincat,4)])
disp ([’ Setpoint " mat2str (SPseqg,4)])
disp([’Estados estimados: ' mat2str (histxrecon(ii,:),4)1)
disp ([’ Tempo de Iteragao = ' mat2str(Tempolteracao (ii),3) ' s’])
disp(’ ")

end

TempoTotal = sum(Tempolteracao) /60;

disp ([’ TempoTotal: ' mat2str (TempoTotal,3) ' min’])

% TempoReconMed mean (TempoRecon) ;

save (SaveName)

param.FeedEEQ [112.69 198.62 0.0993 361];

o o o o o

o° oo

% PlotSimCompIns (histtplant,histxrecon,FA,CIsis,SPseg,ii,histhA,histTc)

%%

% ==== Construcdo do Grafico de Estados ======================
close all

X1lim = [0 5];

XTick [0:1:X1im(2)];

Loc = {’Northeast’,’Southeast’,’East’};

Locjj = {Loc{2},Loc{l},Loc{2},Loc{2},Loc{l}};

lab = {’

Ylim = {[30 45],[70 85],[370 4001, [180 2101,[0 0.41};
Locjj2 = {Loc{2},Loc{2},Loc{2},Loc{l}};

lab2 = {’Monbémero’,’Temperatura’,’Solvente’,’Catalisador’};
Ylim2 = {[0 200], [300 370], [0 400],[0 11};

fg.LW = 2;

fg.LW2 = 4;

fg.MS = 10;

fg.MS2 = 8;

fg.FS = 30;

fg.FS2 = 26;

fg.cl = [0 0 0];
fg.c2 = [.5 .5 .5];
fg.c3 = [1 1 11;
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param.FeedEE = [308.5805; 0.2792; 130.0825; 195.4406]; % sé pra funfar..
PlotTestContr (histtplant,histxOplant,FA,CIsis, SPseqg,ii,histTc,histFin, ...
histFins,histFc,param.FeedEEQD, param.FeedEE, parmod.hAplant, histhA)

PlotTestReconc (histtplant, histxrecon,FA,CIsis, SPseqg,ii,histTc,histFin, ...
histFins,histFc,param.FeedEEQO, param.FeedEE, parmod.hAplant,histhA)

Mondémero’,’Polimero’,’ Temperatura’,’ Solvente’,’Catalisador’};



389

390 % ssf = [simsegOUT.histFin, simsegOUT.histTc, simsegOUT.histFins, ...
391 % simsegOUT.histFc];

392 % sshxrc = simsegOUT.histxrecon;

393 % sshtpl = simsegOUT.histtplant;

394 % sshhA = simsegOUT.histhA(l:end-1);

395 % sslt = length(sshtpl);

396 hf = [histFin,histTc,histFins,histFc];
397 htpl = histtplant;

398 % hxrc = histVM2;

399 hxrc = histxrecon;

400 % tproj = [sshtpl(l):1/FA:htpl(end)]’;
401 tproj = [1:1/FA:htpl(end)]’;

402 1f exist (’calcsegOUT’,’var’)

403 csx calcsegOUT.csx;

404 cst = calcsegOUT.cst + 3; % o "+3’" é p/ plot junto ¢/ falha da planta
405 csf = [calcsegOUT.csparmod.Fin’,calcsegOUT.csparmod.Tc’, ...

406 calcsegOUT.csparmod.Fins’, calcsegOUT.csparmod.Fincat’];

407 cshhA = calcsegOUT.csparmod.hA;

408 ts = 0:1/FA:cst (end);

409 end

410 %%

411 % Gréaficos variavels controladas

412 for jj = 3 %1:5

413 figure(jj);

414 hold on;

415 % respb=stairs (htpl, [CIsis(J]J)+*ones(FA,1l); SPseg(jj)*ones (length (htpl)-FA,1)],...
416 % ! —=",’LineWidth’, fg.LW2,’Color’, fg.cl);

417 1f Ji==3,

418 respbS=stairs (htpl, [CIsis(jj)*ones(FA,1l); SPseg(jj)*ones (length(htpl)-FA,1)],...
419 ! —=7,’LinewWidth’, fg.LW2, ' Color’, fg.cl);

420 % respb=plot (htpl, Tlim*ones (size (htpl)),’k-’,’LineWidth’, fg.LW,’'Color’, fg.cl);
421 respb6=plot (htpl(2:1i+1),histVM(1l:ii), ...

422 "ko’,’MarkerFaceColor’, fg.c3,’MarkerSize’,fg.MS);

423 end

424 % resp3=plot (tproj,SPseg(j]j) ~ones (size (tproj)), ...

425 % "k—-=',’LineWidth’, fg.LW, "Color’, fg.cl);

426 % resp2=plot (sshtpl, sshxrc(end-sslt+l:end, jj), ...

427 % "kx’",’MarkerFaceColor’, fg.c2,’MarkerSize’, fg.MS,’ LineWidth’ , £fg.LW) ;
428 % respéd=plot (cst,csx(:,Jj)," kd’,’MarkerFaceColor’, fg.c2,’MarkerSize’, fg.MS) ;
429 resp =plot (htpl(2:1ii+1),hxrc(l:ii,33),...

430 "ko’,’MarkerFaceColor’,fg.cl,’MarkerSize’, £fg.MS);

431 % respb6=plot (htpl(2:1i+1),histxOplant (1:1i,33), ...

432 % "ks’,’MarkerFaceColor’, fg.c3,’MarkerSize’, £g.MS2);

433 hold off;

434 set (gca,’FontSize’,fg.FS,’XLim’,X1lim,’YLim’,Y1lim{jj}, "box’,’on’,’ XTick’, ...
435 XTick,’LineWidth’, fg.LW)

436 xlabel (' Tempo [h]’,’FontSize’, fg.FS,’ Position’, ...

437 [mean (get (gca,’XLim’)) min(get (gca,’YLim’))-0.07+xdiff (get (gca,’YLim’)) 11);

438 1f Ji==

439 % legend ([resp; respb6;resp2; respd; resp3;respS5],’Resp Estim’,’Resp Real’, ...
440 % "Sim Falha’,’Resp Predita’,’SPseg’,’Limite Seg’);

441 % set (legend, 'FontSize’, fg.FS2, " Location’ ,Locij{jj});

442 % ylabel ([lab{jj} ' do reator [K]’],’FontSize’,fg.FS,’Position’, ...

443 % [-0.7 mean(get(gca,’¥YLim")) 1]); %0.55

444 3 legend ([resp;resp5],’Resposta’,’ Setpoint’);

445 legend ([resp; respb6;respb],’ Estimado’, " Medido’,’ Setpoint’);
446 legend ([resp; resp2; respd;resp3;respb]l,’Resp Estim’, ...

o\
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’Sim Falha’,’Resp Predita’,’SPseg’,’Limite Seg’);
set (legend, 'FontSize’, £g.FS3S2, " Location’,Locij{3j});
ylabel ([lab{jj} ' do reator [K]’'],’FontSize’,fqg.FS,’Position’, ...
[-0.35 mean(get (gca,’YLim’)) 11); %0.55 0.7

()
=
)]
()

legend ([resp;respb; resp2; respd;resp3], ' Resp Estim’,’Resp Real’, ...
’Sim Falha’,’Resp Predita’,’SPseqg’);
set (legend, 'FontSize’, fg.FS,’ Location’,Locij{ii});

o° o0 o o° oe
o° o° oo o° oe

[-0.7 mean (get (gca,’YLim’)) 1]); %0.55

legend([resp;resp5],’'Resposta’,’Setpoint’);
legend([resp;resp2;respd;resp3], ' Resp Estim’, ...
"Sim Falha’,’Resp Predita’,’SPseg’);
set (legend, ’'FontSize’, fg.FS,’ Location’,Locij{ij});
ylabel ([lab{jj} ' no reator [mol]’],’FontSize’,fg.FS,’Position’,...
[-0.35 mean(get (gca,’YLim")) 1]1); %0.55

0 0 o0 o° o o o o° o° o°

o° oo oo

end
drawnow;
jFrame = get (handle (gcf),’JavaFrame’);
JjFrame.setMaximized (true);
end
% return
%% Graficos varidveis manipuladas
for 33 = 2 %1:4
figure (jj+5);
hold on;
resp2=stairs (sshtpl, ssf (end-sslt+l:end, jj), ...
"k--x’","MarkerFaceColor’, fg.cl, ...
"MarkerSize’, fg.MS,’ LineWidth’, fg.LW2,’Color’, fg.c2);
respd4=stairs(cst,csf(:,3j), k-’ ,"MarkerFaceColor’, fg.c2,’MarkerSize’, ...
fg.MS, ' LineWidth’, fg.LW2,’Color’, fg.c2);
resp =stairs(htpl(2:ii+1),hf(1:ii,33),"k-’, MarkerFaceColor’,fg.cl, ...
"MarkerSize’, fg.MS,’ LineWidth’, fg.LW2) ;
jj==4, respbS =stairs(htpl(2:ii+1),hr(1:1ii,4),
"k—--',’MarkerFaceColor’, ...
fg.c3, " MarkerSize’, £fg.MS2,’'LineWidth’, fg.LW2) ; end

o® o° o° o° oP

-
Hh
-]

o 0P o°

hold off;
set (gca,'FontSize’, fg.FS,’XLim’ ,X1im, " YLim’,Y¥1lim2{jj}, ' box’,’on’,
"XTick’ ,XTick,’ LineWidth’, fg.LW)
if ji==
ylabel ([lab2{j3j} ' da camisa [K]’'],’FontSize’,fg.FS,’Position’, ...
[-0.35 mean(get (gca,’YLim’”)) 1]1); %0.55
else
ylabel ([’Vazdo de ’,lab2{jj},’” [mol/h]’"],’FontSize’,fg.FS,...
"Position’, [-0.35 mean(get(gca,’YLim’")) 1]1); %0.55 0.7
end
xlabel (! Tempo [h]’,’FontSize’, fg.FS,’Position’, ...
[mean (get (gca,’XLim’)) min(get(gca,’YLim’))-0.07+xdiff (get(gca,’YLim")) 11);

% % 1if ji==

% % legend([resp;resp5;resp2;respd],’'Resp Contr’,’Resp Real’,’Sim Falha’, ...
$ % "Resp Predita’); set(legend,’FontSize’,fg.FS,’Location’,Locjj2{ji});
% % else

% legend([resp;resp2;resp4],’'Resposta’,’Sim Falha’,’Resp Predita’);

% set (legend, 'FontSize’, fg.FS,’Location’,Locij2{jj});

% % end

drawnow;

jFrame = get (handle (gcf),’JavaFrame’);
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505 JFrame.setMaximized (true);

506 end

507

508 % return
509 %%

510 % Gréafico do UA
511 hAplant=1;

512 hAplant2 = 0.1+0.9%exp (- ((1:0.05:6)-1)");
513 % hAplant2 = 0.lxones (ii-1xFA,1);
514 SPhAplant = [hAplantxones (1xFA+1,1); hAplant2(2:end)];

515 figure (10);
516 hold on;

517 % resp2=plot (sshtpl,sshhA(end-sslt+l:end,1l),’kx’,’MarkerFaceColor’, fg.c2, ...
518 % "MarkerSize’, fg.MS,’ LineWidth’, fg.LW) ;
519 % respéd=plot (cst,cshhA,’kd’,’MarkerFaceColor’, fg.c2,’MarkerSize’, £fg.MS);

520 resp=plot (htpl(l:ii),histhA(1:ii,1),"ko’,’MarkerFaceColor’,fg.cl, ...

521 "MarkerSize’, fg.MS);

522 resp3=plot (htpl(l:1ii),SPhAplant(l:1ii),’"ko’, MarkerFaceColor’,fg.c3, ...

523 "MarkerSize’, fg.MS);

524 hold off;
525 set(gca,’FontSize’,fg.FS,’XLim’,X1lim,’YLim’, [0 1.2], box’,"on’, ' XTick’, ...

526 XTick,’LineWidth’, fg.LW) ;
527 ylabel (' \kappa_c [1/h]’,’FontSize’, fg.FS, ...
528 "Position’, [-0.35 mean(get(gca,’YLim")) 11); 0.7

529 xlabel (' Tempo [h]’,’FontSize’,fg.FS, " Position’, ...

530 [mean (get (gca,’XLim’)) min(get (gca,’YLim’))-0.07xdiff (get(gca,’YLim")) 11]);
531 % legend([resp;resp2;resp4],’Resposta’,’Sim Falha’,’Resp Predita’);

532 legend([resp;resp3],’Estimado’,’Real’);

533 set (legend,’FontSize’, fg.FS,  Location’,Loc{1l});

534 drawnow;

535 JjFrame = get (handle(gcf),’JavaFrame’);

536 JFrame.setMaximized (true);

537

538 return

539 %% Graficos de Conversdo e Produgdo de Polimero

540 % Mt = histxrecon(:,1l)+histxrecon(:,2)+histxrecon(:,4)+histxrecon(:,5);
541 Mt = histxOplant(:,1)+histxOplant (:,2)+histx0Oplant (:,4)+histx0Oplant (:,5);
542 % xMon = histxrecon(:,1)./Mt;

543 xMon = histxOplant (:,1)./Mt;

544 Flig = histFin + histFc + histFins;

545 % FligMon = xMon.*Flig(l:end-1);

546 FligMon = xMon.*Fliqg;

547 % X = (histFin(l:end-1)-FligMon) ./histFin(l:end-1);
548 X = (histFin-FligMon) ./histFin;
549

550 figure(1l1l);
551 plot (htpl(l:ii),X(1:ii),’ko’,"MarkerFaceColor’,fg.cl,’MarkerSize’, fg.MS);
552 set (gca,’FontSize’,fqg.FS,’YLim’,[0.4 0.8],’XLim’,X1lim, "box’,’on’,’ XTick’, ...

553 XTick, '’ LineWidth’, fg.LW) ;
554 ylabel (' Conversao’,’FontSize’,£fg.FS, ...
555 "Position’, [-0.7 mean (get (gca,’YLim’)) 11);

556 xlabel (/' Tempo [h]’,’FontSize’,fg.FS,’Position’, ...

557 [mean (get (gca,’XLim’)) min(get (gca,’YLim’))-0.07+xdiff (get (gca,’YLim’)) 11);
558 drawnow;

559 JjFrame = get (handle(gcf),’ JavaFrame’);

560 JjFrame.setMaximized (true);

561

562 % xPol = histxrecon(:,2)./Mt;
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xPol = histxOplant(:,2)./Mt;
% FligPol = xPol.xFlig(l:end-1);
FligPol = xPol.xFliqg;

figure (12);
plot (htpl(l:ii),FligPol(l:1i),"ko’,’ MarkerFaceColor’, fg.cl, ...
"MarkerSize’, £g.MS);
set (gca, 'FontSize’, fg.FS,’YLim’, [60 140],’XLim’,X1lim, box’,’on’,’'XTick’ , ...
XTick,’LinewWidth’, £fg.LW) ;
ylabel (' Producdo de Polimero [mol/h]’,’FontSize’, fg.FS,’Position’, ...
[-0.7 mean (get(gca,’YLim")) 11]);
xlabel (! Tempo [h]’,’FontSize’, fg.FS,’ Position’, ...
[mean (get (gca,’XLim’)) min(get(gca,’YLim’))-0.07xdiff (get(gca,’YLim")) 11);
drawnow;
jFrame = get (handle (gcf),’JavaFrame’);
jFrame.setMaximized (true);

RECONCILIADOR
function [FO, xrecon] = Reconc(ulrec,ii,histxrecon,histVM, param,parmod)

d = param.d;

hrec = param.hrec;

FA = param.FA;

Tc = param.histTc(ii+l-hrec:1ii);
Fc param.histFc(ii+l-hrec:ii);
Fin = param.histFin(ii+l-hrec:ii);

Tamanho Hrec+1
Tamanho Hrec+1

Tamanho Hrec+1
Tamanho Hrec+1

o° o o o

Fins = param.histFins (ii+l-hrec:ii);
parmod.hA = ulrec;

tempo = ((ii-hrec-1):d:(ii-1))/FA; % Tamanho Hrec
xr3 = zeros (l,hrec+l);

xr3(l) = histxrecon(ii-hrec, 3);

xini = histxrecon(ii-hrec,:); % 1i=6 ; xini=histxrecon (1)

for jj = l:hrec
parmod.Tc = Tc(J]j);
parmod.Fincat = Fc(3jj);
parmod.Fin = Fin(jj);
parmod.Fins = Fins(37);
tempo2 = [tempo(j]) tempo(jj+l)];

[~,xr]=dasslc(’ModeloContr’,tempo2,xini, [],parmod) ;

xini = xr(end, :);

xr3 (jj+1l) = xr(end,3);
end
xrecon = xr(end, :);
xm = histVM(ii-hrec:1i);
erro = xr3’ - xm;
FO = erro’ xerro;

CONTROLADOR

% Controlador
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function [TFcalc] = Controlador (u0,ii, x0contr,prisc, SPseqg,param, parmod)

if prisc

u0n = (u0 - param.lbseq)./(param.ubseg - param.lbseg);

[TFcalcn, ~,ResultContr] = fmincon (@ (uOn)ContrSeg(uln,ii, x0contr, ...
SPseg, param, parmod) ,uln, [], []1,[]1,[],zeros(size(uln)), ...
ones (size (uln)), ...

@ (u0On)RestrContr (uln, ii, param.C,param. lbseg, param.ubseg, ...
param.histTc(ii) ,param.u0l(1l)),param.opContr);

TFcalc = TFcalcn.* (param.ubseg - param.lbseg) + param.lbseg;

else
if param.simfalha && ~param.simse && ii>= 80 && strcmp (param.falha,’Tc’)
TFcalc = u0;
TFcalc (l:param.C) = parmod.Tcfail;
elseif param.simse && strcmp (param.falha,’Tc’)
TFcalc = u0;

TFcalc (l:param.C) = parmod.Tcfail;
else
uln = u0;
[TFcalcn, ~,ResultContr,out] = fmincon (@ (ulOn)Contr (ulOn,ii,x0contr, ...
SPseg,param, parmod) ,uln, []1,[],[], [],param.lb,param.ub, ...
@ (uOn)RestrContr (ulOn,ii, param.C,param.lbseqg, ...
param.ubseqg, param.histTc(ii), param.u0l (1)), param.opContr);
TFcalc = TFcalcn;
end

end

if exist ('ResultContr’,’var’)
disp(’ResultContr’)

if ResultContr == -2
disp (’'No feasible point found’)
elseif ResultContr == 0
disp (' Too many function evaluations or iterations’)
elseif ResultContr == 1
disp(’First order optimality conditions satisfied’)
else
disp (ResultContr)
end
end
% Fung¢ao objetivo do Controlador

function FO = Contr (ulOn,ii,x0Ocontr, SPseg,param, parmod)

u0 = uln;

P = param.P;

d = param.d;

C = param.C;
FA = param.FA;

xr3 = zeros(l,P+1);

xr3 (1) = x0contr(3);

xini = x0contr;

tempo=((ii-1) :d: (P+ii-1)) /FA; $horizonte de predicdo se move

for 33 = 1:C % mantém a acdo de contr de modo continuo de ii até ii+1
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62 parmod.Tc = u0(3j);

63

64 if jj==C, tempo2 = [tempo(j]j):d/FA:tempo (end)];

65 else tempo2 = [tempo (j]j) tempo(jj+1l)]; end
66

67 [~,xr]=dasslc(’ModeloContr’,tempo2,xini, [],parmod) ;

68 xini = xr(end, :);

69

70 if jj==C, xr3(jj+l:end) = xr(2:end,3)’;

71 else xr3(jj+l) = xr(end,3); end
72  end

73

74 % Calculando os erros para compor a funcgdo objetivo

75 errol = xr3- SPseg(3);

76 errolg = errolxerrol’;

s

78 % Calculando a diferenca entre as acdes de contole do vetor u
79 delta = zeros(1l,C-1);

80 delta(l:C-1) = u0((1:C-1)+1)-ul0(1:C-1);

81 erro2gq = delta(l:C-1)xdelta(l:C-1)"; % delta entre as acdes de contr k e k+1l
82

83 FO = errolgxparam.WQ + erro2g*param.WR;

84

85 F=========================================================================
86 % Restrig¢des do Controlador

87 S=========================s=s=s===========================================
88 function [ ¢, ceqg ] = RestrContr (uln,ii,C, lbseg,ubseg,histTc,ul0l)

89

90 No controle SISO nao hd normalizacdo pg é€ sd a Temperatura (TRUE)

o o

91 Mas no controle MIMO h& normalizacdo! (FALSE)

92 if ulOn(l) > 299, u0 = uln;

93 else u0 = uln(1l:C) .* (ubseg(1:C) - 1lbseg(l:C)) + 1lbseg(l:C);
94 end

95

96 % Construindo as restrigdes na forma C(X) <= 0

97 % \Delta{Tc} <= 5 K

98 % Para o vetor u da otmizacao

99 c(1l:C-1) = abs(u0((1:C-1)+1)-ul0(1:C-1)) - 5;

100

101 % Para considerar a uUltima acao aplicada na planta

102 1if ii==1, c(C) = abs(u0(1)-u0l) - 5;

103 else c(C) = abs(u0(1l)-histTc) - 5; end

104

106 ceq = [];

106

107

108

109

110 %= ==== ==== ===== ===== ==== =============
111 % Fungédo objetivo do Controlador para prisc = 1

112 ======================—=—=—=—=———==————————— == === =————————————============
113 function FO = ContrSeg(ulOn,ii, x0contr, SPseg, param, parmod)

114

115 u0 = uln.x* (param.ubseg - param.lbseg) + param.lbseg;

116

117 P = param.P;

118 d = param.d;

119 C = param.C;
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FA = param.FA;

xrl = zeros (1l,P+1);

Xr2 = zeros (1l,P+1);

xr3 = zeros (1l,P+1);

xr4 = zeros (1l,P+1);

xr5 = zeros (1l,P+1);

xrl(l) = x0Ocontr(l);

xr2 (1) = x0contr(2);

xr3 (1) = x0contr(3);

xr4 (1) = x0Ocontr(4);

xr5(1) = x0contr(5);

xini = x0contr;

tempo=((1i-1) :d: (P+ii-1)) /FA; %$horizonte de predigao se move

for jj = 1:C
parmod.Tc = ul(3jj);
parmod.Fincat = u0(jj+C);
parmod.Fin = u0(jj+2«C);

end
Xr

parmod.Fins

if j
else

end

j==
tempo2

tempo?2

u0 (3j+3%C);

[tempo (J7) :d/FA:tempo (end) ];

[tempo (73) tempo (jj+1)1;

[~,xr]=dasslc(’ModeloContr’,tempo2,xini, [],parmod) ;

xini

if 5

else

end

xr (end

j==
xrl(jj+1:
Ji+1:
Ji+1:
Jjj+1:
J+1:

(
xr2 (
xr3(
xrd (
xr5 (

rt)i

end) = xr(2:end,1)’;
end) = xr(2:end,2)’;
end) = xr(2:end,3)’;
end) = xr(2:end,4)’;
end) = xXr(2:end,b5)’;
= xr(end,1);

= xr(end, 2);

= xr (end, 3);

= xr(end,4);

= xr(end, 5);

[xrl;xr2;xr3;xrd;xr5];

% Calculando os erros para compor a fungao objetivo

am.wQ) ;

P+1);

o)

errol (:,J]j) " *pesoslxerrol(:,3jJ); %

pesosl = diag(par

SP = SPseg’xones (1,P+1);

errol = xr - SP;

errolqg = zeros (1,

parfor jj=1:P+1
errolg(jj) =

end

errolg = sum(erro

1q);
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178 deltal = zeros(l
179 delta2 = zeros(l
180 delta3 = zeros (1,
181 deltad4 = zeros(l
182

183 deltal(l:C-1) = ul0((l:C-1)+1)-u0(1:C-1);

184 delta2(1:C-1) = u0(C+(1:C-1)+1)-ul0(C+(1l:C-1));

185 delta3(1:C-1) = ul(2+#C+(1:C-1)+1)-ul0(2+C+(1:C-1));
186 deltad (1:C-1) = ul(3*C+(1:C-1)+1)-ul0(3xC+(1:C-1));

187
188 deltag = zeros(l,4);

189 deltag(l) = deltalxdeltal’;

190 deltaqg(2) = delta2xdelta2’;

191 deltag(3) = delta3xdelta3’;

192 deltag(4) = deltadxdeltad’;

193

194 pesos2 = param.wR;

195 erro2q = deltagxpesos?2;

196

197 1if param.WS

198 pesos3 = param.wS;

199 pesos3 = diag(reshape ((pesos3*xones(1,C))",1,1[1));
200 erro3 = u0 - reshape((param.FeedEE*xones (1,C))’",1,1[1);
201 erro3q = erro3xpesos3xerro3’;

202 else erro3qgq = 0;

203 end

204

205 pondl = param.WQ;

206 pond2 = param.WR;

207 pond3 = param.WS;

208

209 FO = errolgxpondl + erro2gxpond2 + erro3gxpond3;

SIMULADOR DE FALHAS
function [simsegOUT,prisc] = simseg(kk,x0Oplant, SPseqg,ul,param, parmod, ...
histVM, histhA, histxrecon)

o\°
}
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
I
9]
-
3
)]
[0}
Q

Este programa estd simulando a planta com um problema na camisa. O
controlador é idéntico ao processo normal. O objetivo é testar o
desempenho do controlador frente a falha na camisa.

o

© 00 N O Uk W N =
o° o° oe

d = param.d;

10 C = param.C;

11 FA = param.FA;

12 lbrec = param.lbrec;

13 ubrec = param.ubrec;

14 opRecon = param.opRecon;

15 param.kk = kk;

16 histTc = param.histTc(l:kk); % tamanho 10 em kk = 10

17 histFc = param.histFc(l:kk); % tamanho 10 em kk = 10

18 histFin = param.histFin(1l:kk);

19 histFins = param.histFins (1l:kk);

20 param.simse = 1;

21

22 Ns = 100; % Numero de movimentos simulados
23 param.recon = 1; % Ativador da reconciliacdo (l=on O=o0ff)
24
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76
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histtplant (1) =
histxOplant (1, :)
prisc = 0;

% Simulando falha na agitacgao ou na camisa,

for ii = kk:1l:kk+Ns;
disp([’ii SimSeg
%$====== Reconciliacéo
if param.recon &&
ulrec =
[hAcalc] =

[~,xrecon] =
parmod.hA =
x0contr =
histxrecon (ii, :)

histhA (ii+l,1) =

else
x0contr =
end

histhA (i

x0plant; %

(kk-1) /FA;
= x0plant;

enfim algo que diminua o hA

= 7 mat2str(ii)])

i);

fmincon (@ (uOrec)Reconc (uOrec, ii, histxrecon, histVvM, ...

param, parmod) ,ulrec, [1,[1,[],[],lbrec,ubrec, ...
[1,o0pRecon) ;

Reconc (hAcalc,ii,histxrecon, histVM, param, parmod) ;
hAcalc;
Xrecon;

= Xrecon;
hAcalc;

)

Este x0Oplant é, na verdade, o x0Ocontr no main

if x0Ocontr(3) > param.Tlim
1;

Este controlador atua somente na Tc )

Controlador (u0,ii, xOcontr, 0, SPseqg, param, parmod) ;

prisc =
break
end
$====== Controle ======== (
[TFcalc] =
Tcvec = TFcalc(1:C);
Fcvec = TFcalc(C+1:2xC);
Finvec = TFcalc (2xC+1:3%C);
Finsvec = TFcalc(3xC+1:4xC);
$====== Planta ========
tempol=((ii-1) :d: (ii)) /FA;
parmod.Tc = Tcvec(l);

parmod.Fincat =
parmod.Fin =
parmod.Fins =

switch param.falha
case {’Fincat’}
parmod.Fincat =
case {’'Tc’}
parmod.Tc =
case {’'UA’}
if ~param.recon
parmod.hA =
end
end
parmod. falha =

disp([’Estados atuais:

disp([’Estados estimados: '
disp ([’ Tempo SimSeg
disp(’ ’)

Fcvec(1l);
Finvec (1) ;
Finsvec (1) ;

$<<<<<<< Acidente (mostrando a falha para o contr)

parmod.Fincatfail;

parmod.Tcfail;

parmod.hAfail;

param. falha;

" mat2str (xOplant,4)])
mat2str (histxrecon(ii, :),4)1]1)
= / mat2str(histtplant (end),3)])

[tplanta xplantal=dasslc(’PlantaFail’,tempol,x0plant, [],parmod);
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83

84 %====== Prepara para prodxima iteragao ========

85 u0 = [Tcvec(2:C) Tcvec (C) Fcvec (2:C) Fcvec (C) ...

86 Finvec (2:C) Finvec (C) Finsvec (2:C) Finsvec(C)];

87 x0plant = xplanta(end, :);

88 VM = x0plant (3) + normrnd(0,0.2);

89

90 histxOplant (ii+2-kk,:) = xOplant;

91 histtplant (ii+2-kk,1) = tplanta(end);

92 histVM(ii+1l,1) = VM;

93 histTc(ii+l,1) = parmod.Tc;

94 histFc(ii+1,1) = parmod.Fincat; %$<<<<<<< Acidente (mostrando a falha
95 histFin(ii+l,1) = parmod.Fin;% para o reconciliador)
96 histFins(ii+1l,1) = parmod.Fins;

97 param.histTc = histTc;

98 param.histFc = histFc;

99 param.histFin = histFin;

100 param.histFins = histFins;

101 end

102

103 simsegOUT.histxrecon = histxrecon;
104 simsegOUT.histhA = histhA;

105 simsegOUT.histVM = histVM;

106 simsegOUT.histTc = histTc;

107 simsegOUT.histFc histFc;

108 simsegOUT.histFin = histFin;

109 simsegOUT.histFins = histFins;

110  simsegOUT.histxOplant = histxOplant;
111  simsegOUT.histtplant = histtplant;
112 simsegOUT.tseg = tplanta(end);

BUSCADOR DE ESTADOS SEGUROS

1  function [SPseg,calcsegOUT] = calcseg(xOplant,ii,parmod, param,histhA)
2

3 % Simula algumas horas de operagao sob refrigeracdao maxima do reator
4 % (full cooling) tendo por objetivo encontar uma condigao inicial que
5 % garanta que a temperatura médxima do reator ndo excederd um limite

6 % predeterminado

7

8 OptNLP = optimset ('Algorithm’,’interior-point’,’UseParallel’,’always’, ...
9 "display’,’off’,’"TolX’",1le-5," TolFun’,le-5,...

10 "TolCon’,le-5,’MaxFunEvals’,8000);

11

12 % Limites para as var manip

13 1lb =[param.ContrBounds.lbTc param.ContrBounds.lbFc

14 param.ContrBounds.lbFin param.ContrBounds.lbFs];

15 ub =[param.ContrBounds.ubTc param.ContrBounds.ubFc

16 param.ContrBounds.ubFin param.ContrBounds.ubFs];

17

18 % Fazendo uma média dos ultimos 5 valores de hA

19 histhA = histhA (histhA>0);

20 parmod.hA = mean (histhA);

21

22 % Construindo o vetor de chutes iniciais

23 FeedSeg0 = [parmod.Tc parmod.Fincat parmod.Fin parmod.Fins];

24

25 % Calcula os novos setpoints de seguranca

26 [FeedSeg,~,CSflag] = fmincon (@ (FeedSeg0)FOCalcSeg (FeedSeg0, x0plant,ii, ...
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27 param, parmod) ,FeedSegO, [1,[],[],[]1,1b,ub, ...

28 @ (FeedSeg0)RestrCalcSeg (FeedSegl, x0plant, ...
29 ii, parmod, param), optNLP) ;
30

31 % Mostra se o estado calculado viola o limite de seguranca
32 disp(’Verificando os limites de segurancga’)

33 [crcs,~,calcsegOUT] = RestrCalcSeg (FeedSeg,x0plant,ii, parmod, param);
34 if crcs<0, OK = 'OK’; else OK = ’"Deu Ruim!’; end

35 param.FeedEE = calcsegOUT.FeedEE;

36 calcsegOUT.crcs = crcs;

37 SPseg = calcsegOUT.SPseg;
38 disp([’SPseg ' mat2str(SPseg,4) ’"flag: [’ mat2str(CSflag) "] ’ OK...

39 mat2str (crcs(crcs>=0),4)1])

40

41

42 function FO = FOCalcSeg (FeedSeg,x0plant,ii, param, parmod)
43

44 % Integra o modelo sem falha com Cini = xOplant com step nas varmanip igual
45 % a FeedSeg

46

47 parmod.Tc = FeedSeg(1l);

48 parmod.Fincat = FeedSeg(2);

49 parmod.Fin = FeedSeg(3);

50 parmod.Fins = FeedSeg(4);

51

52 P = param.Hcvg;

53 tempo = ((ii-1):(P+ii-1))/param.FA;

54

55 [~,xr] = dasslc(’'ModeloContr’,tempo,x0plant, [],parmod);
56

57 erro = xr(end,:) - xOplant;

58 pesos = diag([1 0 1 1 1001);
59 FO = erro*pesos*erro’;

60

61

62

63

64 function [ ¢, ceq, calcsegOUT ] = RestrCalcSeg(FeedSeqg,x0plant,ii,parmod, param)
65

66 % Integra o modelo sem falha com Cini = xOplant com step nas varmanip igual
67 % a FeedSeg

68 parmod.Tc = FeedSeg(l);

69 parmod.Fincat = FeedSeg(2);

70 parmod.Fin = FeedSeqg(3);

71 parmod.Fins = FeedSeg(4);

72

73 P = param.Hcvg;

74 tempo = ((ii-1):(P+ii-1))/param.FA;

75

76 [~,EEseqg,dEEseg] = dasslc(’ModeloContr’,tempo,x0plant, [],parmod) ;

77 xini = EEseg(end, :); % Estado estacindrio para a alimentacdo FeedSeg

78

79 % Alocando espaco na memdria
80 xr3 = zeros(l,P+1);

81 xr3(l) = xini(3);
82

83 if nargout ==

84 xrl = zeros(1l,P+1);
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85

86

87

88

89

90

91

92

93

94

95

96

97

98

99
100
101
102
103
104
105
106
107
108
109
110
111
112
113
114
115
116
117
118
119
120
121
122
123
124
125
126
127
128
129
130
131
132
133
134
135
136
137
138
139
140
141
142

Xr2
xrd
xr5

xrl
XTr2
xr4
xrb5

o

(1)
(1)
(1)
(1)

zeros (1,P+1);

zeros (1,P+1);

= zeros(1l,P+1);

% O primeiro ponto é o suposto estado estaciondrio seguro

Fincat;

calcsegOUT.csparmod.Fin (1) = parmod.Fin;
calcsegOUT.csparmod.Fins (1) = parmod.Fins;
calcsegOUT.csparmod.Fincat (1) = parmod.
calcsegOUT.csparmod.Tc (1) = parmod.Tc;
calcsegOUT.csparmod.hA (1) = parmod.hA;

end

Q

for

end

o\

Q Q Q
Il

ceq

% Simula o modelo com falha a partir do suposto estado seguro

3 = 1:P

[~,xr,dxr]=dasslc (' ModeloContr’, [tempo (j]) tempo(jj+1l)],xini, [],parmod);
xini = xr(end, :);

xr3(3j+1) = xr(end,3);

if nargout
xrl (jj+1)
xXr2 (33+1)
xrd (33+1)
xr5(jJ+1)
calcsegOUT
calcsegOUT
calcsegOUT
calcsegOUT
calcsegOUT
end

if ~strcmp (param.falha,’Tc’)

Xr

end, 1

= xr (end, 2
= xr (end, 4
= xr(end, 5);
.csparmod.
.csparmod.
.csparmod.
.csparmod.
.csparmod.

parmod.Tc

if (parmod.Tc < 300),

end

3
(
(
(

)i
)i
).

4

Fin (
Fins
Finc
Tc (]
hA (3

jj+1) = parmod.Fin;
(jj+1) = parmod.Fins;

at (jj+1) = parmod.Fincat;
j+1) = parmod.Tc;

j+1) = parmod.hA;

parmod.Tc — 5;

switch param.falha
case {’Fincat’}
parmod.Fincat =

case {’'Tc’
parmod
case {’UA’
parmod
end

= dxr (end, 3)
[c (xr3-param.Tlim)];

if nargout ==

}
.Tc

}
.hA

parmod.Tc

&& parmod.Tc > 300

= 300; end

$<LLLLLLLLLLLLLLLLLLLLLLLLL Acidente

parmod.Tcfail;

parmod.hAfail;

- le-2;

[)

<
o
o

parmod.Fincatfail;

Verifica se o limite de seguranca foi violado

Derivada da T < 0.01
Trajetdéria de T < Tlim
[c (abs (dEEseg(end, :))-1le-2)]; %
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xXr = [xrl;xr2;xr3;xrd;xr5]’;
% Armazena dados para o plot
calcsegOUT.FeedEE = FeedSeg;
calcsegOUT.SPseg = EEseg(end, :);
calcsegOUT.csx = Xr;
calcsegOUT.cst = tempo’;

end

MODELO DO CONTROLADOR
function [res ires] = ModeloContr (~,x,dxdt,parmod)

Tin = parmod.Tin;
k0 = parmod.kO;
Ea = parmod.Ea;
RR = parmod.RR;
dH = parmod.dH;
Cp = parmod.Cp;

hA = parmod.hA;

Tc = parmod.Tc;

Fincat = parmod.Fincat;
Fin = parmod.Fin;

Fins = parmod.Fins;

SHEH#HHHHF AR FHHHEHH Varidvels de estado ####f##H##HHHHHSHFHSHH

Ma = x(1); % Quantidade de matéria de A no CSTR (mol)
Mb = x(2); % Quantidade de matéria de B no CSTR (mol)
T = x(3); % Temperatura no CSTR (K)

S = x(4); % Quantidade de matéria de S no CSTR (mol)

Cat = x(5);

SHFFFFH A AR S 4 H 444 HHHHHF Sistema de EA’s #H######HHHHHh444444 44 HHHHHHHHH44
Mt = Ma + Mb + S + Cat;

xMa = Ma/Mt;

xMb = Mb/Mt;

xS = S/Mt;

xCat = 1-xMa-xMb-xS;

Flig = Fin + Fins + Fincat;

taxa xMa+xCat+k0*exp (-Ea/ (RR*T)) ;

SHEFHHHHHH AR HHHH AR HHHHHHH Sistema de EDO’ s #########4f#4H#4HH4 44 FHHHHHH4H

res(l) = Fin - FligxxMa - taxa - dxdt(l);
res(2) = taxa - FligxxMb - dxdt (2);
res(3) = (Fin+Fins)*Tin/Mt - Flig+T/Mt + dH*taxa/ (Mt*Cp) + hA* (Tc-T) - dxdt(3);
res(4) = Fins - FligxxS - dxdt (4);
res(5) = Fincat - FligxxCat - dxdt(5);
ires = 0;
end
PLANTA
function [res ires] = Planta(t,x,dxdt,parmod)
% Modelo A+ S -—>B+ S
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11
12
13
14
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
59
60

Tin = parmod.Tin;
k0O = parmod.kO0;
Ea = parmod.Ea;
RR = parmod.RR;
dH = parmod.dH;
Cp = parmod.Cp;

hA = parmod.hAplant;

s if t >= 1

% hA = 0.1+0.9*exp (- (t-1));
% hA = parmod.hAfail;

% ha = 0.1;

% else

% hA = parmod.hAplant;

% end

if parmod.simfalha && strcmp (parmod.falha,’UA’) && t >= 4
hA = parmod.hAfail;

% hA = 0.140.9*exp (- (t-1));

elseif parmod.simfalha && strcmp (parmod.falha,’Fincat’) && t >= 4
parmod.Fincat = parmod.Fincatfail;

elseif parmod.simfalha && strcmp (parmod.falha,’Tc’) && t >= 4
parmod.Tc = parmod.Tcfail;

end

Tc = parmod.Tc;

Fincat = parmod.Fincat;
Fin = parmod.Fin;

Fins = parmod.Fins;

SHEFFHFHHHHFFFHFHHHHEF Varidveis de estado #####FFFFHHFFFHFFEHEH
Ma = x(1); Quantidade de matéria de A no CSTR (mol)

o\

Mb = x(2); % Quantidade de matéria de B no CSTR (mol)
T = x(3); % Temperatura no CSTR (K)
S = x(4); % Quantidade de matéria de S no CSTR (mol)

Cat = x(5);

SHEHFHAAHHEHFHAFAHEEHHHHHHSE Sistema de EA's H### #4444 HHHH4F44HEHHHAHHHEHFHH
Mt = Ma + Mb + S + Cat;

xMa = Ma/Mt;

xMb = Mb/Mt;

XS = S/Mt;

xCat = 1-xMa-xMb-xS;

Flig Fin + Fins + Fincat;

taxa = xMaxxCatxk0Oxexp (-Ea/ (RR*T)) ;

SHEHHHHHHHH AR A HHHHHHHHHHHH Sistema de EDO’s #######444H 444444 H4HHSHHHH4HH

res(l) = Fin - FligxxMa - taxa - dxdt(l);

res(2) = taxa - FligxxMb - dxdt (2);

res(3) = (Fin+Fins)+Tin/Mt-Flig*T/Mt+dH*taxa/ (Mt*Cp)+hA* (Tc-T)-dxdt (3) ;
res(4) = Fins - FligxxS - dxdt (4);

res(5) = Fincat - FligxxCat - dxdt(5);

ires = 0;

end
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MODELO ESTACIONARIO
function res = ModeloEE (x, parmod)

Tin = parmod.Tin;
kO = parmod.kO0;
Ea = parmod.Ea;
RR = parmod.RR;
dH = parmod.dH;
Cp = parmod.Cp;

hA = parmod.hA;
Tc = parmod.Tc;

Fincat = parmod.Fincat;
Fin = parmod.Fin;
Fins = parmod.Fins;

SHEFHFFRFFRAFFFFFFSHSF Varidvels de estado ##ddhdHFdFdFaFdaahataaia

Ma = x(1); % Quantidade de matéria de A no CSTR (mol)
Mo = x(2); % Quantidade de matéria de B no CSTR (mol)
T = x(3); % Temperatura no CSTR (K)

S = x(4); % Quantidade de matéria de S no CSTR (mol)

Cat = x(5);

SHEFFHHH A S HHHH 444 HH#H#F Sistema de EA’ s #H######HH###44444444FFFFHHHHHHHHH44H
Mt = Ma + Mb + S + Cat;

xMa = Ma/Mt;

xMb = Mb/Mt;

xS = S/Mt;

xCat = 1-xMa-xMb-xS5;

Flig = Fin + Fins + Fincat;

taxa xMa*xCat+k0*exp (-Ea/ (RR*T)) ;

SHEFFFFF AR A AR AFFAFFAFFFFEHHF Sistema de EDO’ s #####fdddahddddddaddatatasddsddsass

res(l) = Fin - Fligx*xMa - taxa;

res(2) = taxa - FligxxMb;

res(3) = (Fin+Fins)*Tin/Mt — Flig+T/Mt + dH*taxa/ (Mt*Cp) + hAx (Tc-T);
res(4) = Fins - FligxxS;

res(5) = Fincat - FligxxCat;

end

PLANTA COM FALHA
function [res ires] = PlantaFail (~,x,dxdt,parmod)
% Modelo A+ S -—>B + S

Tin = parmod.Tin;
kO = parmod.kO0;
Ea = parmod.Ea;
RR = parmod.RR;
dH = parmod.dH;
Cp = parmod.Cp;

$ 1f t<1
% hA = parmod.hA;
% Fincat = parmod.Fincat;

hA = parmod.hAf;
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o\

hA = exp(-t);

% else
% Fincat = parmod.Fincatfail;
% hA = parmod.hAx0.1;
% hA = 0.140.9*exp (- (t-1));
% end
switch parmod.falha % <LK Acidente
case {’Fincat’}
parmod.Fincat = parmod.Fincatfail;
case {’Tc’}
parmod.Tc = parmod.Tcfail;
case {’UA’}
parmod.hA = parmod.hAfail;
end

hA = parmod.hA;

Tc = parmod.Tc;

Fincat = parmod.Fincat;
Fin = parmod.Fin;

Fins = parmod.Fins;

SHEFFHFHFFRAFFAFFAEHHF Varidvels de estado ####hfHftFFFFHFdiasas

Ma = x(1); % Quantidade de matéria de A no CSTR (mol)
Mo = x(2); % Quantidade de matéria de B no CSTR (mol)
T = x(3); % Temperatura no CSTR (K)

S = x(4); % Quantidade de matéria de S no CSTR (mol)

Cat = x(5);

SHEFFHFHHHHFFFHFHHHHFFHHHSSE Sistema de EA's #H###FHHHHHFFHFHFHHHFFHFHSHEHFH
Mt = Ma + Mb + S + Cat;

xMa = Ma/Mt;

xMb = Mb/Mt;

xS = S/Mt;

xCat = 1-xMa-xMb-xS;

Flig = Fin + Fins + Fincat;

taxa xMa*xCat+xk0+exp (-Ea/ (RRxT) ) ;

SHEFF AR AR AFRAFFAFH AR AFHHFHF Sistema de EDO’s #h###d####ddadhatddttddddiasds

res(l) = Fin - FligxxMa - taxa - dxdt(1l);

res(2) = taxa - FligxxMb - dxdt (2);

res(3) = (Fin+Fins)*Tin/Mt-Flig+T/Mt+dH*taxa/ (Mt*Cp)+hAx (Tc-T)-dxdt (3);
res(4) = Fins - FligxxS - dxdt (4);

res(5) = Fincat - FligxxCat - dxdt(5);

ires = 0;

end
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