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RESUMO 

Devido ao aumento da poluição pelo uso de combustíveis fósseis, 
a demanda por etanol vem crescendo. A principal forma de produção do 
etanol é por fermentação pela levedura Saccharomyces cerevisiae  em 
um reator de tanque continuamente agitado, CSTR. A temperatura é 
uma variável de grande importância para esse microrganismo, sendo 
que a sua temperatura ótima de produção de etanol é 32°C. O reator de 
fermentação em malha aberta demora para estabilizar, e sua 
temperatura de estabilização é de aproximadamente 39°C. Dessa forma 
é necessário um sistema de controle para manter o reator na 
temperatura ideal de fermentação. A estratégia escolhida foi o sistema 
de controle por realimentação de estados SDRE por ser uma técnica de 
controle de simples construção e robusta. Após simulações do reator 
em malha fechada com perturbações de 20, 30, 40°C e uma função de 
temperatura variável no tempo, T in(t), o fermentador apresentou um bom 
desempenho, regulando de forma rápida a temperatura dentro da faixa 
aceitável de 2 a 5% do valor de setpoint. 

 

Palavras chave: Fermentador. Etanol. Sistema não linear. Controle não linear. 

Controle SDRE. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

ABSTRACT 

Due to the increase of the by the use of fossil fuels, the demand 
for ethanol has been growing. The main form of ethanol production is by 
fermentation by Saccharomyces cerevisiae  in a Continuous-Stirred 
Reactor, CSTR. The temperature is a variable of great importance for 
this microorganism, and its optimum temperature is 32°C. The open-loop 
fermentation rector takes time to stabilize, and its stabilization 
temperature is approximately 39°C. Therefore, it is necessary a control 
system to keep the reactor in the ideal fermentation temperature. The 
chosen strategy for the control system was the SDRE, because it is a 
simple construction and robust control technique. After the closed -loop 
reactor simulations with temperature disturbances of 20, 30, 40°C and a 
temperature time function, T in(t), the fermenter presented a good 
performance, quickly regulating of temperature and acceptable range of 
2 to 5% of the setpoint value 

 

Keywords: Fermenter. Ethanol, Non-linear system. Non-linear control. SDRE 

Control. 
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1 INTRODUÇÃO 

A indústria de bioprocessos ganha espaço em diversas áreas do mercado, 

incluindo a produção de combustíveis (AMILASTRE et al., 2012). E o impacto 

causado pela emissão de poluentes na atmosfera pelos combustíveis fósseis abre 

espaço para o mercado de etanol produzido por fermentação (ESFAHANIAN et al. 

2016). 

A produção de etanol pelo processo de fermentação é influenciada por 

diversos fatores, tais como concentração de oxigênio, acidez do meio, 

concentração de substrato e temperatura (PACHAURI, RANI e SINGH, 2017). 

Usando o modelo matemático de Pachauri, Rani e Singh (2017) pode-se 

simular as condições de operação do fermentador e verificar o seu 

comportamento. 

Plantas químicas não operam em sua condição ótima de temperatura, 

pressão, vazão de um reagente e volume de um tanque. Todas essas variáveis e 

condições podem oscilar, sendo assim é necessário monitorar e agir para garantir 

que o sistema se mantenha em suas condições ótimas (STEPHANOPOULOS, 

1984). 

Segundo Ogata (2010) diversos modelos de controle foram desenvolvidos 

a fim de impor um limite de funcionamento aos modelos matemáticos e esses 

obtenham uma resposta desejada. 

A maior parte dos sistemas de controle utilizam sistemas lineares ou 

linearizados (OGATA, 2010), porém de acordo com Wang, Jin e Zhang (2017) a 

maioria dos processos industriais são não lineares (WANG, JIN e ZHANG, 2017). 

Como alternativa aos modelos lineares ou linearizados tradicionais pode-se 

utilizar a técnica de controle SDRE (State-Dependent Ricatti Equation) em 

português Equações Dependentes de Estado de Ricatti. A qual além de usar um 

algoritmo computacional simples para sistemas de controle não linear, tem sido 

usada com sucesso para controlar sistemas matemáticos não lineares (TUSSET, 

PICCIRILLO e BALTAZAR, 2016). 

Portanto, realizou-se neste trabalho simulações numéricas do fermentador 

em malha aberta, ou seja, sem controle, a fim de verificar a estabilidade do reator. 

Em seguida projetou-se um controlador considerando a técnica de controle SDRE 

com o objetivo de controlar a temperatura do reator.  
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Com o objetivo de analisar a robustez do controle proposto, foram 

consideradas perturbações na temperatura de entrada do fermentador, 

considerando variações de 20°C, 30°C e 40°C. Também foi utilizada uma função 

para a temperatura de entrada do mosto. Dessa forma, foram comparados os 

erros da temperatura do fermentador com o setpoint de 32°C ao longo do tempo 

para cada uma das perturbações utilizadas. 

1.1 OBJETIVOS GERAL 

Utilizar a técnica de controle SDRE para projetar um sistema de controle 

para um reator de fermentação alcoólica e analisar a robustez do controlador 

comparando o erro da temperatura do fermentador com o setpoint definido. 

1.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 

Propor o modelo matemático do sistema, a partir dos balanços de massa e 

energia; 

Simular o sistema em malha aberta para verificar o comportamento do 

fermentador; 

Aplicar o controle por realimentação de estados SDRE para manter a 

temperatura do reator no setpoint utilizando como variável manipulada a vazão de 

fluido refrigerante; 

Simular o sistema em malha fechada e analisar a robustez do controlador 

SDRE comparando o erro da temperatura do reator em relação ao setpoint 

definido. 
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2 REFERENCIAL TEÓRICO 

 

2.1 FERMENTADOR 

Devido ao impacto ambiental causado pela emissão dos gases do efeito 

estufa pelo uso de combustíveis fósseis, agregado ao aumento na demanda por 

combustíveis, é necessária uma fonte viável de combustível renovável 

(ESFAHANIAN et al., 2016). 

Nesse contexto o etanol surge como uma alternativa, por meio da alteração 

de motores de combustão interna para receber etanol ao invés de derivados de 

petróleo (ESFAHANIAN et al., 2016). 

O processo mais antigo para fabricação de etanol é a partir da fermentação 

dos açúcares encontrados em vegetais como: cereais, beterraba, mandioca e 

cana-de-açúcar (BASTOS, 2007). 

Outro método de obtenção do etanol é a síntese por hidratação do eteno, 

(C2H4), podendo essa ser direta ou indireta (SHREVE, 2012). 

Também pode-se produzir o álcool a partir da redução da molécula de 

acetaldeído (C2H4O), com a ação de um agente redutor, o acetaldeído se ioniza e 

reage com o oxigênio formando assim o etanol (NOVA CANA, 2012). 

Segundo Pachauri, Rani e Singh (2017) a fermentação alcoólica é o 

principal processo realizado pelo microrganismo. Nesse, as leveduras utilizam 

açúcares como substrato liberando o etanol e o CO2. E também produzem outros 

subprodutos, consumindo cerca de 5% dos açúcares, sendo o principal deles o 

glicerol (AMILLASTRE et al., 2012). 

De forma simplificada podemos definir a fermentação alcoólica como na 

equação (1) abaixo: 

 

 𝐴çú𝑐𝑎𝑟
𝑀𝑖𝑐𝑟𝑜𝑟𝑔𝑎𝑛𝑖𝑠𝑚𝑜
→           Á𝑙𝑐𝑜𝑜𝑙 + 𝐶𝑂2  (1) 
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A quantidade de produto depende da concentração de microrganismos no 

meio. Assim, quanto maior o número de microrganismos presente no reator, maior 

será o consumo de açúcar para a produção de etanol. A taxa de crescimento das 

leveduras depende de outros fatores como temperatura, quantidade de oxigênio 

disponível, concentração de açúcar e pH (PACHAURI, RANI e SINGH, 2017). 

O crescimento da levedura Saccharomyces cerevisiae é maior quando há 

presença de oxigênio e há relatos que uma pequena quantidade de aeração 

melhora o consumo de açúcar e a eficiência da produção de etanol (THANI et al., 

2016). 

Segundo Amillastre (2012) a temperatura é um fator importante tanto para 

o metabolismo, quanto para a atividade dos microrganismos, sendo que existe 

uma temperatura ótima para o seu crescimento e outra para a produção etanol. 

Na produção de etanol o reator de fermentação contínuo apresenta 

vantagens: sua eficiência pode ser melhorada com o aumento da taxa de diluição 

e pode-se aumentar a produção de álcool elevando a concentração de açúcar na 

entrada do reator. 

2.2 MODELO MATEMÁTICO DO REATOR 

O modelo matemático considerado neste trabalho é o de Pachauri, Rani e 

Singh (2017), pois é o que representa a melhor dinâmica do processo de 

fermentação. Pois os demais modelos encontrados não indicam em suas 

equações as influências da temperatura e da concentração de oxigênio no 

fermentador, tais como os modelos utilizados por Esfahanian et al. (2016), 

Ariyajaroenwong et al. (2016), e Ajbar e Ali (2014).  

Assim o modelo do fermentador utilizado neste trabalho foi um reator CSTR 

(Continuos Stirred-Tank Reactor) Reator Contínuo de Tanque Agitado, conforme 

figura 1. 
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Figura 1: Representação do Fermentador contínuo 

Tin, Cs,in, Fi

Fag, 

Tin,ag

Fag, Tag

Cs, Cx, Cp, CO2, Tr, Fe  

Fonte: Autoria própria. 

 

Na vazão de entrada têm-se a Concentração (Cs, in) de açúcar ou substrato, 

a temperatura (Tin) e vazão (Fi). A partir dessas entradas e da quantidade de 

microrganismo inicial no fermentador, as leveduras se reproduzem e produzem 

etanol, os valores das condições de operação do reator estão na tabela a seguir. 

 

Tabela 1: Condições de operação do processo. 

Condições de operação do processo 

Parâmetro Descrição Valores 

Fi Vazão de entrada do fermentador 51 l/h 

Fe Vazão de saída do fermentador 51l/h 

Tin Temperatura de entrada do reator 25 °C 

Te Temperatura de saída do reator 25 °C 

Tin, ag Temperatura da jaqueta térmica 15 °C 

Cs, in 
Concentração de entrada de substrato 

no reator 
60 g/l 

V Volume do reator 1000 l 

Vj Volume da jaqueta térmica 50 l 

pH pH dentro do reator 6 

Fag Vazão de fluido refrigerante 20 l/h 

     Fonte: PACHAURI, RANI e SINGH, 2017.  
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Para as simulações numéricas serão assumidos que: 

 

 Mistura perfeita; 

 Velocidade de agitação constante; 

 pH do reator constante; 

 Vazão de alimentação e saída constantes e de mesmo valor, ou 

seja, sem variação de volume; 

 As concentrações de entrada e temperatura do reator constantes; 

 A reação não está produzindo subprodutos. 

 

As equações que relacionam o balanço de massa do fermentador são 

representadas pelas equações (2) a (10) (PACHAURI, RANI e SINGH, 2017): 

A variação da concentração de microrganismo, equação (2), depende da 

taxa de crescimento das leveduras e da quantidade de microrganismos que saem. 

 

 
𝑑(𝐶𝑥)

𝑑𝑡
= µ𝑥𝐶𝑥

𝐶𝑠

𝐾𝑠+𝐶𝑠
𝑒−𝐾𝑝𝐶𝑝 −

𝐹𝑒

𝑉
𝐶𝑥 (2) 

 

 Uma parte do açúcar da alimentação é usado pelas leveduras para o seu 

crescimento, quando a taxa de multiplicação de leveduras é igual a quantidade de 

leveduras que saem do reator temos uma concentração constante de leveduras. 

A variação da concentração também depende do crescimento específico 

máximo µx, equação (3) que varia com a temperatura: 

 

 µ𝑥 = 𝐴1𝑒
−

𝐸𝑎1
𝑅(𝑇𝑟+273) − 𝐴2𝑒

−
𝐸𝑎2

𝑅(𝑇𝑟+273) (3) 

 

O crescimento específico máximo mostra qual a taxa do crescimento de 

leveduras e de morte de leveduras com o tempo. Essa relação mostra qual 

quantidade máxima de leveduras que crescem a uma determinada temperatura. 

A quantidade de açúcar dentro do reator, equação (4), depende da 

quantidade de açúcar que entra e da taxa de consumo desse substrato pela 

levedura, tanto para a produção de etanol quanto para a reprodução das 

leveduras. 
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𝑑(𝐶𝑆)

𝑑𝑡
= −

1

𝑅𝑆𝑋
µ𝑥𝐶𝑥

𝐶𝑆

𝐾𝑠+𝐶𝑆
𝑒−𝐾𝑝𝐶𝑝 −

1

𝑅𝑆𝑃
µ𝑃𝐶𝑥

𝐶𝑆

𝐾𝑆1+𝐶𝑆
𝑒−𝐾𝑝1𝐶𝑝 +

𝐹𝑖

𝑉
𝐶𝑆,𝑖𝑛 −

𝐹𝑒

𝑉
𝐶𝑆 (4) 

 

O ideal seria que as leveduras consumissem todo o açúcar, porém devido 

ao sistema ser contínuo, as leveduras não têm tempo hábil para fermentar todo o 

açúcar, sobrando assim uma quantidade de açúcar que sai do reator sem ser 

fermentado.  

A produção de etanol depende do consumo de açúcar pelas leveduras no 

reator. A variação na concentração de etanol no reator é relacionada na equação 

(5), a quantidade dentro do reator depende da quantidade de etanol produzida, 

menos a quantidade de etanol que sai. 

 

 
𝑑(𝐶𝑃)

𝑑𝑡
= µ𝑃𝐶𝑥

𝐶𝑆

𝐾𝑆1+𝐶𝑆
𝑒−𝐾𝑃1𝐶𝑃 −

𝐹𝑒

𝑉
𝐶𝑃 (5) 

 

A concentração de oxigênio dissolvida no reator, equação (6) depende da 

quantidade que se difunde do oxigênio do ar para o reator e da quantidade de 

oxigênio que é consumido: 

 

 
𝑑(𝐶𝑂2)

𝑑𝑡
= (𝑘𝑙𝑎)(𝐶𝑂2

∗ − 𝐶𝑂2) − 𝑟𝑂2 (6)

  

Onde 𝑘𝑙𝑎 é o coeficiente volumétrico de transferência de massa, equação 

(7), que é dependente da temperatura e o 𝑘𝑙𝑎0 é o valor desse coeficiente para 

temperatura constante. 

 

 𝑘𝑙𝑎 = 𝑘𝑙𝑎0 ∗ (1,024)
𝑇𝑟−20 (7)

  

A quantidade que se difunde depende da diferença entre a concentração 

de oxigênio no equilíbrio, equação (8), e a concentração de oxigênio no reator. 

 

 𝐶𝑂2
∗ = (14,6 − 0,3943𝑇𝑟 + 0,00714𝑇𝑟

2 − 0,0000646𝑇𝑟
3) ∗ 10−∑𝐻𝑖𝐼𝑖 (8) 

 

A quantidade de oxigênio em equilíbrio no reator depende da temperatura e 

do coeficiente global de forças iônicas, ∑𝐻𝑖𝐼𝑖, que é dado pela equação (9). 
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∑𝐻𝑖𝐼𝑖 = 0,5𝐻𝑁𝑎
𝑚𝑁𝑎𝐶𝑙

𝑀𝑁𝑎𝐶𝑙

𝑀𝑁𝑎

𝑉
+ 2𝐻𝐶𝑎

𝑚𝐶𝑎𝐶𝑂3

𝑀𝐶𝑎𝐶𝑂3

𝑀𝐶𝑎

𝑉
+ 2𝐻𝑀𝑔

𝑚𝑀𝑔𝐶𝑙2
𝑀𝑀𝑔𝐶𝑙2

𝑀𝑀𝑔

𝑉
 +  0.5𝐻𝐶𝑙 (

𝑚𝑁𝑎𝐶𝑙

𝑀𝑁𝑎𝐶𝑙
+

2
𝑚𝑀𝑔𝐶𝑙2
𝑀𝑀𝑔𝐶𝑙2

)
𝑀𝐶𝑙

𝑉
+ 2𝐻𝐶𝑂3

𝑚𝐶𝑎𝐶𝑂3

𝑀𝐶𝑎𝐶𝑂3

𝑀𝐶𝑂3

𝑉
+0,5𝐻𝐻10

−𝑝𝐻+0,5𝐻𝑂𝐻10
−(14−𝑝𝐻) (9) 

 

Como o volume e o pH são constantes, o coeficiente global de forças 

iônicas é constante e vale 0,1227. Esse valor é adimensional. 

A equação (10) relaciona o consumo de oxigênio pela levedura durante a 

sua fermentação. 

 

 𝑟𝑂2 = µ𝑂2 ∗
1

𝑌𝑂2
∗ 𝐶𝑥 ∗

𝐶𝑂2

𝐾𝑂2+𝐶𝑂2
 (10) 

 

Além do balanço de massa, precisamos do balanço de energia para 

descrever o comportamento da temperatura do fermentador e da jaqueta de 

refrigeração. O fluido que utilizado para refrigerar o reator nesse trabalho será 

água 15°C. 

O balanço de energia segundo Pachauri, Rani e Singh (2017), é composto 

apenas por 2 equações: variação de temperatura do reator, equação (11) e 

variação de temperatura na jaqueta, equação (12). 

 

 
𝑑(𝑇𝑟)

𝑑𝑡
=
𝐹𝑖

𝑉
(𝑇𝑖𝑛 + 273) −

𝐹𝑒

𝑉
(𝑇𝑟 + 273) +

𝑟𝑂2𝛥𝐻𝑟

32𝜌𝑟𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑟
−
𝐾𝑇𝐴𝑇(𝑇𝑟−𝑇𝑎𝑔)

𝑉𝜌𝑟𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑟
 (11)

  

O valor da constante 273 é apenas para conversão da temperatura de 

Celsius para Kelvin, mantendo todos nas mesmas unidades de medida, sendo o 

calor de reação 𝛥𝐻𝑟 considerado constante. 

 

 
𝑑(𝑇𝑎𝑔)

𝑑𝑡
=
𝐹𝑎𝑞

𝑉𝑗
(𝑇𝑖𝑛,𝑎𝑔 − 𝑇𝑎𝑔) +

𝐾𝑇𝐴𝑇(𝑇𝑟−𝑇𝑎𝑔)

𝑉𝑗𝜌𝑎𝑔𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑎𝑔
 (12) 
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Na tabela (2) encontram-se os valores dos parâmetros utilizados nas 

simulações numéricas: 

 

Tabela 2: Parâmetros utilizados nas simulações numéricas. 

Constantes do modelo matemático do fermentador 

A1=9,5X108 HH = -0,774 

A2=2,55X1033 HMg = -0,314 

AT= 1m2 HNa = -0,550 

Cheat, ag=4,18 J/g*K HOH = 0,941 

Cheat, r =4,18 J/g*K mCaCO3= 100 gm 

Ea1= 55000 J/mol mMgCl2= 100 gm 

Ea2= 220000 J/mol mNaCl= 500 gm 

(kla)0=38 h-1 MCa=40 g/mol 

Ks= 1,03 g/l MCaCO3= 90 g/mol 

Ks1=1,68 g/l MCl = 35,5 g/mol 

KT= 3,6X105 J/h*m2*K MCO3 = 60 g/mol 

R= 8,31 J/mol*K YO2= 0,97 mg/mg 

RSP= 0,435 ΔHr= 518 kJ/molO2 

Rsx= 0,607 µO2= 0,5 h-1 

HCa= -0,303 µP= 1,79 h-1 

HCl = 0,844 ρ
ag= 1000 g/l 

HCO3 = 0,485 ρr = 1080 g/l 

  Fonte: PACHAURI, RANI e SINGH, 2017 

 

2.3 SISTEMAS DE CONTROLE 

Um processo é um conjunto de mudanças que ocorrem em uma entrada 

com o fim de transformá-las em uma saída específica. O qual pode acontecer de 

forma natural ou artificial (OGATA, 2010). A definição de processo pode ser 

representada de forma visual na figura (2). 
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Figura 2: Processo 

ProcessoEntrada Saída

Fonte: Autoria própria 

 

Se os processos operassem em estado estacionário, ou seja, se todas as 

variáveis de entrada fossem constantes as saídas permaneceriam constantes e o 

sistema poderia operar sem supervisão ou controle (STEPHANOPOULOS, 1984).  

Entretanto, na prática essa operação é influenciada por fatores externos 

que alteram essas condições, logo, é necessário um sistema de controle para 

manter o processo em seu funcionamento ideal (STEPHANOPOULOS, 1984). 

Um sistema em malha aberta é um sistema onde o sinal de saída do 

processo não afeta a ação do controlador, assim as varáveis de saída não são 

medidas, ou quando não há um sistema de controle para o processo, a figura (2) 

pode representar um processo em malha aberta (OGATA, 2010). 

No sistema em malha fechada o sinal de saída é medido e comparado com 

o valor desejado, o setpoint do sistema. O erro gerado por essa comparação age 

no controlador para corrigir o valor de saída e trazer para o setpoint (OGATA, 

2010).  

A figura (3) representa um sistema em malha fechada. 

 

Figura 3:Sistema de controle em malha fechada 

Setpoint Controlador Atuador Processo Saída

Sensor

Fonte: Autoria própria 
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2.4 CONTROLADORES CLÁSSICOS 

Os controladores clássicos são os mais utilizados na indústria. São 

controles do tipo SISO (Single-In Single-Out), ou seja, uma entrada e uma saída, 

sendo os mais comuns: O controlador liga-desliga (on-off); Controlador 

Proporcional (P); O controlador Proporcional-Integral (PI); e o controlador 

Proporcional-Integral-Derivativo (PID). 

2.4.1 Controlador Liga-Desliga (on-off) 

O controlador on-off, equação (13), é um controlador de funcionamento 

simples, seu elemento de atuação possui duas funções: liga e desliga. Quando o 

erro do sistema é maior que 0 o atuador age de uma forma, quando o erro é 

menor que zero o atuador age de outra forma (OGATA, 2010). 

 

 𝑈(𝑡) = {
𝑈1, 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑒(𝑡) > 0

𝑈2, 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑒(𝑡) < 0
 (13)

  

2.4.2 Controlador Proporcional (P) 

O controlador proporcional, equação (14) gera uma resposta U(t) 

proporcional ao erro e(t), quanto maior for o valor do ganho proporcional (Kc), 

maior será a sensibilidade do sinal de atuação aos erros (STEPHANOPOULOS, 

1984). 

 𝑈(𝑡) = 𝐾𝑝𝑒(𝑡) (14)

  

O controlador proporcional geralmente não atinge o valor de setpoint tendo 

uma pequena diferença chamada de offset. Em processos mais simples como 

controle de volume de um tanque essa diferença é pouco significativa 

(STEPHANOPOULOS, 1984). 

2.4.3 Controlador Proporcional-Integral (PI) 

O controlador Proporcional-Integral é um sistema de controle que possui 

um termo proporcional ao erro e outro integral (OGATA, 2010). 
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A resposta para esse controlador é dada pela equação (15), onde 𝐾𝑝 

representa o ganho proporcional e 𝑇𝑖a taxa de restabelecimento. 

 

 𝑈(𝑡) = 𝐾𝑝𝑒(𝑡) +
𝐾𝑝

𝑇𝑖
∫ 𝑒(𝑡)𝑑𝑡
𝑡

𝑜
 (15) 

 

A taxa de restabelecimento é o número de vezes por minuto em que o 

ganho proporcional é duplicado (OGATA, 2010). 

O termo integral adicionado ao controlador corrige o offset que o 

controlador proporcional apresenta. O qual gera uma resposta lenta e um sinal de 

correção oscilatório, podendo dificultar a estabilização do processo no setpoint 

(STEPHANOPOULOS, 1984). 

2.4.4 Controlador Proporcional-Integral-Derivativo (PID) 

A adição do termo derivativo no controlador PI gera o controlador PID, 

equação (16). A ação derivativa diminui a oscilação do sistema e acelera a ação 

do controlador. 

 

𝑈(𝑡) = 𝐾𝑝𝑒(𝑡) +
𝐾𝑝

𝑇𝑖
∫ 𝑒(𝑡)𝑑𝑡
𝑡

𝑜
+ 𝐾𝑝𝑇𝑑

𝑑𝑒(𝑡)

𝑑𝑡
 (16) 

 

O termo 𝑇𝐷 é chamado de tempo derivativo, ele significa o intervalo de 

tempo em que a ação do termo derivativo avança o controlador (OGATA, 2010). 

 

2.5 ESTRATÉGIAS DE CONTROLE DE TEMPERATURA DO REATOR 

Além das estratégias clássicas de controle, controle on-off, P, PI e PID, 

existem outras estratégias de controle avançado. 

A teoria de controle clássica que trata somente de sistemas com uma 

entrada e uma saída tornou-se insuficiente para sistemas com diversas entradas 

e saídas. Dessa forma o sistema de controle avançado foi desenvolvido para 

suprir as necessidades dos modelos modernos mais complexos e atender as 

especificações de peso, exatidão e custos (OGATA, 2010). 
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A tabela 3 são apresentados alguns autores e as estratégias de controle 

que foram aplicaram para controle do fermentador alcoólico. 

 

Tabela 3: Autores e suas estratégias de controle avançadas 

Fonte: Autoria própria 

 

2.6 CONTROLE SDRE 

O Controlador SDRE (State-Dependent Riccati Equation) é uma estratégia 

de controle para sistemas não lineares, que proporciona estabilidade e um 

controle sub-ótimo, mesmo com as incertezas do modelo teórico (STRANO e 

TERZO, 2015). 

O método implica na parametrização das variáveis em uma matriz de 

estados a Matriz X(x) multiplicando a matriz de funções que dependem dos 

próprios estados A(x) e B(x). Ao fazer isso o controle SDRE captura as não 

linearidades do sistema trazendo para um sistema linear com as matrizes de 

coeficientes de estado SDC (State-Dependent Coefficient) as matrizes A(x) e B(x) 

(ÇIMEN, 2008). 

O sinal de controle é obtido resolvendo-se a equação de Ricatti, para 

matrizes de desempenho e custo Q e R definidas positivas, a obtenção do ganho 

de controle através da equação de Ricatti garante a minimização de um índice de 

desempenho quadrático (ÇIMEN, 2008).  

A figura (4) apresenta o diagrama de blocos de um sistema de 

compensação por realimentação de estados. 

Autor Estratégia de controle 

Nagy (2007) NNMPC, LMPC e PID 

Condorena, Atala e Costa (2011) NNNMPC 

Schaum, Alvarez e Lopes-Arenas (2011) PID saturado 

Imitiaz et al. (2014) NARMA 

Fonseca et. al. FUZZY com múltiplas válvulas 

Savran e Kahraman(2014) FUZZY 

Pimentel et al. (2015) MPC com observador de estados 

Pachauri, Rani e Singh (2017) IMC-PID MFOIC-PID e WMFOIC-PID 
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Figura 4: Sistema por realimentação de estados  

X� Ax+Bu

-K

XU

 

Fonte: Autoria própria 

 

Segundo Strano e Terzo (2015) a estratégia de controle SDRE é aplicada 

em sistemas que representam, por exemplo: sistemas aeroespaciais, sistemas 

veicules, sistemas biológicos, entre outros. 

Tusset, Piccirillo e Balthazar (2016) aplicaram o sistema SDRE em método 

de controle de pragas predador presa, para controlar a quantidade de ácaros em 

macieiras. Molter e Rafikov (2011) aplicaram esse mesmo método de controle 

avançado para controle de pragas em um sistema com duas presas e um 

predador. 

O controle SDRE também pode ser utilizado para controlar um sistema 

robóticos, onde um robô deve repetir as ações do outro (CHINELATO e 

MARTINS-FILHO, 2014). 

Molter (2008) fez uso do controlador SDRE para controlar manipuladores 

de sistemas rígidos e flexíveis usando manipuladores piezelétricos. 

Alves et al. (2017) estudou a aplicação do sistema SDRE para controlar a 

velocidade das rodas de uma bicicleta com motor de compressão a ar. 

Para aplicar o sistema de controle SDRE é necessário que o sistema esteja 

representado na forma de equações de estado, conforme equação (17). 

 

 �̇� = 𝐴(𝑥)𝑋(𝑥) + 𝐵(𝑥)𝑈(𝑡) (17) 

 

O controle por realimentação 𝑈(𝑡) do sistema (17) é dada pela equação 

(18): 

 

 𝑈(𝑡) = −𝑅−1𝐵𝑇(𝑥)𝑃(𝑥)𝑥(𝑡) (18) 
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O índice de desempenho J a ser minimizado é representado pela equação 

(19). 

 

 𝐽 = ∫ (𝑥𝑇𝑄(𝑥)𝑥 + 𝑢𝑇𝑅(𝑥)𝑢𝑑𝑡
∞

0
 (19) 

 

Onde J representa o índice de desempenho do controlador. 

 

Sendo que P da equação (18) pode ser obtida resolvendo-se a equação de 

Riccati (20): 

 

 𝐴𝑇(𝑥)𝐾 + 𝐾𝐴(𝑥) + 𝐾𝐵(𝑥)𝑅−1𝐵𝑇(𝑥)𝐾 + 𝑄 = 0 (20)

  

Onde R e Q são matrizes de constantes definidas positivas. 
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3 RESULTADOS E DISCUSSÕES 

 

3.1 REATOR EM MALHA ABERTA 

Utilizando o modelo matemático de Pachauri, Rani e Singh (2017) 

realizamos a simulação do reator em malha aberta, sem controle, no software 

MATLAB®. 

Os sistemas em malha aberta são mais simples  e mais baratos. Nesses 

sistemas o sinal de saída não é medido e a atuação do controle é mais simples. 

No caso do reator, em malha aberta, para controlar a temperatura a jaqueta usa 

uma vazão constante de 20 L/h. 

Os resultados do reator em malha aberta estão nas figuras (5) a (10): 

 

Figura 5: Concentração de Açúcar em malha aberta 
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Figura 6:Concentração de álcool em malha aberta 

 

Figura 7:Concentração de microrganismo em malha aberta 

  

Figura 8:Concentração de oxigênio em malha aberta 
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Figura 9:Temperatura do Reator em malha aberta 

 

Figura 10: Temperatura da jaqueta do reator em malha aberta 

 

 

Pode-se notar que o fermentador levou aproximadamente 100 horas para 

estabilizar e manter uma saída constante de produto. Verifica-se também que o 

crescimento das leveduras e de álcool é proporcional ao consumo de açúcar e de 

oxigênio, ou seja, quanto mais leveduras e etanol estão presentes no reator, 

menor a quantidade de açúcar e oxigênio. 

E segundo Esfahanian et al. (2013) a temperatura ótima para a 

fermentação alcóolica do Saccharomyces cerevisiae é de 32°C. A temperatura de 

estabilização do reator fica próximo dos 39°C e segundo Amillastre et. al. (2012) a 

partir dos 36°C as proteínas do Saccharomyces cerevisiae começam a desnaturar 

e para se proteger os microrganismos produzem glicerol, um subproduto 

indesejado. 
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Ainda que o modelo utilizado neste trabalho não leve em conta a produção 

de subprodutos, para modelar o sistema de controle deve-se escolher a 

temperatura onde a produção de etanol é máxima e de subprodutos mínima.  

Dessa forma pode-se notar que pelo tempo que o sistema demora para se 

estabilizar e pela temperatura em que o sistema se estabiliza, é necessário um 

sistema de controle de temperatura. 

3.2 PROJETO DO CONTROLADOR SDRE 

Para o projeto do controlador SDRE foi necessário transformar as 

equações diferencias do modelo de Pachauri, Rani e Singh (2017), equações: (2), 

(4), (5), (6), (11) e (12), para a forma de equações no espaço de estado, equação 

(17), para obtermos as matrizes SDC A e B do sistema. 

Assim o sistema pode ser definido na forma da equação (17): 

 

�̇� = 𝐴(𝑥)𝑋(𝑥) + 𝐵(𝑥)𝑈(𝑥) 

onde: 

 

𝐴 =

(

 
 
 
 
 
 
 
 
 

−
𝐹𝑒

𝑉
µ𝑥𝐶𝑥

𝑒−𝐾𝑝𝐶𝑝

𝐾𝑠+𝐶𝑠
0 0 0 0

−
1

𝑅𝑠𝑥
µ𝑥𝐶𝑠

𝑒−𝐾𝑝𝐶𝑝

𝐾𝑠+𝐶𝑠
−

1

𝑅𝑠𝑝
µ𝑝𝐶𝑥

𝑒−𝐾𝑝1𝐶𝑝

𝐾𝑠1+𝐶𝑠
−
𝐹𝑒

𝑉
0 0 0 0

0 µ𝑝𝐶𝑥
𝑒−𝐾𝑝1𝐶𝑝

𝐾𝑠1+𝐶𝑆
−
𝐹𝑒

𝑉
0 0 0

−
µ𝑂2

𝑌𝑂2

𝐶𝑂2

𝐾𝑂2+𝐶𝑂2
0 0 −𝑘𝑙𝑎 0 0

0 0 0
µ𝑂2

𝑌𝑂2

𝐶𝑥

𝐾𝑂2+𝐶𝑂2

𝛥𝐻𝑟

32𝜌𝑟𝐶𝐻𝑒𝑎𝑡,𝑟𝑉
−
𝐹𝑒

𝑉
−

𝐾𝑇𝐴𝑇

𝜌𝑟𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑟𝑉

𝐾𝑇𝐴𝑇

𝜌𝑟𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑟𝑉

0 0 0 0
𝐾𝑇𝐴𝑇

𝜌𝑎𝑔𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑎𝑔𝑉𝑗

𝐾𝑇𝐴𝑇

𝜌𝑎𝑔𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑎𝑔𝑉𝑗)

 
 
 
 
 
 
 
 
 

     (21) 

Equação 1:Matriz SDC B 

 𝐵 =

[
 
 
 
 
 
 

0
0
0
0
0

𝑇𝑖𝑛𝑎𝑔−𝑇𝑎𝑔

𝑉𝑗 ]
 
 
 
 
 
 

 (22) 

 𝑋 =

[
 
 
 
 
 
 
𝐶𝑥
𝐶𝑠
𝐶𝑝
𝐶𝑂2
𝑇𝑟
𝑇𝑎𝑔]
 
 
 
 
 
 

 (23)
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𝑈(𝑡) = −𝑘1,1(𝐶𝑥 − 𝐶𝑥
∗) − 𝑘1,2(𝐶𝑠 − 𝐶𝑠

∗) − 𝑘1,3(𝐶𝑝 − 𝐶𝑝
∗) − 𝑘1,4(𝐶𝑂2 − 𝐶𝑂2

∗ ) − 𝑘1,5(𝑇𝑟 − 𝑇𝑟
∗) − 𝑘1,6(𝑇𝑎𝑔 − 𝑇𝑎𝑔

∗ )  (24) 

 

Onde o valor U(t) é o valor da vazão de refrigerante (Fag). No modelo 

utilizado o fluido refrigerante é a água, a 15°C. 𝐶𝑥
∗, 𝐶𝑠

∗, 𝐶𝑃
∗, 𝐶𝑂2

∗ , 𝑇𝑟
∗ e 𝑇𝑎𝑔

∗  são os 

valores de setpoint definidos. 

Além disso a Matriz A(t), equação (21), deve ser controlável, seu critério de 

controlabilidade é dado pela matriz M, equação (25). Quando M for uma matriz 

quadrada de ordem igual ao número de equações diferenciais nesse caso 6, a 

matriz A é controlável. 

 

𝑀 = [𝐵2𝑋1(𝑋) 𝐴2𝑋2(𝑋)𝐵2𝑋1(𝑋) 𝐴2𝑋2(𝑋)
2𝐵2𝑋1(𝑋)  𝐴2𝑋2(𝑋)

3𝐵2𝑋1(𝑋)  𝐴2𝑋2(𝑋)
4𝐵2𝑋1(𝑋)  𝐴2𝑋2(𝑋)

5𝐵2𝑋1(𝑋)]  

                                                                                                                                                       (25) 

 

A matriz A(t) da equação (21), não atendia o critério de controlabilidade, 

por isso, alterou-se a matriz de estados A da equação (21) para a matriz A 

controlável da equação (26). 

 

𝐴 =

(

 
 
 
 
 
 
 
 

−
𝐹𝑒

𝑉
µ𝑥𝑥1

𝑒−𝐾𝑝𝑥3

𝐾𝑠+𝑥2
𝑥4 −𝑥3 −𝑥6 𝑥5

−
1

𝑅𝑠𝑥
µ𝑥𝑥2

𝑒−𝐾𝑝𝑥3

𝐾𝑠+𝑥2
−

1

𝑅𝑠𝑝
µ𝑝𝑥1

𝑒−𝐾𝑝1𝑥3

𝐾𝑠1+𝑥2
−
𝐹𝑒

𝑉
−𝑥5 𝑥6 𝑥3 −𝑥4

𝑥6 µ𝑝𝑥1
𝑒−𝐾𝑝1𝑥3

𝐾𝑠1+𝑥2
−
𝐹𝑒

𝑉
−𝑥5 𝑥4 −𝑥1

−
µ𝑂2

𝑌𝑂2

𝑥4

𝐾𝑂2+𝑥4
𝑥5 −𝑥6 −𝑘𝑙𝑎 −𝑥2 𝑥3

−𝑥2 𝑥1 + 𝑥3 −𝑥2
µ𝑂2

𝑌𝑂2

𝑥1

𝐾𝑂2+𝑥4

𝛥𝐻𝑟

32𝜌𝑟𝐶𝐻𝑒𝑎𝑡,𝑟𝑉
−
𝐹𝑒

𝑉
−

𝐾𝑇𝐴𝑇

𝜌𝑟𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑟𝑉

𝐾𝑇𝐴𝑇

𝜌𝑟𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑟𝑉

−𝑥3 𝑥4 𝑥1 −𝑥2
𝐾𝑇𝐴𝑇

𝜌𝑎𝑔𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑎𝑔𝑉𝑗

𝐾𝑇𝐴𝑇

𝜌𝑎𝑔𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑎𝑔𝑉𝑗)

 
 
 
 
 
 
 
 

 

 (26) 

 

Diferentes valores para as matrizes de ganho Q e R foram testados, 

entretanto, o reator não chegava na temperatura de setpoint desejada, mesmo 

para ganhos altos da ordem de 108. 

 Para melhorar a precisão do sistema podemos simplificar as matrizes SDC 

A e B conforme o trabalho de Tusset et al. (2015). 

As equações do balanço de massa são importantes para descrever o 

comportamento do reator, porém, ao inserir os termos do balanço de massa no 

controlador ele dificulta a aproximação do setpoint da temperatura. Pois, o 
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sistema de controle SDRE tenta aproximar ao máximo todas as equações de seus 

pontos desejados. 

E como o controle de temperatura é mais importante, optamos por 

simplificar o sistema no modelo do controlador para apenas as equações do 

balanço de energia, por elas serem as mais influentes na temperatura do reator. 

Assim, as Matrizes A, equação (27), B, equação (28), X, equação (29) e o 

critério de controlabilidade M, equação (30) do sistema se tornam da seguinte 

forma: 

 

  𝐴 = [
−
𝐹𝑒

𝑉
−

𝐾𝑇𝐴𝑡

𝑉𝜌𝑟𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑟

𝐾𝑇𝐴𝑡

𝑉𝜌𝑟𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑟
𝐾𝑇𝐴𝑇

𝑉𝑗𝜌𝑎𝑔𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑎𝑔
−

𝐾𝑇𝐴𝑇

𝑉𝑗𝜌𝑎𝑔𝐶ℎ𝑒𝑎𝑡,𝑎𝑔

] (27)

  

 𝐵 = [
0

𝑇𝑖𝑛𝑎𝑔−𝑇𝑎𝑔

𝑉𝑗

] (28)

  

 𝑋 = [
𝑇𝑟
𝑇𝑎𝑔
] (29)

  

 𝑀 = [𝐵2𝑋1(𝑋)𝐴2𝑋2(𝑋)𝐵2𝑋1(𝑋)] (30) 

 

Pode-se observar que a dimensão da matriz de controlabilidade deve ser 2, 

assim pode-se assim definir as matrizes de ganhos Q, equação (31) e R equação 

(32) que possibilitaram a estabilização do sistema em malha fechada dentro da 

faixa limite de ±5% do valor de setpoint que Ogata (2010) estabelece como 

tolerável. 

 

 𝑄 = 35000 [
65500 25
25 1

] (31) 

 

 𝑅 = [200] (32)

  

 

O sinal de realimentação de estados U(t), após resolver o sistema de 

equações de Ricatti para o controlador, equação (18) e equação (20), é dado pela 
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equação (33). Este sinal de realimentação de estados é o valor da vazão de água 

na jaqueta de resfriamento (Fag), dessa forma a equação (33) fica: 

 

𝐹𝑎𝑔 = 𝑈(𝑡) = −𝑘1,1(𝑇𝑟 − 𝑇𝑟
∗) − 𝑘1,2(𝑇𝑎𝑔 − 𝑇𝑎𝑔

∗ ) (33) 

 

Onde 𝑇𝑟
∗ é o setpoint da temperatura do reator e vale 32°C e 𝑇𝑎𝑔

∗ é o 

setpoint da temperatura da jaqueta de fermentação e vale 24°C. O valor do 

setpoint da jaqueta foi definido de forma arbitrária. 

Nas figuras (11) a (14), são apresentadas as variaçoes de concentração de 

microrganismo, concentração de açúcar, concentração de etanol e de oxigênio no 

reator em malha fechada respectivamente: 

 

Figura 11: Concentração de microrganismo em malha fechada 

 

 

Figura 12: Concentração de Açúcar em malha fechada 
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Figura 13:Concentração de Etanol em malha fechada 

  

 

Figura 14:Concentração de oxigênio em malha fechada 

 

 

Pode-se notar que o comportamento de consumo de oxigênio e açúcar 

permanece o mesmo em relação ao crescimento de leveduras e aumento na 

quantidade de produtos. 

Mesmo que a quantidade de etanol produzida com o sistema em malha 

fechada figura (13) seja menor que o modelo com sistema em malha aberta, 

figura (6), pode-se afirmar que a produção de etanol em 32°C é máxima.  

Segundo o trabalho de Esfahanian et al. (2013), como o modelo de 

Pachauri, Rani e Singh (2017), não relaciona os subprodutos da reação, essa 

diferença entre os valores de produção em malha aberta e malha fechada pode 

ser a quantidade de subproduto produzida. 

As figuras (15), (16) e (17) relacionam respectivamente a temperatura do 

reator, temperatura da jaqueta e o erro da temperatura do reator: 
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Figura 15:Temperatura do Reator em malha fechada 

 

 

Figura 16:Temperatura da jaqueta em malha fechada 

 

 

Figura 17:erro da temperatura do reator em malha fechada 

 

 

Observa-se que a estabilização do sistema é próxima das 10 horas, 

diferente da estabilização próxima das 100 horas do sistema em malha aberta. 
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Além disso, o sistema se mantém na temperatura de setpoint, com o erro sendo 

considerado 0. 

A figura (18) apresenta a vazão de refrigerante para o sistema em malha 

fechada. No início quando o reator precisava esquentar a temperatura a vazão de 

fluido refrigerante é zero, em seguida ela cresce para resfriar o fermentador. 

 

Figura 18:Vazão de refrigerante em malha fechada 

 

 

Ao verificarmos o funcionamento e estabilidade do sistema de controle 

demos algumas perturbações na temperatura de entrada do fermentador positivas 

e negativas a fim de verificar se o controlador corrigiria essas perturbações. 

As perturbações foram de 20, 30 e 40°C e a quarta perturbação foi uma 

função de temperatura variando no tempo Tin(t), equação (34). O gráfico do perfil 

de temperatura está na figura (19). 

 

 𝑇𝑖𝑛(𝑡) = 25 + (10 ∗ sin (
2𝜋

500
∗ 𝑡)) (34) 

 

Figura 19: gráfico da função de Temperatura Tin(t) 
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As figuras a seguir mostram a resposta do sistema para as perturbações na 

temperatura de entrada. 

 

Figura 20:Temperatura do Reator para a perturbação de 20°C 

 

 

Figura 21:Temperatura do reator para perturbação a 30°C 

 

Figura 22: Temperatura do reator para perturbação de 40°C
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Figura 23:Temperatura do reator para Tin(t) 

 

 

Pode-se notar nas figuras (20), (21), (22) e (23), que são as respostas de 

temperatura para as perturbações de 20, 30, 40°C e Tin(t), que o controlador 

mantém o fermentador na temperatura de setpoint 32°C ou muito próximo.  

Quanto maior o valor da perturbação maior é distância do setpoint, porém o 

erro de ainda permanece entre 2 a 5% para mais ou para menos, dentro da faixa 

permitida por Ogata, (2010). 

Para confirmar isso podemos utilizar as equações do erro entre a 

temperatura do fermentador e o setpoint, figuras (24), (25), (26) e (27). 

 

Figura 24:Erro na temperatura do reator para perturbação de 20°C 
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Figura 25: Gráfico do erro da temperatura para perturbação de 30°C 

 

 

Figura 26: Erro na temperatura do reator para perturbação de 40°C 

 

 

Figura 27:Erro na temperatura do reator para Tin(t) 

 

 

Nota-se que os pontos onde as temperaturas de perturbação são mais 

altas, maior é o módulo do erro em relação ao setpoint da temperatura. 
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A seguir expomos as temperaturas da jaqueta e a vazão de fluido 

refrigerante. 

Figura 28:Temperatura da jaqueta para perturbação de 20°C 

 

 

Figura 29: Vazão de refrigerante para a perturbação de 20°C 

 

 

Figura 30: Temperatura da jaqueta para perturbação de 30°C 
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Figura 31: Temperatura da jaqueta térmica para perturbação de 40°C 

 

 

Figura 32:Vazão de fluido refrigerante para perturbação de 40°C 

 

 

Figura 33: Temperatura da jaqueta para Tin(t) 
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Figura 34:Vazão de fluido refrigerante para Tin(t) 

 

 

O controle SDRE tenta minimizar o erro para todos os setpoints de modo 

que o controle tenha um desempenho ótimo para todas as variáveis, mesmo não 

tendo analisado o erro da temperatura da jaqueta em relação ao setpoint. Pois, o 

interesse era controlar a temperatura do reator e não da jaqueta, logo, essa 

diferença dos erros da perturbação de temperaturas mais altas pode ser por 

causa da temperatura da jaqueta que é mais baixa. 

Observa-se que nos pontos onde a vazão de refrigerante é maior a 

temperatura na jaqueta também é. E nesses pontos o erro na temperatura do 

fermentador é menor também. 

Os gráficos da produção de etanol pela levedura para as perturbações 

também são importantes, pois devemos avaliar se o sistema continua produzindo 

a mesma quantidade de etanol do sistema em malha fechada, figura (13). 

 

Figura 35: Concentração de etanol para perturbação de 20°C 
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Figura 36:Concentração de etanol para a perturbação de 30°C 

 

 

Figura 37:Concentração de Álcool para a perturbação de 40°C 

 

 

Figura 38: Concentração de etanol para Tin(t) 
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Com exceção da perturbação de 40°C, notamos que a produção de etanol 

permanece entre 13,5 e 14 g/L. Isso é importante pois a não variação da 

produção simplifica a purificação do etanol nos processos seguintes. 
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4 CONCLUSÃO 

Utilizando o modelo de Pachauri, Rani e Singh (2017) para um reator de 

fermentação alcoólica foi possível aplicar um sistema de controle SDRE, mesmo 

que para isso tenhamos que fazer simplificações no modelo. 

Os resultados da simulação de perturbações do sistema de controle 

permaneceram entre 2 a 5% para mais ou para menos do valor de setpoint. Valor 

considerado por Ogata (2010) como aceitável para projetos de sistema de 

controle. 

A produção de etanol também permaneceu próximo ao mesmo valor entre 

13,5 e 14 g/L de etanol, a exceção da perturbação de 40°C, e ainda assim a 

concentração de etanol ficou próximo dos 14,18 g/L. 

Dessa forma, mesmo com a dificuldade do modelo para implementação de 

um sistema de controle por realimentação de estados, os resultados obtidos 

foram satisfatórios. 
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5 TRABALHOS FUTUROS 

Existem poucos trabalhos de aplicação do SDRE em engenharia química, 

portanto, para trabalhos futuros existe a aplicação do SDRE para outros 

equipamentos e processos químicos. 

Outra possibilidade de novo trabalho é o uso de um controle SDRE para 

controlar simultaneamente a temperatura e o volume do fermentador para se 

obter um sistema de controle mais robusto. 

Pode-se também trabalhar com um controle de temperatura com 2 

atuadores, um quente e um frio para melhorar a precisão do controlador ao 

corrigir as perturbações na temperatura de entrada do reator. 
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