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Resumo

Processos quimicos integrados apresentam uma maior dificuldade para
garantir o controle global da planta em funcdo das fortes interacBes que se
estabelecem entre as variaveis de processo. A area de estudo conhecida como Plant
Wide Control preocupa-se em propor solucdes a este problema de controle. Solugcbes
tipicas consistem no projeto de estruturas de controle, a partir de técnicas
quantitativas de andlise da controlabilidade operacional. Entretanto a dificuldade em
obter-se modelos confiaveis na fase de projeto de processos, bem como as incertezas
derivadas das ndo-linearidades de sistemas reais, sdo alguns exemplos das
dificuldades que limitam a aplicabilidade de tais métodos e incentivam o
desenvolvimento de heuristicas capazes de auxiliar a selecdo de estruturas de
controle adequadas.

Nesta dissertacdo sao utilizadas analises estruturais e técnicas quantitativas no
estudo de sistemas simplificados e hipotéticos, permitindo a formulacdo de
heuristicas comprometidas com o controle global do balango material. O resultado
destas andlises mostra ser possivel implementar uma estrutura de base, de
configuracdo feedforward, fundamentada na garantia de baixa variabilidade do
tempo de residéncia do sistema reacional, atraves de controle direto ou flutuagéo do
inventario, e na proporcionalidade entre as correntes de processo, via introducao de
razBes fixas entre as vazdes da planta. A utilizacdo destas duas heuristicas garante a
estabilidade do balanco material frente a variacdes da taxa de produgdo, mesmo sem
a implementacdo de controladores de composicéo.

Em um nivel supervisorio, sdo introduzidas malhas de controle feedback, em
cascata com a estrutura de base, a fim de corrigir off-sets e controlar composi¢oes
sob um horizonte de tempo longo de resposta. As estruturas de controle projetadas a
partir desta base heuristica apresentam um desempenho satisfatorio para a rejeicdo de
disturbios sobre a taxa de producédo, de acordo com os resultados de validacdo do
estudo de caso Tennessee Eastman.



Abstract

The hard interactions of the process variables produce difficulties to reach the
plant wide objectives in integrated chemical process. The study area, known as Plant
Wide Control, shows solutions for this control problem as the control structure
design. Is usual to apply quantitative methods for the operational controllability
analysis, however the difficulty to obtain reliable models in the process design step
and uncertainties from nonlinearity of the real systems encourages the development
of heuristics to select good control structures.

In this work are used structural analysis and quantitative techniques to study
hypothetical and simplified systems to build heuristics for material balance control.
The results show to be possible to design a basic structure, with feedforward
configuration. This basic structure is composed by low variability of the reactor
residence time, through direct control or inventory changes, and by constant flowrate
ratios. With this heuristic methodology, we can to reach the material balance stability
under production rate changes, without composition controllers.

In a supervisory level are implemented cascade feedback loops with basic
structure to minimize offsets and to control compositions under long term horizon.
The control structure design using the heuristic basics shows a good performance to
reject production rate disturbances, according to the validation results of the
Tennessee Eastman Case Study.
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Capitulo 1

Introducao

A producéo industrial encontra-se em meio a um cenario de elevada competitividade
gue exige o atendimento a diversos indicadores de eficiéncia. Aspectos como a qualidade de
produtos, flexibilidade operacional, produtividade, confiabilidade e o atendimento as
condicdes e restricbes de 6rgdos ambientais sdo elementos que norteiam as tecnologias
implementadas nos projetos de processos. A busca pelo atendimento a metas de incremento
de produtividade tem gerado espaco a implementacédo de acGes focadas na reducdo de perdas,
materiais e energéticas, conduzindo a processos mais integrados. As exigéncias ambientais,
gue passam pela minimizacdo do impacto gerado por emissdes atmosféricas, efluentes
liquidos e producéo de residuos solidos, também sdo contemplados com esta maior integracéo
massica e energética, elementos fundamentais na implementacdo de tecnologias limpas
economicamente viaveis. Associado a este cenario de restricdes, as exigéncias de mercado por
produtos de maior uniformidade e a necessidade de uma maior flexibilidade para permitir
transi¢des entre produtos de caracteristicas diferenciadas tornam necessario a reducdo sobre
variabilidades de processos. Esta realidade faz com que as dificuldades operacionais, ja
inseridas através de processos integrados, sejam intensificadas. Desta a forma vé-se que a
necessidade em garantir o controle global da planta mostra-se ser uma tarefa néo trivial.

A integragdo de processos implica em utilizar correntes de reciclo material,
aumentando a conversdo global, e introduzir trocas térmicas entre correntes quentes e frias de
diferentes pontos da planta, permitindo o aumento da eficiéncia energética. LUYBEN et al.
(1998) mostraram que os reciclos e a troca térmica entre diferentes correntes do processo
introduzem o feedback positivo na estrutura do sistema representativo da planta. Esta
caracteristica gera dificuldades de controle, tais como o aumento da constante de tempo da
funcdo de transferéncia do sistema, podendo levar, em alguns casos, a sua instabilizagcdo. A
instabilidade foi particularmente demonstrada ser possivel quando implementados sistemas
chamados FEHE, feed-effluent heat exchange, nos quais correntes efluentes de reatores séo
empregadas para 0 aquecimento da alimentacdo. O efeito snowball discutido por LUYBEN et
al. (1998), e também comentado nos trabalhos de WU et al. (2002) e RUSSEL et al. (2002), é
responsavel pela producdo de grandes alteracdes sobre as correntes de reciclo mesmo quando
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modificada moderadamente a taxa de producdo da unidade. Estas conexdes introduzidas no
processo mostram que a planta comporta-se como um sistema multivariavel, podendo exibir
problemas a sua controlabilidade tais como elevadas interacOes, alta direcionalidade e
elementos de fase ndo minima.

A tarefa de propor alternativas que permitam o controle global da planta é intitulada
na literatura como Plant Wide Control. O procedimento hierarquico para estabelecer o
controle global da planta tem sido apresentado em diversos trabalhos, podendo citar alguns
autores como SKOGESTAD & POSTLETHWAITE (1996), TRIERWEILER (1997),
LUYBEN et al. (1998) e STEPHANOPOULOS & NG (2000). Basicamente essa estratégia
consiste em:

e definir claramente os objetivos do processo;
e identificar as restricOes operacionais;
e selecionar variaveis controladas e manipuladas;

e estabelecer a 1/O-structure ou emparelhamento entre variaveis controladas e
manipuladas;

e escolher a configuracdo mais apropriada de controle (feedback, feedforward, MPC,
etc.).

O projeto da estrutura de controle objetiva a selecdo das varidveis controladas e
manipuladas para entdo propor o emparelhamento entre estas variaveis, capaz de garantir a
controlabilidade operacional do sistema.

As variaveis controladas, aquelas que precisam que seus valores sejam mantidos em
torno de seus set-points, sdo normalmente diretamente associadas aos objetivos do controle,
como por exemplo concentragdes de impurezas de produtos, ou indiretamente relacionadas a
estes objetivos. SKOGESTAD & POSTLETHWAITE (1996) descreveram uma sistematica
para garantir o controle parcial, ou seja, uma forma de sistematizar a relacdo entre variaveis
controladas, y, as variaveis objetivo, z, através de modelos lineares da planta. Também foram
apresentadas neste trabalho técnicas para selecdo de varidveis controladas que utilizam a
matriz RGA (Relative Gain Array) de plantas ndo quadradas, envolvendo todas as variaveis
candidatas a serem manipuladas e controladas, e a decomposi¢cdo do sistema em valores
singulares. Estes métodos apresentados aplicam-se a sistemas lineares e sdo dependentes do
escalonamento. Posteriormente, nos dois trabalhos publicados por SKOGESTAD (2000) e
GOVATSMARK & SKOGESTAD (2002) foram introduzidas metodologias paras selecdo de
variaveis controladas através da minimizacao de uma fungédo-custo.

As varidveis manipuladas sdo aquelas que se ajustam de acordo com o sinal emitido
pelo controlador, permitindo, através de sua manipula¢do, que as variaveis controladas
mantenham-se em torno de seus set-points. A escolha destas variaveis é dependente dos graus



de liberdade da planta, ou seja, das correntes de processo independentes que podem ser
livremente manipuladas. Diversos estudos tém empenhado significativa atencdo a solugéo do
problema de emparelhamento entre varidveis controladas e manipuladas, emparelhamento
este que consiste em estabelecer qual varidvel manipulada controla uma determinada variavel
controlada. Esta é uma tarefa essencial para o projeto da estrutura de um controlador
descentralizado, no qual, para cada par de variaveis, existe um controlador SISO (Sigle Input
— Single Output). Em artigo de WAL & JAGER (2001), é apresentada uma revisdo de
métodos empregados na defini¢do da I/O-structure.

A matriz RGA, utilizada por SKOGESTAD & POSTLETHWAITE (1996), consiste
em uma ferramenta que tem sido largamente empregada para a defini¢do de pares de controle,
permitindo visualizar as estruturas de controle capazes de produzir uma menor interacdo entre
variaveis. A matriz RGA também ¢é aplicavel no dominio da freqliéncia, permitindo visualizar
estruturas mais apropriadas ao controle descentralizado proximo a freqliéncia de corte. Uma
grande vantagem da utilizacdo desta ferramenta consiste no fato de ser independente do
escalonamento.

Sistemas multivariaveis apresentam direcionalidade, isto é, dependendo da direcao de
disturbios aplicados sobre a planta, o sistema pode apresentar repostas com ganhos diversos.
Tanto maior é a direcionalidade, quanto maior for a razdo entre o ganho maximo e o ganho
minimo. A decomposi¢do do modelo linear da planta em valores singulares permite calcular o
maximo e o minimo valor singular. A relacdo entre estes valores singulares, para um sistema
otimamente escalonado, gera 0 nimero de condicionamento minimo, indice que infere o grau
de direcionalidade de uma planta, sendo tanto mais dificil de controlar a planta quanto maior
for o seu condicionamento minimo. Elementos de fase ndo-minima podem se apresentar em
sistemas multivariaveis, dificultando também a sua controlabilidade. Exemplo destes é o
surgimento de zeros localizados no semi-plano complexo direito, os zeros de transmisséo que
degradam o desempenho do sistema de controle e que podem muitas vezes serem evitados em
funcdo da escolha mais adequada da estrutura de controle. TRIERWEILER & ENGELL
(1997) apresentaram o indice RPN (Robust Performance Number) que reline, em um mesmo
indicador, o desempenho desejado, elementos de fase ndo-minima e condicionamento
minimo, sendo que quanto menor for o valor do RPN mais facil serd para um determinado
sistema atingir o desempenho robusto.

A aplicacéo das técnicas quantitativas sucintamente comentadas acima permite definir
0s pares entre variaveis controladas e manipuladas capazes de compor uma estrutura de
controle que ofereca um desempenho adequado, isto é, quantificar a controlabilidade
operacional de uma determinada estrutura de controle. Sistemas que compreendem plantas
quadradas de facil controlabilidade s&o bons candidatos a composi¢do de uma estrutura de
controle descentralizado que apresenta as vantagens de ser de facil compreensdo, operacao e
confiabilidade do sistema.

A maior dificuldade em empregar técnicas quantitativas para auxiliar o projeto de
estruturas de controle reside no fato de que € indispensavel existir um modelo para a planta.
Normalmente, quando em fase de projeto de processos, ndo sdo disponiveis modelos
identificados, podendo incorporar incertezas significativas a analise. Mesmo em tratando-se
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de otimizacéo de estruturas de controle de plantas em operagéo, a identificagdo de modelos
ndo € uma tarefa de simples resolugdo, exigindo testes em planta além da qualidade do
modelo obtido depender em muito da interferéncia de ruidos de medicdo. Adicionalmente as
técnicas quantitativas para andlise dos pares viaveis de controle baseiam-se em modelos
lineares que, por si so, ja incorporam incertezas de modelo em funcdo das ndo-lienaridades de
processos reais. Por esta razdo crescentes estudos tém buscado solugdes para os problemas de
Plant Wide Control baseadas em procedimentos heuristicos, apresentando regras Uteis, nao
infaliveis, porém capazes de predizer alternativas adequadas a proposicdo de estruturas de
controle, sem a necessidade de um conhecimento completo e rigoroso a cerca do modelo da
planta.

NG & STEPHANOPOQULOS (1996) apresentaram uma proposicdo metodologica na
qual a hierarquia utilizada para escolher as estratégias de controle obedecem a decomposicao
do processo proposta por DOUGLAS (1988) para projeto de processos. Também sdo
sugeridas etapas para implementacdo onde, sinteticamente, (1) identificam-se os objetivos e
restricdes do processo, (2) analisa-se a instabilidade do sistema em malha aberta, propondo-se
alternativas de controle, (3) seleciona-se a estrutura associada ao longo horizonte de tempo,
ou seja, a estrutura associada as correntes de entrada e saida da planta e aos objetivos que
podem ser visualizados neste estagio, (4) prossegue-se com esta analise para representaces
da planta em horizontes de tempo menores, isto €, dividindo-a em sistemas de menores
dimensoes, permitindo o surgimento de correntes internas do processo a serem empregadas
como varidveis manipuladas.

LUYBEN et al. (1998) apresentaram um procedimento hierarquico compreendido por
9 etapas, dentre elas (1) a definicdo dos objetivos de controle, (2) a identificacdo dos graus de
liberdade, ou seja, correntes disponiveis para manipulacdo, (3) a proposicdo do sistema de
gerenciamento térmico, (4) a estratégia de manipulacdo da taxa de producdo, (5) o0s
emparelhamentos para controle de qualidade de produtos, (6) a fixacdo da corrente de reciclo
em cada loop do processo e controle de inventarios, (7) o ajuste de pares para garantia de
controle do balango para todos os componentes, inclusive inertes, (8) o controle de operacdes
unitérias individuais e (9) estratégias de controle para otimizacdo econdmica e de dindmica de
controle.

Estes trabalhos tem se fundamentado em regras ou experiéncias que se comprovam
através de simulagdes de processo. Poucos autores tém apresentado uma fundamentacéo, para
as heuristicas propostas, baseada nas analises quantitativas classicamente empregadas para a
definicdo de emparelhamentos. WU et al. (2002) demonstraram, utilizando anélises
guantitativas em paralelo, que o emprego de razdes entre correntes e o off-set para o
inventario do meio reacional sdo estratégias associadas a um desempenho satisfatério para o
controle do balango material da planta. O presente trabalho, de maneira similar aos resultados
obtidos por WU et al. (2002), propde-se a fundamentar, avaliar e validar diretrizes heuristicas
genéricas a serem empregadas, total ou parcialmente, na proposi¢do de estruturas de controle
capazes de garantir o controle global do balanco material, utilizando-se de uma anélise
estrutural, ferramentas quantitativas e simulacdo de processos.



No capitulo 2 analisa-se o efeito das correntes de entrada e saida de um reator sobre o
seu balanco material. Utiliza-se um modelo cinético de primeira ordem e um Unico reator
isotérmico de mistura, permitindo avaliar analiticamente o comportamento dindmico dos
possiveis emparelhamentos entre varidveis controladas e manipuladas. Este estudo evidencia
que a utilizagdo de vazdes de alimentacdo para o controle de composi¢des estd associado a
garantia de um tempo de residéncia mais estavel, ou seja, menor perturbacéo sobre o balanco
material. Posteriormente estas conclusdes sdo generalizadas ao controle global da planta.

O capitulo 3 da prosseguimento ao estudo de estratégias de controle do balango
material, estendendo-o a unidade de separacdo. Neste capitulo introduz-se a utilizacdo de
razdes entre correntes de fluxo do processo com a finalidade de conservar o controle de
composicdes implementado no reator. Formas de analise de controlabilidade estrutural e de
modelos sdo utilizadas na fundamentacdo de heuristicas.

No capitulo 4 trata-se da juncdo das conclusBes obtidas nos capitulos 2 e 3, através da
proposicdo de estruturas de controle em uma planta completa hipotética, composta por um
reator isotérmico, uma unidade de separacdo e uma corrente de reciclo. Os exemplos
utilizados permitem estruturar as consideragfes heuristicas, mostrando a efetividade
alcangada quando implementam-se estruturas de controle de base, mantendo o tempo de
residéncia do reator constante. Mostra-se ser possivel alcancar o objetivo de controle global
sobre o balango material da unidade através do controle de composicdo em cascata com a
estrutura de base, compreendendo um segundo nivel hierarquico na implementacdo da
estrutura de controle.

Finalmente, no capitulo 5, as heuristicas propostas sao validadas atraves da utilizacédo
destes critérios no projeto de estruturas de controle para o caso industrial Tennesse Eastman.
O estudo de caso permite considerar as limitagcbes impostas por uma planta real na
implementacdo das heuristicas e avaliar a efetividade destas sobre o controle do balango
material da unidade.



Capitulo 2
O Reator

Neste capitulo estuda-se o controle do balanco material de um reator, avaliando-se
como o0 emprego das correntes de entrada e saida (varidveis manipuladas) interfere sobre o
desempenho deste controle. O objetivo deste estudo consiste em selecionar a corrente que é
capaz de oferecer um melhor desempenho para o controle descentralizado da composicao do
sistema reacional, utilizando técnicas analiticas, estruturais e quantitativas. Ao final do
capitulo propbe-se um exercicio de generalizacdo das conclusGes obtidas ao controle do
reator. A finalidade desta generalizacdo é a de fundamentar as primeiras regras que irdo
compor o conjunto de heuristicas para desenvolvimento de estruturas de controle aplicaveis
ao controle global do balango material de uma planta.

2.1 Modelo do reator

O modelo adotado para iniciar os estudos € o de um reator de mistura (CSTR),
isotérmico, que converte A em B de acordo com a cinética de primeira ordem A-> B. A
Figura 2.1 apresenta esquematicamente o modelo proposto para a anélise.

Reator
CSTR
Isotérmico

Figura 2.1: Representacdo global da planta através de reator CSTR isotérmico.

O desenho esquematico da Figura 2.1 apresenta duas varidveis manipuladas, a vazao
volumétrica de alimentacdo u; e a vazdo volumétrica de descarga do reator u,. Os objetivos de
controle deste reator sdo o controle de impurezas contidas na mistura efluente (composicao
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residual de A), a estabilidade do inventéario e a manipulacdo da taxa de producéo. Para isso,
dispde-se das variaveis controladas dadas pela concentracédo de reagente Ca e pelo inventario
do sistema ou volume de reacédo Vg.

Para este sistema 2 X 2 tem-se duas estruturas de controle possiveis, uma controlando-
se a concentracdo de reagentes através da vazdo de alimentacdo e a outra controlando os
reagentes através do efluente do reator. O controle do inventario se faz com o grau de
liberdade, ou vazao, remanescente. Independente da estrutura de controle selecionada tem-se
0 problema da manipulacdo da taxa de producéo do reator a resolver. Desde que as vazdes de
alimentacdo e descarga controlam uma das variaveis controladas, estas ndo estdo disponiveis
para a manipulacdo da taxa de producéo do reator.

O inventario do reator precisa ser controlado pois € o que confere estabilidade ao
sistema contra o seu efeito integrador. LUYBEN et al. (1998) empregaram a regra de Downs
ao método hierérquico proposto para selecdo de estruturas de controle, a qual refere-se a
necessidade em controlar as composi¢ées dos componentes, direta ou indiretamente, para a
garantia da estabilidade do balangco material. Também ¢é relevante observar que, se a
concentracdo de reagentes nao fosse controlada, ao se provocar uma modificacdo na carga do
reator, seria violada a especificacdo de impurezas na vazdo de descarga. Os argumentos
apresentados acima evidenciam a importancia das variaveis selecionadas para o controle do
balango material do reator.

O modelo dinamico para o reator considerado ¢é apresentado através das equacges (2.1)
e (2.2).

\Y
Ve =Uu; —Up
dt (2.1)
d(VRCA)
———=2=y,C,y—-u,C, —kviC
it 1C a0 — U0 rRC A (2.2)

Nas expressdes (2.1) e (2.2) acima, as variaveis Vg , Ca, Uz € Uy ja foram previamente
definidas. Definimos ainda Cao como sendo a concentracédo de alimentacdo do reagente A e k
como a constante de velocidade para a reagdo de primeira ordem. Podemos combinar as
equacles (2.1) e (2.2), rescrevendo a equacdo (2.2) em termos de dCa/dt, de acordo com o
resultado dado por (2.3).

dC_AZ = (CAO _CA)_ KC A

dt Vs (2.3)

Para este modelo dindamico, podemos definir o tempo médio de residéncia do reator
ou, por simplicidade, chamado aqui de tempo de residéncia, 7z, de acordo com (2.4).
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u, (2.4)

Em estado estacionario, a expressdo (2.4) pode ser generalizada conforme apresentado
na equacdo (2.5).

B u, u, U (2.5)

Em (2.5), us é a descrigdo genérica para as vazfes tanto de entrada como de saida do
reator no estado estacionario.

A linearizacdo das equacbes (2.1) e (2.3), escrita através das varidveis de desvio
representadas por A, é dada pelas expressdes (2.6) e (2.7).

dAVg
o U Al (2.6)
A u U;s\C g —C Chro—C
dAC , _ M AC , — 15( AZ AS)AVR L A0 AS Au,
dt R,S VR,S VR,S (27)

Nas expressdes (2.6) e (2.7) o indice S € utilizado para denotar o valor constante da
variavel no estado estacionario, sobre o qual o modelo foi linearizado. De acordo com o
apéndice A2, podemos escrever as fungdes de transferéncia (2.8) e (2.9).

Au, - s(s+ pl) (2.8)
AC, K,
Au, - s(s+ pl) (2.9)

Nas expressdes (2.8) e (2.9), os valores para as constantes K;, K, e p1 podem ser
calculadas de (2.6) e (2.7), sendo apresentadas em (2.10) a (2.12).

Vs (2.10)

Vis? (2.11)



2.2 ANALISE DE SENSIBILIDADE 9

p, = Uis + K
Y Vg (2.12)

Os valores destas constantes serdo utilizadas posteriormente, secdo 2.2, na
representacdo através de algebra de blocos.

A equacdo (2.3), em estado estacionario e combinada a (2.5), reduz-se a expressao
(2.13).

Cao krg+1 (2.13)

Para que a concentracdo de reagentes ndo se modifique, a equacdo (2.13) demonstra
que o tempo de residéncia deve ser invariavel. Como o tempo de residéncia é expresso através
da relacdo entre o volume do reator e a vazdo volumétrica do processo, = = Vr / U, a Unica
forma de modificar-se a vazao do processo, para atender as alteragdes de taxa de producdo da
planta, é fazendo variar o inventério, isto é, o volume de reacdo. O inventéario precisa ser
estavel, mas ndo necessariamente constante, logo, se a taxa de producdo for alterada, o
inventario (volume de reagdo) também tera de ser modificado, de forma a manter-se o tempo
de residéncia constante, o qual, por sua vez, mantém as concentracfes de reagentes também
constantes.

Sendo o tempo de residéncia fundamental para o controle de composicdo e
apresentando elevada susceptibilidade a variacdes durante elevacdes e reducdes de carga na
planta, a estrutura de controle selecionada deve contemplar um desempenho adequado para
garantia da estabilidade de 7z . Para uma melhor anélise desta estabilidade de zz , podemos
considerar duas contribuicdes:

1. Controle de Vg — O sistema de controle deve rejeitar o efeito dos disturbios sobre
0 inventario o mais rapido possivel a fim de manter o volume do reator constante,
isto é, a malha de controle do inventario deve ser de resposta rapida.

2. Manipulacédo de u — As variacdes sobre as vazdes para garantir o controle das
variaveis devem ser as menores possiveis, ou seja, 0s emparelhamentos devem
apresentar ganhos elevados.

Na seqliéncia sdo introduzidas diversas analises de controlabilidade com a finalidade
de verificar o emparelhamento que melhor satisfaz as duas consideracdes apresentadas acima.

2.2 Analise de sensibilidade

A anélise de sensibilidade permite extrair conclusdes Uteis em relacdo a relagdo entre
variaveis manipuladas e controladas. Quando a planta pode ser representada por um modelo
simples a verificagdo da sensibilidade entre as variaveis permite adotar um enfoque analitico
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ao método. RUSSEL et al. (2002) apresentaram alguns exemplos de selecdo de estruturas de
controle através da andlise de modelos onde, para os vetores de varidveis controladas y e
variaveis manipuladas u, sdo selecionados os pares y; — uj, associados a valores elevados de
dyi/du,-.

Sensibilidade elevada é desejavel na medida em que pequenas variacdes em U
produzem altas variagOes em y;. Entretanto deve-se considerar o efeito das interages quando
uma mesma variavel manipulada esta associada a alta sensibilidade de mais de um estado ou
variavel controlada. As interacdes introduzem dificuldades de controle que justificam uma
heuristica importante: as variaveis controladas devem ser emparelhadas a variaveis
manipuladas capazes de produzir uma sensibilidade alta e exclusiva, isto é, 0 ganho de um par
yi — U; deve ser alto para estas variaveis e baixo para os demais pares yn — U;, onde o indice N
refere-se a qualquer numero, exceto i .

A fim de aplicar esta andlise ao modelo de reator de estudo, vamos considerar o
balanco material para o0 componente A em estado pseudo-estacionario, isto €, um modelo
quase estacionario, no qual mantém-se a representacdo dindmica somente para o volume de
reacdo, porém mantendo todos os seus graus de liberdade (variaveis manipuladas). Assim,
igualando a equacéo (2.2) a zero, resulta em (2.14).

U;C o = UCpa +KC Vi (2.14)

Nota-se em (2.14) que, como o estado € pseudo-estacionario, u; € diferente de u..
Vamos calcular a sensibilidade de Ca em relagdo as duas variaveis manipuladas disponiveis,
U; e Ux. Rearranjando a equacdo (2.14) e expressando-a em funcdo de Cpa, obtemos as
sensibilidades, Sa; , conforme apresentado através equacdes (2.15) e (2.16).

o _|ecal_ _Cu
S T TPV (2.15)

SA2_|acA|: U,C no
[ouz | (4 kv, ) (2.16)

Para expressar os resultados acima foram utilizados os médulos a fim de evitar a
diferenga entre sinais, irrelevante para esta andlise. Tomando-se a razdo Sai/Sa, e fazendo
Us=U, no estado estacionario, obtemos o resultado dado pela equacéao (2.17).

S 4%
AL _q R

A2 u,

(2.17)

Este resultado nos mostra que a sensibilidade de Ca em relagcdo a u; , ou seja, Sai, €
sempre maior que Sap. Para o inventario liquido, a sensibilidade de Vr em relagcdo a u; ou u, é
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idéntica, logo a selegéo do par Ca — uj, nédo intensifica as interagdes do sistema, sendo a
melhor opcdo, para a controlabilidade operacional, o emparelhamento onde a composicgédo é
controlada através da vazdo de alimentacdo, u; , devido a sua maior sensibilidade na
COMposigao.

2.3 Controlabilidade estrutural

Diversos autores tem se preocupado em representar uma planta graficamente em um
diagrama similar ao diagrama de blocos, capaz de mostrar a direcdo de fluxo do sinal
percorrido por uma variavel manipulada, bem como as interacdes do sistema. Tais diagramas
permitem visualizar imediatamente se a planta é observavel, o efeito direto, indireto ou nulo
das variaveis manipuladas sobre os estados e varidveis controladas, bem como as interacdes
que surgem a partir da selecdo de pares para controle da planta.

Aplicagdes da analise de controlabilidade estrutural para reatores, colunas de
destilacdo e colunas integradas foram propostas por LEE et al. (2001) introduzindo
indicadores quantitativos a fim de melhor avaliar o0s resultados da representacdo grafica do
processo.

A fim de exemplificar esta metodologia, vamos considerar um modelo hipotético de
planta representado por um sistema tal como mostrado nas equagdes (2.18) e (2.19).

x = f(x)+ g(x (2.18)

y =h(x) (2.19)

Onde y, x e u sdo as variaveis controladas, os estados e as varidveis manipuladas,
respectivamente e f, g e h sdo funcbes que podem ser lineares ou ndo-lineares. Também como
exemplo, consideremos as equacdes de (2.20) a (2.24).

Xy = 1 (%0 % )+ 95 (<, (2.20)
X, = 5 (%1%, %5 )+ 0, (<, (2.21)
Xy = f3(xs)+ 93 (x ), (2.22)

Y1 = hy(x;) (2.23)

Y2 =h,(x;) (2.24)
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O diagrama estrutural deste modelo é apresentado na Figura 2.2. Neste diagrama
mostra-se que as variaveis de controle y; e y, recebem uma atuacéo direta de u; e indireta de
up. Entretanto a atuacdo de u, sobre y; precisa ser propagada através de 2 estados enquanto y,
recebe uma acdo de controle propagada através de apenas 1 estado. Assim é intuitivo
estabelecer os pares y; — u; € Yy, — U, para controlar esta planta.

Figura 2.2: Diagrama estrutural da planta-exemplo.

Considerando o modelo do reator descrito através das equacgdes (2.1) e (2.3) e
comparando com as equacOes (2.18) e (2.19) do exemplo, podemos construir o diagrama
estrutural que esta apresentado na Figura 2.3.

Figura 2.3: Diagrama estrutural para o reator.
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O diagrama da Figura 2.3 mostra que u; apresenta uma acdo de controle direta sobre
Ca € U, precisa atravessar 0 estado Vg até atingir Ca. Enquanto isso tanto u; quanto u,
exercem o mesmo efeito sobre Vg. A analise qualitativa desta estrutura sugere que a estrutura
de controle para o reator seja construida através dos pares Ca — U; € Vg — Up.

Para introduzir uma anéalise quantitativa das conexdes decorrentes deste diagrama, é
interessante que se escreva a matriz de ordem relativa, M, proposta por LEE et al. (2001),
cujos elementos, rij, expressam a ordem da agéo de controle do par y; — u;. Os valores de rij sédo
decorrentes do fluxo de sinal u; = y; e assumem os valores 1 para acgdo direta, 2 quando o
sinal atravessa 1 estado, 3 quando o sinal atravessa 2 estados, ..., % quando a acdo é nula.
Consideraremos as duas possiveis estruturas de controle para o reator, chamando de CS1
guando a composicdo é controlada via vazdo de alimentacdo e CS2 quando a composicdo
utiliza o efluente do reator para controle. A Tabela 2.1 mostra como a diagonal da estrutura
CS1 apresenta uma ordem menor do que a estrutura CS2.

Tabela 2.1: Matriz de ordem relativa para as estruturas de controle CS1 e CS2 do reator.

Estrutura de Controle M,

CS1

CS2 11

De acordo com LEE et al. (2001), dois sdo os indicadores capazes de quantificar as
informacdes obtidas a partir da analise estrutural, o somatoério dos elementos da diagonal e o
indice de desacoplamento, DI, dados pela equacéo (2.25).

DI =Z Z

rll
T =i Tij

(2.25)

O indicador DI traz uma informagdo mais precisa a respeito das intera¢des do sistema
uma vez que considera a ordem relativa dos elementos nao pertencentes a diagonal da matriz.
Quanto menor for o somatério dos elementos da diagonal, bem como o indice de
desacoplamento, mais facil sera o controle da planta através dos pares representados pelos
elementos da diagonal da matriz. A Tabela 2.2 apresenta os resultados desta analise.
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Tabela 2.2: Resultados dos indicadores da analise de controlabilidade estrutural para as
estruturas de controle do reator.

Estrutura de Controle zrn DI
i

CS1 2 1,5

CS2 3 3

Os resultados desta analise estrutural, apresentados na Tabela 2.2, confirmam a
estrutura de controle CS1 como a melhor opcdo para o reator. Pode-se verificar que o
indicador DI penaliza o efeito das interacfes no sistema, sendo este o principal discriminante
para selecéo da estrutura de controle.

A anélise puramente estrutural entretanto ndo considera o efeito dos ganhos entre as
variaveis manipuladas e controladas do sistema, podendo gerar resultados conservativos,
principalmente quando as diferencas estruturais entre os canais for pequena. HANGOS &
TUZA (2001) derivaram da analise estrutural um indice de acoplamento ponderado, o qual
tem a funcdo de empregar os ganhos do sistema com a finalidade de ponderar as conexdes
entre as variaveis manipuladas e controladas. Este indice de acoplamento, mc" , pode ser
escrito de acordo com a equacao (2.26).

Ny ny-1 (
W:
e T4 %'g” jo) (2.26)

Onde u e y sdo as variaveis manipuladas e controladas respectivamente, n, e ny
correspondem, respectivamente, ao numero de variaveis manipuladas e controladas e |gi(j )|
é 0 ganho dinamico de cada elemento da matriz de transferéncia associado ao par u; — Yi.
Nota-se que o somatdrio da equacdo (2.26) exclui os pares i = j, pois a metodologia
apresentada consiste em escolher a estrutura de controle capaz de minimizar o indice de
acoplamento, ou seja, 0s ganhos associados aos pares ndo controlados por uma determinada
variavel manipulada devem ser baixos.

A fim de aplicar (2.26) ao reator, vamos inicialmente considerar uma planta genérica
G(s) a qual, no dominio da freqliéncia, w, pode ser expressa por (2.27).

G(ja))z {gll(ja)) 91 (Jw)

9, (j0) 9, (jo) (2.27)
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A partir dos resultados obtidos por (2.10) a (2.12) e aplicando o método de construcao
de diagrama de blocos dado no apéndice A2, o modelo do reator pode ser expresso no
dominio de s e representado através da Figura 2.4.

+F\
Au 4 >
-A S

v
|

\ 4

>

<
)

Figura 2.4: Representacdo do modelo linearizado do reator em diagrama de blocos.

Utilizando a notacdo do diagrama de blocos, para cada uma das estruturas de controle
CS1 e CS2, podemos escrever, respectivamente, duas plantas, Gi(s) e Ga(s), conforme (2.28)
e (2.29).

S 1
HOE 'S K,s- K, .
_5(S+p1) S(S+p1)_ (2.28)
- L
G.()=| ksik, K, 22
[ s(s+py) s+ p)] (2.29)

Empregando as equacdes (2.26) e (2.27) podemos calcular, respectivamente para CS1
e CS2, os indices de acoplamento mc 1" e mc " de acordo com (2.30) e (2.31).

me, = i+ ar
’ S sis+ pli (2.30)
’ S s{s+ p; (2.31)




16 2. O REATOR

Fazendo a razdo mc 1" /mc," , onde s = jw, obtemos

mg’l L Yo >0

1> >
my, |Kif+t (2.32)

A expressdo (2.32) mostra que o indice de acoplamento gerado pela estrutura de
controle CS1 é sempre menor do que o indice de acoplamento de CS2, ou seja, 0
emparelhamento de composi¢fes com vazBes de alimentacdo é sempre uma melhor
alternativa de controle.

2.4 Matriz de ganhos relativos — RGA

A matriz de ganhos relativos ou RGA (Relative Gain Array) é definida através da
expressao (2.33).

RGA (G )= A(G )ic; x [G ‘1JT (2.33)

Onde G ¢é a matriz de transferéncia da planta e o simbolo x se refere a multiplicacéo
elemento a elemento entre as matrizes. A matriz RGA possui uma estreita relagdo com o
condicionamento minimo do sistema, isto €, se 0s mddulos dos elementos da matriz RGA
possuem valores elevados, 0 sistema apresenta elevado condicionamento minimo.
SKOGESTAD & POSTLETHWAITE (1996) aplicaram as propriedades da matriz RGA para
a definicdo de regras de selecéo de estruturas de controle. Estas regras se baseiam no calculo
da matriz RGA préximo a freqiiéncia de corte, @, € utilizando este resultado em conjunto
com 0s seguintes critérios:

1. Dominancia diagonal — A matriz RGA calculada deve se aproximar da matriz
identidade, isto €, os elementos da diagonal devem se aproximar de 1. Isto
significa que os pares u — y da diagonal do sistema exercem baixa interacdo sobre
os demais canais, possibilitando o controle descentralizado da planta. Caso esta
condigéo néo seja atendida, os emparelhamentos da planta devem ser modificados
de forma a obter uma estrutura mais diagonal possivel.

2. Incertezas e interacGes — Quando a matriz RGA apresenta valores elevados em
modulo, o sistema apresenta muita interacdo entre os canais. Na medida do
possivel deve ser evitada uma estrutura de controle associada a estes resultados ou,
ao menos, ndao promover emparelhamentos (elementos da diagonal da matriz
RGA) com ganho relativo elevado. Elementos da matriz RGA com valores
elevados também estdo associados a uma alta sensibilidade a incertezas nas
entradas, portanto consiste em mais uma razdo para evitar a presenca de uma
matriz RGA com valores elevados nos elementos de sua diagonal. Valores baixos
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para os elementos da matriz RGA, da ordem de 0,5 também representam
interagOes elevadas no sistema.

3. Ganhos negativos — Os elementos da matriz RGA que apresentarem valores
negativos devem ser rejeitados para emparelhamentos, pois podem instabilizar a
operacgdo da planta, uma vez que a estabilidade da malha de controle é dependente
das outras malhas, dificultando a sintonia e aumentando o potencial de falhas.

A soma dos elementos de cada linha ou coluna da matriz RGA é igual a unidade, logo,
para uma sistema 2 x 2, que € o caso do reator em analise, podemos escrever

A1-4
A(G):L—ﬁ z} (2.34)

De acordo com a expressao (2.34) podemos simplesmente calcular o elemento A para
cada estrutura de controle possivel para o reator a fim de avaliar os critérios de
emparelhamento através da matriz RGA. Para cada estrutura CS1 e CS2 podemos calcular os
termos Acs1 € Acsz, correspondentes aos elementos das respectivas matrizes RGA de cada
estrutura. Empregando a matriz dada por (2.28) para representar a estrutura de controle CS1
do reator, e (2.29) para a estrutura CS2, da mesma forma que foram utilizadas na se¢éo 2.3 e
ainda substituindo os valores de Ki, K, e p1 por seus respectivos resultados derivados das
expressoes (2.10), (2.11) e (2.12), calculamos os valores de Acsi € Acsz a partir de (2.33),
conforme apresentado na Tabela 2.3.

Tabela 2.3: Resultados da matriz RGA para as estruturas de controle CS1 e CS2.

Estrutura de Controle RGA (1)

s Y
Tp S

s EIY
Tp S

Para chegar aos resultados obtidos e apresentados na Tabela 2.3, é importante
considerar a expressdo (2.35), decorrente da combinacdo entre as expressdes (2.5), (2.10) e
(2.112).

K, (2.35)

De acordo com as consideragdes do inicio deste capitulo o controle do inventario deve
desenvolver uma resposta rapida para minimizar as variaces sobre o tempo de residéncia, ou
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seja, a frequiéncia do controlador deve ser alta. Altas freqliéncias reduzem a magnitude do
termo (1/7:)(1/s), fazendo Acs; se aproximar de 1. Além disso, frequéncias muito baixas
podem tornar tanto Acsi quanto Acs, elevados em modulo, aumentando as interagdes sobre o
sistema. Outro aspecto importante a considerar é o fato de que, se a estrutura de controle ndo
for habil o suficiente de forma a manter zz constante, resultardo incertezas sobre 0 modelo da
planta. Estas incertezas afetam os valores de A da matriz RGA, conforme pode ser visto na
Tabela 2.3.

Existe uma estreita relacdo entre o condicionamento minimo do sistema e a ordem de
grandeza dos termos da matriz RGA. O condicionamento minimo € a razdo entre 0 maximo e
mo minimo valor singular de um sistema multivariavel, otimamente escalonado. Para um
sistema 2 x 2, como o do reator, a equacdo (2.36), utilizada por TRIERWEILER (1997),
expressa a relagdo entre o condicionamento minimo da planta, 7, e a norma da matriz RGA.

@)=l +yla @l -1 =la @), +yIr @ -1 (2.36)

Para definicdo das normas ||*||» , ver Notac&o e Simbologia. Se os elementos da matriz
RGA apresentarem valores de grandeza elevada, a expressao (2.36) pode ser simplificada de
acordo com (2.37).

7 @)= 2a), = 2Jac), (2.37)

Verifica-se em (2.36) ou (2.37) que o condicionamento minimo da planta exibe um
comportamento crescente com a norma da matriz RGA, significando que a planta pode
apresentar uma maior dificuldade de controle. A Figura 2.5 apresenta as curvas
representativas dos elementos da matriz RGA e do condicionamento minimo em func¢édo da
frequéncia. Estes resultados foram obtidos para o reator, utilizando os dados da Tabela 2.3.
Observa-se que a estrutura de controle CS1 estd associada a uma matriz RGA com
dominancia diagonal para qualquer frequéncia superior a 1 rad/h, enquanto, para CS2, esta
caracteristica se manifesta em um estreito intervalo de freqliéncias abaixo de 1 rad/h. Também
visualiza-se 0 aumento acentuado do condicionamento minimo da planta para baixas
fregiiéncias.
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(a) Elementos da matriz RGA

10" 10° 10" 10° 10° 10" 10°

(b) Condicionamento minimo
25 T T T T T T T T

20 - .

10 + :

10" 10° 10° 10° 10° 10* 10°
Frequéncia (rad/h)

Figura 2.5: (a) Elementos () da matriz RGA para as estruturas CS1 (Acs1) e CS2 (Acs2); (b)
Condicionamento minimo da planta.

Para apresentacdo dos resultados da simulacdo do reator sob as diferentes alternativas
de estruturas de controle, sdo considerados os dados dimensionais e de processo do reator,
listados na Tabela 2.4.

Tabela 2.4: Condicdes estacionarias do reator.

Condicoes Estaciondrias do Reator (*)
Volume do reator Vr m? 10,0
Concentracdo de A na alimentacao Cao kgmol/m? 10,00
Concentracdo de A no reator Ca kgmol/m?® 0,48
Vaz&o volumétrica u m*/h 5,0
Converséo de reagente Xa % 95,24
Tempo de residéncia R h 2,0
Constante de velocidade especifica k h? 10,0

(*) Os dados desta tabela compde o exemplo hipotético, especificamente criado para esta dissertagdo.
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Aqui vamos estabelecer critérios de projeto para o controlador de inventario do reator
de forma a garantir o descoplamento entre as variaveis Ca e Vg. Estes critérios serdo aplicados
tanto em CS1 como em CS2, a fim de comparar qual destas alternativas é capaz de produzir
os melhores resultados sob uma estrutura desacoplada.

O inventério do reator é estabilizado através de um controlador proporcional Kc. O
projeto deste controlador possui 0 compromisso de atender a dois critérios aqui considerados.
Um destes critérios refere-se ao seu desempenho, adotando-se a relacdo dada pela expressao
(2.38), de acordo com . SKOGESTAD & POSTLETHWAITE (1996).

|T(ja)B)|=L

\/2_ (2.38)

Este critério de desempenho sera utilizado para o projeto do controlador de inventario
do reator. Em (2.38) ws é a freqiiéncia de banda e T ¢é a funcdo de desempenho de projeto do
controlador, complemento da funcdo de sensibilidade S. Expressando T em funcdo do
controlador K¢, podemos rescrever a equacéo (2.38), resultando em (2.39).

K¢ 1

jog +Kc | 2 (2.39)

Calculando 0 médulo do primeiro termo da equacédo (2.39), obtemos o resultado dado
em (2.40).

K 1
Joz+kz V2 (2.40)
Resolvendo a equacdo (2.40) para Kc, resulta em (2.41).

Ke = op (2.41)

Da expressdo (2.41) podemos dizer que a frequéncia de banda e a constante do
controlador proporcional do inventéario, K¢, devem ser igualados para satisfazer (2.38) e
(2.40).

Agora que sabemos que K¢ = ws, temos que determinar qual devera ser a largura de
banda para o sistema. Para tanto, vamos definir o segundo critério a ser considerado, isto ¢, a
largura de banda, ws, deve permitir que o sistema seja desacoplado, isto €, deve garantir a
condigédo de 4 - 1. Calculando a matriz RGA para a estrutura de controle CS1 na freqiiéncia
de banda, o resultado apresentado na Tabela 2.3, no dominio da freqléncia, pode ser
substituido em (2.34). Considerando ainda a igualdade dada em (2.41), A matriz RGA para a
estrutura de controle CS1 pode ser escrita de acordo com (2.42).
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1 1 1
AlG(iwa)]=| Tpe TREC
K¢ - K¢ (2.42)

A matriz RGA para a estrutura de controle CS1, apresentada em (2.42), sugere que 0
controlador K¢ seja convenientemente projetado de forma que a estrutura de controle seja
desacoplada. Assim, para permitir este descoplamento, ou A = 1, consideraremos a condi¢do
A> 0,7, produzindo as expressoes (2.43) e (2.44).

3,33

Ko >
©T . (2.43)

Acs1 20,7 (2.44)

Observando a Tabela 2.4, para um tempo de residéncia de 2 h, o controlador do
inventério é calculado em 1,67 h™%. Procedimento analogo é empregado para calcular o valor
de K¢ para a estrutura de controle CS2. Estes dados foram empregados para obter os
resultados das simulagbes apresentadas nas Figuras 2.6 a 2.9, obtidos a partir da
implementacdo do modelo néo linear, descrito nas equacdes (2.1) e (2.3), em MATLAB v.
5.3, utilizando simulink.

A Figura 2.6 mostra o efeito sobre a concentracdo de reagente A e volume reacional
quando é aplicado um degrau de 1 m*/h sobre a vaz&o em cada estrutura de controle.

0.66 : : : 10.6

10.4 -

10.2

10

9.8+

CA
o

9.6

VR

9.4

0.52 9.2+
0.5

0.48 8.8+

0.46 . . . 8.6 .
0 1 2 3 4 0 1

2
t (h) t (h)
Figura 2.6: Perfil de concentracdo de A e volume de reacdo de cada estrutura de controle para
um degrau de +1 m%h sobre a vazdo ndo controladora do inventario.

3 4
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Observa-se que em CS1 o tempo de subida da curva de resposta de concentragdo é
bastante inferior do que 0 mesmo em CS2, caracterizando uma rapida resposta dindmica para
esta variavel manipulada. Este comportamento evidencia um melhor desempenho de controle
da concentracdo quando utiliza-se a vazao de alimentacdo. Aplicando-se um degrau sobre o
set-point do inventario, aumentando-o em 1 m?®, decorre uma variacdo simultanea sobre a
concentracdo do reagente como resposta a este distdrbio. Os resultados desta simulagéo,
apresentados na Figura 2.7, mostram que o efeito sobre a concentracdo de reagente é de
magnitude bastante inferior quando o inventario é controlado através do descarte do reator.
Desta forma a analise da matriz RGA, baseada no critério da dominancia diagonal, ratificada
através de simulacdo do reator, evidencia que a estrutura CS1 permite um melhor
desempenho sobre o controle da planta.

0.54

0.52 |

0.5

< 0.48
O

0.46 |

0.44 +

0.42

0 O.‘5 Z‘L l.‘5 2 2.‘5 é 3.‘5 4
t (h)
Figura 2.7: Efeito sobre a concentracéo de A decorrente do ajuste de +1 m* sobre o
inventario do reator.

Os resultados apresentados nas Figuras 2.6 e 2.7 correspondem a simulacGes com
inventério controlado e composicdo em malha aberta. A analise do desempenho do controle
do sistema em malha fechada é realizada projetando-se controladores apropriados para o
inventario e composicdo. A Tabela 2.5 apresenta uma sintese dos parametros projetados para
cada controlador em cada uma das estruturas de controle, CS1 e CS2. Os valores de K¢ foram
projetados de acordo com o critério estabelecido pela equacdo (2.44), para cada estrutura de
controle. Os parametros dos controladores PI, para a concentracdo de reagente A, foram
calculados de acordo com a metodologia apresentada no apéndice Al e sdo utilizados para a
simulacdo do reator em malha fechada, correspondente aos resultados apresentados nas
Figuras 2.8 e 2.9. O projeto dos controladores PI, cujo modelo empregado em toda a
dissertacdo é dado por K¢ (1+1/7 s), foi baseado em uma fungdo de desempenho de resposta
com overshoot de 10% e tempo de subida de 0,5 h para ambas as estruturas CS1 e CS2,
permitindo uma mesma base comparativa.



2.4 MATRIZ DE GANHOS RELATIVOS — RGA 23

Tabela 2.5: Parametros de projeto dos controladores do reator para as estruturas CS1 e CS2.

Controle de Vg Controle de Ca
CS1 CS2 CS1 CS2
Kc -1,67 0,71 -0,01425 63,59
a - - 8,392 .10 9,987 . 107

0.48 +

0.47 +

0.46 -

Concentragdo de A (kgmol/m3)

0.45

0.44 |

0.43

. . . . . . .
0 0.5 1 15 2 2.5 3 3.5 4
Tempo (h)

Figura 2.8: Resposta sobre a concentracdo de A, em malha fechada, para cada estrutura, CS1
e CS2, ap6s incremento de 1 m® no inventario.

Tempo de residéncia (h)

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4
Tempo (h)

Figura 2.9: Comportamento do tempo de residéncia do reator em malha fechada apds
incremento de 1m? sobre inventario.
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O incremento de 1 m® sobre o inventario, recurso utilizado no reator para ajuste de
carga, provoca um distirbio sobre a concentracdo e tempo de residéncia do processo. A
rejeicdo a este disturbio se manifesta através de uma resposta mais estavel e de menor impacto
sobre o balanco material da planta quando utiliza-se a estrutura CS1 para controle do
processo. O tempo de residéncia, definido por 7z = Vr/uU,, também sofre um efeito mais severo
quando a estrutura de controle é a CS2.

Reportando-se as consideracdes do inicio deste capitulo, a estrutura CS1 é capaz de
inibir variagdes excessivas sobre o tempo de residéncia, conferindo um controle mais
adequado ao balango material, expresso pela concentracdo do reagente A. Esta estrutura
oferece este desempenho por garantir o compromisso entre uma rapida regulagem do
inventario — alta freqliiéncia — e variagfes minimas sobre a vazdo do processo. Esta baixa
variacdo sobre as vazbes é alcancada devido ao acoplamento minimo entre 0s canais,
proporcionado por esta estrutura de controle, ja verificado via analise estrutural ou matriz
RGA.

2.5 Controlabilidade estrutural versus matriz RGA

Nesta secdo mostra-se, atraveés de uma generalizagdo do modelo do reator, como a
analise estrutural de controlabilidade reduz-se a analise da matriz RGA, evidenciando as
condigdes que permitem este paralelo.

Seja Ki um ganho genérico e G; uma fungdo de transferéncia dada pela expressao
(2.45).

1
S+ Pi (2.45)

Gi:

Na equacdo (2.45) pi é o pdlo da funcdo de transferéncia. Um sistema de estrutura
similar ao do reator, relacionando os vetores u e y, pode ser construido através do diagrama de
blocos da Figura 2.10. A matriz RGA deste sistema é convenientemente representada pelo
termo A, como em (2.34), escrevendo-se Acs; € Acsy para cada possivel estrutura de controle.
Aqui CS1 e CS2 referem-se, respectivamente, aos emparelhamentos (y; — Uz, Y2 — U1) € (Y1 —
ui,y2 — Up), respectivamente, a exemplo das configuracdes adotadas para o reator. As equacdes
(2.46) e (2.47) apresentam os elementos da RGA para cada estrutura.

K

Aecs =1— —2-G

csi K, ° (2.46)
K

ﬂ“CSZ - 2 Gl

K, (2.47)
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Sendos=jwe > © ,G; 2> 0. Neste caso Acs; 2 1 e Acsz = 0. Este resultado ja
foi discutido na secdo 2.3, entretanto a analise paralela ao diagrama de blocos demonstra que,
ao fazer o sinal de u, atravessar a funcdo G;, tem-se uma reducdo sobre a magnitude de seu
efeito sobre y,, quando comparado ao sinal de u;. Esta interpretacdo justifica o
emparelhamento entre a variavel controlada e a varidvel manipulada de efeito mais direto
possivel, evitando-se a propaga¢do por muitos estados.

Au, > » G, >AY,

N

R

A

Figura 2.10: Diagrama de blocos de sistema 2 x 2 genérico.

O resultado desta interpretacdo € idéntico ao produzido através da analise de
controlabilidade estrutural, de onde conclui-se que a anélise unicamente estrutural é capaz de
reproduzir os mesmos resultados da matriz RGA, desde que o sistema encontre-se sob alta
freqUéncia, sendo esta a condigdo necessaria para que se torne possivel tracar um paralelo
entre estes dois métodos.

Outra conclusdo que se obtém deste exercicio é a de que o diagrama de blocos permite
interpretacdo analoga ao diagrama estrutural. A construcdo do simples diagrama estrutural,
técnica empregada na secdo 2.3, permite formar o esqueleto do diagrama de blocos. A
utilizacdo do diagrama de blocos, por sua vez, oferece informacdes mais completas quanto ao
comportamento do sistema na medida em que permite visualizar os seus efeitos aditivos,
identificando caracteristicas como a adi¢do e subtracdo entre sinais e a natureza do feedback,
negativo ou positivo. O emprego do diagrama de blocos na analise estrutural sera melhor
abordado nos capitulos 3 e 4.

A utilizacdo de diagramas estruturais, como os da Figura 2.3, na analise de
controlabilidade operacional, pode ser identificada como uma forma simplificada de
visualiazagdo das interacOes entre as variaveis de um sistema, respondendo de forma bastante
satisfatoria e sem a necessidade da realizacdo de calculos quando faz parte da dinamica do
controle que os estados encontrem-se sob frequéncia elevada. Por esta razdo o diagrama
estrutural de controlabilidade responde bem aos questionamentos quanto ao comportamento
dindmico do reator analisado neste capitulo, podendo ser utilizado para estender a anélise a
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sistemas de cinética mais complexa. Estas extensdes serdo consideradas a seguir, na se¢éo 2.6.

2.6 Extensdes da analise de controlabilidade estrutural

Aqui a andlise estrutural é empregada para estender as conclusdes, até agora obtidas, a
sistemas cinéticos mais complexos. Seja o sistema reacional A + B > C processando-se em
um reator conforme apresentado na Figura 2.11.

Reator
CSTR
Isotérmico

Figura 2.11: Reator CSTR isotérmico com cinética A + B - C.

A modelagem dindmica para este sistema € apresentada nas equacfes (2.48) a (2.50),
considerando cinética de primeira ordem em relacdo a cada reagente e reator de mistura
isotérmico.

v,
a rtHaTle (2.48)
dC , U, (ul +U2)
Za A1, it )e ke,
dt vy V, A ATE (2.49)
dCo _ U luru)o oo

As variaveis apresentadas nas equacfes (2.48) a (2.50) obedecem as mesmas
descri¢Oes ja apresentadas nas se¢des anteriores. Adicionalmente Cg e Cgo representam as
concentracfes molares de reagente B no meio reacional e na alimentacdo respectivamente. As
correntes uU; € U, expressam as vazdes de liquido ricas nos componentes A e B,
respectivamente, enquanto us € a vazdo de descarga da mistura do reator, contendo 0s
componentes A, B e C.
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O diagrama estrutural correspondente a este modelo é apresentado na Figura 2.12,
onde observa-se que a corrente efluente do reator ndo atua diretamente sobre nenhuma das
concentracdes de A ou B.

Figura 2.12: Diagrama estrutural representativo do sistema A + B - C.

Obviamente que, segundo a interpretacdo da analise de controlabilidade estrutural, a
planta cujo emparelhamento é dado pelos vetores u = [us u; Uz]" e y = [V Ca Cs]" confere a
melhor opc¢éo para o controle. Esta conclusdo ¢ ratificada pela matriz de ordem relativa, para
este sistema, dada na expressdo (2.51).

e
e

(2.51)

Outro sistema reacional de interesse a esta abordagem compreende reagdes
consecutivas do tipo A - B - C. O esquema do reator € o0 mesmo apresentado na Figura 2.1
e a modelagem esté expressa nas equagoes de (2.52) a (2.54).

=u,-u
a (2552)
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dC , u,
=——(CAo —CaA)-KkC
dt VR( A0 A) 1~ A (2.53)

u;
=——LC,+kC,-k,C
dt Ve B T 1A~ Rabe (2.54)

Os parametros k; e ky referem-se as constantes cinéticas de velocidade especifica
correspondentes a primeira e segunda reacGes consecutivas respectivamente. O diagrama
estrutural da Figura 2.13 também determina o controle do inventario via corrente de descarga
do reator, mesmo quando o sistema de variaveis controladas é dado por y = [Vg Cg]", onde o
componente B ndo esta presente na corrente de alimentacdo. A matriz de ordem relativa deste
sistema assim controlado € idéntica a estrutura CS1 apresentada na Tabela 2.1.

Figura 2.13: Diagrama estrutural representativo do sistema A > B > C.

Estes dois Gltimos casos analisados confirmam que o controle do balan¢o material dos
componentes da planta se faz com um menor grau de interacfes, e portanto com um melhor
desempenho, quando as correntes de alimentacdo sdo empregadas como variaveis
manipuladas. Os exemplos aqui tratados consideram o controle direto da concentracdo de
componente, entretanto pode-se esperar comportamento similar mesmo quando estas
concentracfes sdo inferidas através de outras variaveis controladas, pois as vazdes de



2.7 A PLANTA-REATOR 29

alimentacdo continuam apresentando o mesmo efeito controlador sobre o balan¢co material de
componentes.

2.7 A planta-reator

A decomposicdo hierarquica do processo em diversos niveis de complexidade,
proposta por DOUGLAS (1988), tem sido empregada por autores como
STEPHANOPOULOS & NG (1996) e (2000) na construcdo de uma metodologia para projeto
do controle global de uma planta. Segundo este enfoque o fluxograma de processo é
inicialmente analisado como um grande bloco, compreendendo as correntes de entrada e saida
de material do sistema, tal como em um Unico grande reator.

A representacdo em diferentes niveis de detalhamento associa a analise da dindmica da
planta também a diferentes horizontes de tempo, isto €, quanto mais global for a
representacdo, esta andlise estard mais relacionada a uma dindmica mais lenta ou a horizontes
de tempo mais longos. A Figura 2.14 apresenta o cenario inicial no qual apenas as correntes
de entrada e saida de material sdo representados. Neste nivel de decisdo os objetivos de
controle visiveis sdo apenas a estabilizacdo do balango material e a manipulacdo da taxa de
producéo.

' UNIDADE UNIDADE E

REAGENTES P DE DE % PRODUTOS
' REACAO SEPARAGAO '
i

PLANTA E

Figura 2.14: Representacdo global da planta em correntes de entrada e de saida.

Na Figura 2.14 as correntes Fi, F»,...F, sdo diversas correntes de alimentagdo e Py,
P,,...Pm as mdltiplas correntes de produto ou purgas da planta. A analise de controlabilidade
da planta sob esta representacdo associa o controle do balanco material a um largo horizonte
de tempo, de forma que o modelo proposto para o reator, com alto tempo de residéncia,
corresponde adequadamente a esta interpretacao.
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Uma configuracdo classica da planta inteira, compreendendo unidades de reacdo e de
separacdo, € apresentada na Figura 2.15. Por simplicidade assume-se cinética de primeira
ordem .

FR
XD
F
2 Vr
z .
R
Ng |

Figura 2.15: Representacdo de uma planta composta por reator, unidade de separagéo e
reciclo de reagente.

As variaveis Fo, F1, Fr e Fy sdo vazdes molares e Vg e Ng 0s inventarios molares do
reator e do separador respectivamente. As fragdes molares zr, z, Xp € Xg correspondem as
composicdes de alimentagdo, do reator, do reagente recuperado na corrente de reciclo e da
impureza presente no produto, respectivamente. KUMAR & DAOUTIDIS (2002)
apresentaram uma representacdo para sistemas com reciclo como este, escalonada em relagéo
a corrente de alimentagdo, fazendo uj = Fj/F®, x = F*/Fs° e a = Fr’/Fo°, onde o sobrescrito S
refere-se ao estado estacionario. Representando os estados por um vetor x, onde x = [Vg, Ng,
Z, Xp, Xg]" , foi proposta uma representacéo, em espaco de estados de acordo com a expressdo
(2.55), onde as funcdes f(x) e gj(x) sdo funcdes dos estados representados por X.

S TP VRPN 3 Y PN 1 ¥ A

KUMAR & DAOUTIDIS (2002) propuseram uma transformacdo na equacao (2.55),
fazendo a substituicdo « = 1/¢ e analisando o caso limite em que & - 0, ou seja, quando
Fr>>>F¢°. Assim a expressdo (2.55) é rescrita, fornecendo (2.56).

3—?: F(x)+ g0 (e + gy (xhy + LiLnO%[Kgl(x)Jl + gR(X)JR] (2.56)
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Calculando o limite, em (2.56), esta expressao reduz-se a forma apresentada em
(2.57).

d
X - Kgl(x)Jl + 0R (X)JR (2.57)

drg

Em (2.57) 75 = t/¢ é um tempo escalonado, da mesma ordem de grandeza do tempo de
residéncia da planta, associado a dindmica rapida do sistema.

Esta manipulacdo matemaética divide o sistema em dois niveis hierarquicos, de acordo
com a velocidade da dindmica de resposta a um disturbio. De (2.57) verifica-se que o nivel
hierarquico de dindmica rapida associa 0s estados a correntes internas do processo, isto é,
sugere-se que objetivos do controle tais como inventarios e taxa de producdo utilizem as
correntes internas como variaveis manipuladas. Enquanto isso, o segundo nivel hierarquico,
de dindmica lenta, associado aos objetivos de longo horizonte de tempo tal como o controle
do balanco material, emprega as correntes restantes como variaveis manipuladas, isto €, as
correntes externas.

A argumentacdo analitica acima concorda com as idéias heuristicas desenvolvidas
para o controle do reator. Desde que, para um reator de uma determinada planta hipotética, as
correntes de alimentacdo constituem-se em correntes externas do processo, estas sao mais
apropriadas para o controle de composigdes, isto €, varidveis de dindmica associada a um
horizonte de tempo longo. Derivado também desta analise, para o controle do inventario do
reator ou para o controle da vazdo de producdo, sugere-se o emprego de correntes internas do
processo, ou seja, a corrente efluente do reator. Desta forma, verifica-se que é possivel
estender as conclusdes, aqui obtidas no modelo simplificado de um reator, ao caso de reatores
inseridos em uma planta completa, como se 0 exemplo considerado neste capitulo pudesse ser
visualizado como uma planta-reator.

Assim, as idéias heuristicas derivadas da andlise deste capitulo podem ser sintetizadas
de acordo com os seguintes itens:

e O emprego de correntes de entrada do processo, como variaveis manipuladas no
controle de composi¢des, oferecem um melhor desempenho ao controle do balanco
material.

e A estratégia de manter o tempo de residéncia do reator constante permite manter as
composic¢des também constantes.



Capitulo 3

Unidade de Separacao

No capitulo 2 o estudo de controlabilidade do reator e posterior extensdo a planta
inteira foi atil para a andlise do efeito dinamico das correntes de entrada e saida sobre o
balanco material. A decomposigdo deste modelo em uma estrutura de processo mais realistica
nos leva a introduzir um reator (ou uma série de reatores) integrado a uma unidade de
separacdo para aumentar a conversdo global da planta. Esta integracdo conecta o balanco
material da unidade de separacdo ao balango material do reator, tornando-os interdependentes.
LUYBEN et al. (1998) analisaram estas situacdes tipicas em que ocorre um conflito entre as
alternativas econémicas de projeto e a controlabilidade global da planta. Deste modo o
controle do balango material da planta deve envolver todas as unidades que estiverem
conectadas, produzindo uma interacdo significativa.

O exemplo do reator nos sugere a utilizacdo das correntes de entrada do processo
como variaveis manipuladas a serem empregadas no controle do balango material, entretanto
este nivel de andlise ndo aborda a escolha da melhor localizagdo para o controle da
composicao na planta. A composi¢do pode ser controlada em varias unidades ou, de acordo
com WU et al. (2002), é possivel alcancar estabilidade e desempenho sobre o balangco
material global controlando-se a composicdo em apenas um ponto do processo. N&o
necessariamente a composigéo precisa ser controlada diretamente na unidade de separagéo.
Certos casos, onde a composicdo apresenta alta correlagdo com as propriedades do produto,
pode ser mais conveniente o controle da composi¢cdo no meio reacional. Todavia parece
apropriado que a estrutura de controle da unidade de separacdo seja capaz de rejeitar 0s
principais distdrbios da planta sobre a composicdo, mesmo que indiretamente, via controle
parcial.

Este capitulo propde uma analise das estruturas de controle capazes de oferecer uma
maior estabilidade do balanco material sob a agdo de distdrbios comuns, tais como a variacéo
na carga e na composi¢do. Inicialmente serd investigado o comportamento destes aspectos
para um evaporador de um Unico estagio, prosseguindo-se com a analise aplicada a uma
coluna de destilacdo de uma mistura binaria.



3.1 EVAPORADOR 33

3.1 Evaporador

O evaporador considerado na analise a seguir consiste de um vaso e um refervedor
responsavel pelo aquecimento da mistura liquida do fundo do vaso. A alimentacdo é composta
de uma mistura binaria de volatilidade relativa suficientemente alta para proporcionar uma
separacdo razoavel em estadgio Unico. A representacdo esquematica deste evaporador é
apresentada na Figura 3.1.

L’%/\ |
[ e

Figura 3.1: Representacdo esquematica do evaporador.

Na Figura 3.1 F é a carga do evaporador, V € a vazdo de vapor de topo, L € a corrente
de liquido separado da fase vapor e Q representa a carga térmica fornecida através do
suprimento de vapor. As varidveis P, T e x sdo a pressdo do sistema, a temperatura do
equilibrio liquido-vapor e a composicdo do componente leve na fase liquida, respectivamente.
A vazdo de carga desta unidade de separacdo ndo é considerada um grau de liberdade, pois, de
acordo com a discussao apresentada no capitulo 2, normalmente é a corrente controladora do
inventario do reator ou da taxa de producdo da planta. Assume-se que o nivel do vaso
evaporador é perfeitamente controlado pela corrente de liquido efluente.

O modelo dindmico para esta unidade de separacdo € representado através das
equacoes (3.1) a (3.4).

dN |
—F-W,-L
dt Y (3.1)

—(NLx)= Fz -W,y - Lx

dt (3.2)
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d
CPF(NLT): FCpTy —W,(CpT +AH,)-LC,T +Q (33)
dN
LW, -V
dt Y (3.4)

As varidveis N_ e N, correspondem aos inventarios molares de liquido e vapor,
respectivamente, z € a fracdo molar do componente leve na corrente de alimentacdo e y a
composicao do mesmo na fase vapor. Todas as vazBes e composi¢cOes estdo expressos em base
molar. Nestas equacGes temos ainda o calor especifico molar, Cp, a temperatura da corrente
de alimentacéo, Ty, e 0 calor latente molar de vaporizacao, AH,.

Em todas as equacOes de (3.1) a (3.4) W, é a taxa de vaporizacdo, definida através da
equacao (3.5).

- S _
W, = Koy {Z X; P, PJ (35)

Na equacéo (3.5) P;° é a pressio de vapor do componente i, expressa por (3.6).

P'S
In ! = Al — L
Pe T + A, (3.6)

Em (3.6) Pc é a presséo critica e T é dada em °F. As constantes A;j de cada componente
e o valor de Pc sdo dadas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Constantes da equagéo (3.6) para cada componente da mistura.

Componente Pc (atm) Ay A, As
Leve 39,7 5,583 3943 404,7
Pesado 17,5 6,561 6739 292,6

Os dados desta tabela compde o0 exemplo hipotético, especificamente criado para esta dissertacao.

A variavel x; da equacdo (3.5) € a composicao na fase liquida do componente i. Esta
expressdo foi apresentada por LUYBEN (1990) para casos de dindmica ndo negligenciavel
entre a taxa de vaporizacdo e a vazdo de vapor que deixa o0 topo do vaso. Tipicamente este
comportamento ocorre quando liquido e vapor ndo encontram-se em equilibrio e o termo Ky
corresponde a um pseudo coeficiente de transferéncia de massa. A introducdo de W, na
modelagem do evaporador torna possivel escrever a equacgdo (3.4) que expressa a dindmica
para o inventario de vapor no vaso.
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Por simplicidade o somatério da equacéo (3.5) seré representado simplesmente por P°,
permitindo rescrever a equacéo (3.5) de acordo com (3.7).

W, = Kmn (P* - P) 37
Valores para Kyy podem ser convenientemente escolhidos de forma a garantir uma
pequena diferenca entre P* e P, como, por exemplo, 0,1 ou 0,05 bar.

A composicao da fase vapor e o inventario de vapor seguem as relac6es de equilibrio e
dos gases ideais apresentadas nas equaces (3.8) e (3.9).

y =KX (3.8)
3 Pv
Y RT (3.9)

Onde K, refere-se ao coeficiente de equilibrio liquido-vapor do componente leve, dado
por (3.10).

Kv — I:)CSL
P (3.10)

Onde Pc.®, em (3.10) refere-se & pressdo de vapor do componente leve.

O parametro v, em (3.9), é o volume da fase gasosa e R é a constante universal dos
gases. Observa-se que T em (3.9) corresponde a temperatura em escala absoluta.

Sabendo-se que o volume total do vaso é constante e que 0 mesmo corresponde a
soma entre os volumes de liquido e de gas, e considerando ainda o peso molecular e
densidade da fase liquida constantes, bem como o controle perfeito do inventério liquido, as
equacOes de (3.1) a (3.4) sdo rearranjadas e combinadas para fornecer as equacfes (3.11),
(3.12) e (3.13).

PAH
d—PzKTM (PS—P RT__ Ry, PP (TO—T)+L
v  N_C,T v N, T N, C,T (3.11)
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dL F _ _KTMAHV s _ Q
dt N, (o -7) N, Cp (P P)+NLCP (3.13)

A Tabela 3.2 apresenta a solucdo estacionaria para 0 modelo descrito pelas equacfes
(3.11) a (3.13). Estes parametros serdo utilizados nos exemplos posteriores.

Tabela 3.2: Parametros operacionais para o evaporador.

Variavel Simbolo Unidade Parametro Operacional
Presséo P atm 2,0
Temperatura T °Cc 150,0
Composic¢éo do liquido X mol/mol 0,047
Coeficiente para transferéncia de vapor Krm kgmol/h atm 5,3909.103
Calor especifico Cp kcal/kgmol °C 60,0
Calor latente de vaporizacgdo AH, kcal/kgmol 50000
Inventario liquido NL kgmol 26,0
Inventério gasoso v m3 6,0
Vazéo de vapor \Y kgmol/h 101,6
Vazdo de alimentacéo F kgmol/h 200,0
Temperatura de alimentagéo To °Cc 70,0
Taxa de calor Q kcal/h 6,0389.10°
Composicdo da alimentacao z mol/mol 0,50

Os dados desta tabela compde o0 exemplo hipotético, especificamente criado para esta dissertacao.

O modelo linearizado para as condicGes dadas na Tabela 3.2 € apresentado nas
equac0es (3.14) e (3.15) via representacdo em espaco de estados.

. AX —7443 ~5,879 186 ,8 AX 0 AO
e AT |=|-6,878.10° — 5452 1,728 .10° || AT | +6,410.10 4 0 { }
AP 3,003.10" 2,377.10* —17,544.10° || AP 3,031.10°% -140 1

(3.14)
AX 1 0 0} Ax
AT |=|0 1 O} AT
AP 0 0 1| AP (3.15)
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As variaveis acompanhadas do simbolo A representam as variaveis de desvio.

O modelo dindmico ndo linear sera utilizado na simulagdo do evaporador quando
submetido a diferentes condicdes de distarbio a fim de avaliar o desempenho das estruturas de
controle propostas. O modelo linearizado sera empregado no projeto de controladores para
possibilitar também a simulacdo de resultados. Os modelos aqui desenvolvidos também serdo
Uteis para as analises estacionaria e dindmica empregadas para a definicdo das variaveis
controladas e seus emparelhamentos as variaveis manipuladas.

3.2 O controle da presséo

E importante que a pressdo de uma unidade de separacdo seja estabilizada devido a
sua forte influéncia sobre a volatilidade dos componentes. A pressdo total do sistema iguala-
se a soma das pressdes parciais dos componentes da mistura, logo a variacdo, ou a ndo
estabilizacéo, da pressao interfere diretamente sobre as composicdes de cada fase e sobre a
fracdo de vaporizacao da corrente de alimentacdo. A relacdo entre a constante de equilibrio e
a pressdo total é apresentada na equacdo (3.10). Além disso o controle da pressdo esta
associado também a estabilizacdo de inventario de gas do vaso de pressao, compromisso
importante com o atendimento as restricdes de seguranca do equipamento.

Normalmente o controle da pressdo do vaso evaporador é garantido através da
manipulacdo da vazdo de alivio de vapor, ou vazdo de topo. Para o caso considerado neste
capitulo, no qual o inventario liquido da unidade é controlado através da corrente liquida de
fundo do vaso, o Unico grau de liberdade restante para controle da composicao € o fluxo de
calor. Esta escolha serd demonstrada através de uma analise de sensibilidade similar a
utilizada no capitulo 2 para o exemplo do reator.

As sensibilidades denotadas pelas variaveis Spy, Spo, Sxv € Sxo S80 definidas atraves
das equacdes (3.16) a (3.19).

Spv = (S_PJQ (3.16)
SPQ = (S_PJV (3.17)
Sxv = (S_X]Q (3.18)
Sxe = [aa_va (3.19)
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O modelo descrito pelas equacdes (3.7) e (3.11) a (3.13) pode ser simplificado para o
estado estacionério e convenientemente escrito de acordo com as expressdes (3.20) a (3.22).

p_ps__Y
Km (3.20)
- AH V
T - 0 + —Q v
FC » (3.21)
« = Fz
VK, + L (3.22)

Substituindo as equacdes (3.16) a (3.19) em (3.20) a (3.22), obtém-se um sistema de
equacgdes cujas variaveis a determinar sdo as sensibilidades, definidas anteriormente. As
equacoes (3.23) a (3.26) descrevem este sistema.

1 oP° oT  oP? s

S = — + +
Py Kn 0T ov  ox Y (3.23)
s _oP° oT +8PSS
PO 8T aQ  ox 9 (3.24)
K K
S,v =k| K, +V 4 V8T+8 —Spy
oT oV 0P (3.25)

oK oK
SnyZKV[ v OT VSP'Q}

+
0T 0Q  oP (3.26)
Onde
Fz
K=-r——"
(L+K,V) (3.27)

Da Tabela 3.2, considerando que Krv>>1, ou 1/Kmy—>0, e aplicando sobre a equagéo
(3.23), resulta a expressao (3.28).

oP® 8T oP°

S = + S
PV 8T av ax VY (3.28)
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Resolvendo o sistema de equagdes (3.24) a (3.26) e (3.28) para as variaveis Spy e Spq
em conjunto com as expressdes (3.10) e (3.20) a (3.22), obtém-se o resultado dado pela
expressao (3.29).

S
PY = AH

v

S (3.29)

Este resultado significa que | Spv | > | Sp,q |, Visto que o valor para o calor latente de
vaporizacdo é bastante elevado. Assim o controle da pressdo via vazdo de gases de topo
mostra-se efetivo.

A partir do modelo linear dado por (3.14) e (3.15) obtém-se a funcdo de transferéncia
apresentada na equacao (3.30).

G _AP _ ~140 1s* - 1,806 .10 °s — 2,019 .10
PVTAV s347673.10%52 +1.262.10 7 s + 5186010 (3.30)

Na equacdo (3.29) Gpy expressa a dindmica da varidvel P quando manipula-se V. De
acordo com o método apresentado no apéndice Al o controlador PI é projetado para controle
da pressdo do evaporador utilizando overshoot de 10% e um tempo de subida da resposta de
1,2 min ou, nas unidades empregadas, 0,02 h. O curto tempo assumido para resposta do
controle é devido & necessidade de uma répida estabilizacdo da pressdo, mantendo-a
aproximadamente constante durante o processo de separacdo. Os parametros para este
controlador séo K¢ =-19,88 (ganho do controlador) e 77 = 0,0929 (constante integral).

A Figura 3.2 mostra o desempenho deste controlador apds a variacdo de 1 atm sobre a
referéncia (set-point) da pressao do evaporador.
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Figura 3.2: Resposta para a pressdo do evaporador em malha fechada apos alteracdo de 1 atm
sobre o set-point.

3.3 Controle do balan¢co material

Considerando o processo de separacdo sob pressdo constante, podemos escrever o0
balango material em estado estacionario de acordo com as equagdes (3.31) e (3.32).

F=V+L (3.31)
Fz = VK X+ Lx (3.32)

As equacdes (3.31) e (3.32) podem ser combinadas para obter a expressdo (3.33) onde
w representa a fracdo de vaporizacao dada por V/F.

z
Tk, -1 (3.33)

A constante de equilibrio, Ky, dada pela equacéo (3.10), juntamente com a relacdo P =
xP;® + (1-x)P,° , para uma mistura binéria, pode ser expressa em funcdo da volatilidade
relativa , & = P;°/P,®, conforme a equaco (3.34).

a

K. =
" 14 x(a - 1) (3.34)

Combinando (3.33) e (3.34), obtemos a expressdo quadratica em x dada pela equacéo
(3.35).
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(a—l)(l—w)xz+[l+(a—l)(z//—z)X—Z:O (3.35)

Como a volatilidade relativa € um nimero aproximadamente constante, de acordo com
(3.35) verifica-se que, para manter-se a composi¢do constante sob disturbios na carga da
unidade, deve-se controlar a fracdo de vaporizacdo, mantendo-a constante. Esta analise
demonstra ser possivel regular o balanco material sem a necessidade de controlar-se
diretamente a composicdo, mantendo-se constante a relacdo entre vazOes de vapor e
alimentacéo.

O modelo dindmico expresso atraves das equacgdes (3.11) a (3.13) é representado em
diagrama de blocos na Figura 3.3. O método de representacdo utilizado esta descrito no
apéndice A2. Neste diagrama os blocos Ky; sdo constantes enquanto os Gy correspondem a
funcdes de transferéncia de primeira ordem.

AV > »AP
Kie
AF > Ky —;ﬁ‘)—';;(v)—'——'—> G, >AX
Kio
> Kya
> Kys PAT
K
AQ > Ky Kii2

Figura 3.3: Diagrama de blocos para o sistema que descreve o processo de evaporacao.

Quando a vazdo de carga da unidade, F, é aumentada, decorre um incremento na
composicao do liquido, x. O diagrama apresentado na Figura 3.3 mostra que este efeito pode
ser explicado através do sentido positivo das linhas de fluxo F>P->x e F>x. Apesar do
fluxo F>T->x ser negativo, os dois anteriores prevalecem sobre este, conforme pode ser
comprovado pelo comportamento operacional do evaporador. O controle da fragédo de
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vaporizacdo pode ser implementado neste sistema através da fungdo V = wF onde o
controlador proporcional, Kc = w, garante a relacdo V/F constante ao logo do processo. Este é

AV ——

> KC [ #AP

KM8 <

+ +¥

AF > Kys _—_’Q_I;fo_’_—'—’ G, >AX

Kyo [

> KN’4 <
> KN’5 > T

KN,ll <

Q > Ks Kz

um controle feedforward cuja representacdo esquematica é dada na Figura 3.4.

Figura 3.4: Diagrama de blocos para o sistema que descreve 0 processo de evaporagao com
fracdo de vaporizacao controlada

Quando a carga da unidade é aumentada, é gerado um sinal proporcional através de
Kc, produzindo um fluxo negativo via F>Kc 0 qual se opde as linhas de fluxo positivas
descritas acima. Desta forma o efeito positivo gerado por um incremento em F é minimizado
através da compensacdo de Kc, criando um efeito regulatorio sobre x. Este efeito demonstra
como o controle da fracdo de vaporizacdo exerce uma funcgédo de controle sobre a composi¢éo.

O controle da composicgéo via fracdo de vaporizagdo atua de forma indireta sobre a
composicdo. SKOGESTAD & POSTLETHWAITE (1996) discutiram o tema controle
indireto e parcial através da analise de um sistema linear multivariavel representado pelas
equacoes (3.36) e (3.37).
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Ay, = G Auy + G Auy, + Gy Ad (3.36)
Ay, =Gy AU + Gy AU, + Gy, Ad (3.37)

Onde y; refere-se a variavel a ser controlada indiretamente e y, é a variavel sob
controle. As variaveis u; e u, correspondem as variaveis manipuladas disponiveis e d ao
distdrbio da planta. Os termos Gj; séo funcdes de transferéncia do sistema. As equagdes (3.36)
e (3.37) podem ser escritas em termos das variaveis x e V/F para a unidade de separacéo,
sendo y; = x e y, = V/F. As variaveis manipuladas em questdo sdo u; =V e u, = Q, enquanto o
distdrbio considerado para a planta é d = F. Este sistema é descrito por (3.38) e (3.39).

Em (3.38) e (3.39) Ky, Kg, sdo constantes. Fazendo V/F = KcF, como ja descrito
anteriormente, e eliminando V nas equacg6es (3.38) e (3.39), obtém-se (3.40).

G
Mx =By ~ G AQ +| Gy + (2 (Ko — K, )|AF (3.40)

Na equacéo (3.40) G11<0 e K»;:>0, logo K¢ pode ser convenientemente dimensionado a
fim de tornar o efeito de F desprezivel sobre X.

Duas estruturas de controle para o0 vaso evaporador sdo propostas para analise de
desempenho através de simulacdo. A Figura 3.5a apresenta a estrutura CS1 na qual a
estabilidade do balan¢o material é alcangada via controle direto da composicdo. A estrutura
CS1 consiste na alternativa mais tradicional para rejeicdo de disturbios sobre o balanco
material da unidade. Em confronto a esta alternativa a estrutura CS2, apresentada na Figura
3.5b, propdGe o controle da fracdo de vaporizacao.

O controle de pressdo, conforme discutido na secao 3.2, € suficientemente rapido para
compreender um primeiro nivel hierarquico de resposta aproximadamente instantanea. Assim
o controlador de pressdo, em CS1, € inicialmente ajustado para em seguida projetar-se o
controlador de composigdo. A decomposicao do sistema em diferentes niveis de velocidade de
resposta proposta por SKOGESTAD & POSTLETHWAITE (1996) é utilizada, considerando-
se um sistema similar ao definido pelas equacdes (3.36) e (3.37), onde y1 = X, Y2 =P, u; =V,
U, = Q e d = 0. Para decompor o sistema em dois niveis distintos assume-se que o controlador
de pressdo, Kp, definido por V = Kp(P — Py), produza uma resposta instantanea, ou seja, Kp—>
% . O termo P, é a pressao de referéncia ou set-point de pressao, sendo P, = 0 para o sistema
sob pressao estavel. Destas consideracfes obtém-se a equacdo (3.41) que expressa 0 modelo a
ser empregado no projeto do controlador de composicéo.
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Figura 3.5: Estruturas de controle para o vaso evaporador com controle direto da
composicao, CS1 (a), e com controle indireto, CS2 (b).

(3.41)

Na estrutura CS2 assume-se para RC (ver Figura 3.5b) o valor em estado estacionario
da fracdo de vaporizacdo, isto é, RC = 0,508. O controle feedforward da vazdo de vapor
impede que esta seja utilizada no controle de pressdo, sendo necessario estabilizar a pressdo
do vaso através da carga térmica da unidade. Os pardmetros para 0s controladores de
composicdo, em CS1, e pressdo, em CS2, sdo apresentados na Tabela 3.3. O projeto dos
controladores PI ¢é descrito no apéndice Al, utilizando-se um tempo de subida de 0,1 h para a
composicao, 0,02 h para a pressédo e 10% de overshoot para ambos.

Tabela 3.3: Parametros dos controladores Pl para composicdo (CS1) e presséo (CS2).

Kc 7
Composicéo (CS1) -1,244.10° 0,0195
Pressdo (CS2) 2,075.10° 0,1178

O modelo descrito pelas equagbes (3.11), (3.10) e (3.13) foi implementado em
simulink, MATLAB v.5.3, em conjunto com 0 modelo dos controladores a fim de simular o
efeito das variacGes de carga da unidade sobre a composicéo. Para uma variacdo em degrau de
10% sobre a carga foram obtidos os resultados apresentados na Figura 3.6. Observa-se que 0
controle direto sobre a composicdo desenvolve uma resposta oscilatdria, rejeitando
completamente o distdrbio na carga somente ap6s um tempo proximo a 1 h de operacdo. O
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controle indireto, através da razdo de evaporacdo, mostra-se mais efetivo para a rejeicdo de
distarbios na carga.

0.058 T T T T T T T T T 0.058

0.056 | 0.056 |

0.054 1 0.054 1
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0.046 |

Figura 3.6: Resultados da simulagdo sobre a composi¢éo da unidade de evaporacao, sob
variagdo de 10% na carga, para as estruturas de controle CS1 (a) e CS2 (b).

A estrutura de controle CS2 gera um pequeno off-set sobre a resposta estacionéria,
como era esperado, desde que ndo existe um controlador para a composic¢ao. Entretanto este
aparente problema de centralizacdo da resposta em torno do set-point tem uma pequena
Importancia na avaliagdo do desempenho do controle da unidade.

A figura 3.7 apresenta os resultados da simulacdo da composicado na fase liquida do
vaso evaporador quando este € submetido a intensa variacdo de carga ao longo de 5 h de
operacgdo. Esta pode ser uma situacéo tipica de processo, principalmente se existem correntes
de vérias operacfes da planta alinhadas a unidade de separagcdo. Observa-se claramente uma
menor variabilidade de controle na estrutura CS2.

Uma analise estatistica, através da distribuicdo normal dos dados referentes as
simulacdes apresentadas na Figura 3.7, demonstra a maior variabilidade provocada pela
estrutura CS1. Esta conclusdo é possivel através da andlise grafica, mostrada na Figura 3.8,
onde observa-se uma curva de distribuicdo mais estreita atribuida a estrutura CS2. Além
disso, existe uma diferenca insignificante na centralizacdo da composicdo média em torno do
set-point de 0,047, ratificando a baixa influéncia do off-set, comentado acima, sobre o
desempenho do controle.
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Figura 3.7: Resultados da simulacdo da composi¢do na fase liquida do evaporador, sob
intensa variacao de carga, para as estruturas de controle CS1 (a) e CS2 (b).

0.035 0.04 0.045 0.05 0.055 0.06
X

—CS1 =—(CS2

Figura 3.8: Curvas de distribuicdo normal para os resultados da simulagdo da unidade sob
intensa variagao na carga.



3.3 CONTROLE DO BALANGCO MATERIAL 47

A estrutura de controle CS2 néo apresenta a mesma capacidade de controle quando o
distdrbio é localizado na composi¢do da alimentacdo. A Figura 3.9 mostra a simulacdo da
unidade quando a mesma sofre uma variagdo em degrau de 10% sobre a composi¢ao da carga.
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0.04 . . . . . . . . . 0.04 . . . . . . . . .
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Figura 3.9: Resultados da simulacdo da composi¢édo na fase liquida do evaporador, sob
variacdo de 10% na composicao da alimentacdo, em CS1 (a) e CS2 (b).

A estrutura de controle CS3 é uma alternativa com a finalidade de desenvolver uma
resposta satisfatoria quando o processo € submetido tanto a variacbes de carga como de
composicdo. A estrutura CS3, apresentada na Figura 3.10, mostra uma combinacédo entre CS2
e CS1 atraves de uma configuracdo em cascata. CS2 € implementada para obter a resposta
répida as variacOes de carga, porem seu set-point é ajustado continuamente por uma malha
feedback, via controle de composicao, similar a estrutura CS1. Desta forma, se o sistema for
submetido a variagcBes na composicdo da carga, o controle de composicdo da fase liquida
cumpre a funcdo de rejeitar este distarbio.

A simulacdo dos efeitos sobre a composicdo da mistura, resultante de variacGes na
vazdo e composicdo da corrente de alimentagdo, demonstra os beneficios obtidos com a
configuracdo em cascata da estrutura CS3. Os resultados obtidos de variagfes em degrau sdo
apresentados na Figura 3.11, utilizando-se a mesma escala empregada na Figura 3.9 para
efeito de comparagéo.

Além de reunir as caracteristicas de desempenho das estruturas CS1 e CS2, a estrutura
de controle CS3 mostra-se robusta frente a incertezas, muitas vezes inerentes a analisadores,
bem como face a possibilidade de falha na malha de controle de composi¢cdo. Nestes casos a
estrutura de controle converte-se em CS2 que apresenta bom desempenho sob variacfes de
carga da unidade como em CS2.
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Figura 3.10: Estrutura de controle CS3 para 0 vaso evaporador.

Observa-se que, ao fixar a relacdo V/F, a estrutura de controle agrega uma série de
beneficios para a rejei¢do de distdrbios da planta, mantendo o controle satisfatério do balanco
material. Ja foi apresentado nas se¢des anteriores a relacdo entre a fracdo de vaporizagdo e a
composicao, entretanto € possivel fazer uma consideracdo intuitiva Gtil ao desenvolvimento
de heuristicas para o projeto de estruturas de controle. Sendo a corrente V rica no componente
volatil, e desde que ndo ocorra uma variagdo significativa de composicdo na alimentacdo, a
relacdo V/F compreende uma boa aproximacao para a concentragcdo dos leves. Portanto, ao
manter a relacdo de vaporizacao constante, obtém-se o controle indireto da composicéo.
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Figura 3.11: Resultados da simulagdo da composicao do sistema sob distdrbio de +10% sobre
a carga (a) e +10% sobre a composicdo da alimentacéo (b), para a estrutura CS3.
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3.4 Coluna de destilacao

Considerando o processo de separacdo sob pressdo constante, podemos utilizar o
modelo proposto por LUYBEN (1990) para representar a destilacdo de uma mistura binéria
com volatilidade relativa constante, no qual V é considerado constante ao longo da coluna. A
Figura 3.12 apresenta uma coluna de destilacdo de cinco estagios, numerados de baixo para
cima, onde a carga F, alimentada no prato de numero 3, € separada em duas correntes, D e B.
As composicles z, Xp € xg referem-se ao componente volatil presente nas correntes de
alimentacdo, destilado e fundo, respectivamente. Para esta coluna, a alimentacdo é composta
de um liquido saturado, L € a vazdo de refluxo e V é a vazdo de vapor produzida pelo
refervedor.

Figura 3.12: Coluna de destilagdo sob presséo constante.
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O balanco em torno do condensador é dado pelas equagdes (3.42) e (3.43), onde Np é
o inventario molar do tambor de refluxo e ys € a composi¢cdo do vapor em equilibrio com o
estagio de nimero 5.

dN
=V -L-D
dt (3.42)
dx p \Y
= - X
it N (vs = o) (3.43)

As equacdes (3.44) e (3.45) descrevem o balanco material para o estagio 5, recebendo
a corrente de refluxo no topo da coluna. Nestas equacdes Ns € o inventario molar do prato de
namero cinco, Ls é a corrente de liquido que deixa este estagio, xs € a composi¢cdo da fase
liquida e y, € a composi¢do do vapor em equilibrio com o liquido do quarto estagio.

dN

. L - Ls (3.44)
dxs L B v _
— _.TE:(XD Xs )+ N (ya-vs) (3.45)

dN .
o T (3.46)
dx L. Vi
j j+1
_— X:qa =X )J+—\y. ., —V.
dt Nj(J+l J Nj(le yJ (3.47)

Na equagéo (3.47) para o estagio 1, yj.1 = ys, isto €, a composicdo do vapor ascendente
estd em equilibrio com o liquido de fundo que deixa a coluna. O balanco em torno da corrente
de fundo, incluindo o refervedor, é dado pelas equacdes (3.48) e (3.49).

dN 5
=L, -V -B
dt ! (3.48)

dt N, N (3.49)
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Juntamente as equacdes de balango, podemos considerar a equagdo de equilibrio
(3.50) e hidrodinamica (3.51), onde « ¢ a volatilidade relativa, considerada constante, e Ky é
uma constante caracteristica do escoamento.

i (3.51)

O diagrama estrutural, utilizado por LEE et al. (2001) e empregado para a analise do
reator no capitulo 2, é construido a partir do modelo apresentado acima e sua representacao é
mostrada na Figura 3.13. Uma simples analise visual do diagrama estrutural mostra a acao
direta que a vazdo de vapor V exerce sobre a composi¢cdo de fundo xg. Utilizando esta
alternativa como emparelhamento para controle da composicédo de fundo, restam as correntes
L e D para controle de xp. Uma abordagem quantitativa destas conexdes se faz calculando a
matriz M, , empregada no capitulo 2.

A Tabela 3.4 apresenta duas possibilidades para estrutura de controle desta coluna,
considerando as variaveis controladas e manipuladas dadas por [Np, Xp, Ng, Xg] X [D, R, V, B].

Tabela 3.4: Analise de controlabilidade estrutural de duas diferentes estruturas de controle
para a coluna de destilacao.

Estrutura de Controle M, ID
Cs1 (L'B) (1 1 1 oo
2 2 1 8 9.92
ND'D, XD'L, NB-V, XB'B 0 6 1 1
8 8 1 2

CS2 (L-V)
7,17
Np-D, Xp-L, Ng-B, Xg-V

0w 8 N -
© o N
N B o 8
i
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A andlise de controlabilidade estrutural mostra ser uma escolha razoavel utilizar V
para o controle de xg, ao invés de B, em funcdo da acdo direta que a vazdo de vapor exerce
sobre esta composicdo. Esta alternativa (CS2 ou L-V) proporciona um menor grau de
interacdo na planta, verificado através do valor de DI. Ainda assim uma coluna de destilacéo
com controle duplo de composi¢do é um sistema de elevada interacdo. Pode-se verificar no
diagrama estrutural da Figura 3.13 que a vazdo de vapor V também exerce um efeito direto
sobre todas as composi¢fes e sobre os inventarios Np e Ng, enquanto as vazdes L e D
produzem um efeito apenas secundario sobre xp. Este comportamento € demonstrado através
da coluna de M, correspondente a variavel V, onde todos os elementos possuem o valor 1.

SKOGESTAD & POSTLETHWAITE (1996) utilizaram o modelo apresentado por
(3.52) para reproduzir as caracteristicas de uma coluna de destilacdo sob controle de
composico de topo e fundo. Neste modelo, o vetor de variéveis manipuladas é [AL AV] e 0
correspondente vetor de respostas é 0 [Axp A xg]'.

G(S)— 1 87,8 -86.,4
© 75s+1[108,2 —109,6 (3.52)

A decomposicdo deste modelo em valores singulares resulta em (3.53) para a
freqiiéncia s = 0. Esta decomposic¢ao permite demonstrar o elevado condicionamento existente
neste processo, visivel através da grande diferenca na ordem de grandeza dos seus valores
singulares. Mostra-se que, quando as dire¢fes sobre as variaveis AL e AV sdo opostas
(AL=- AV), o0 ganho de 197,2 € elevado. Ao inverter a direcdo de AL, o ganho do sistema
reduz-se sensivelmente para 1,39, exigindo uma grande variacdo sobre AV para corrigir este
efeito. Percebe-se um grande acoplamento nesta configuracéo, tornando o controle duplo de
composicdes uma tarefa bastante dificil para manter um bom desempenho.

6(0)- 0,625 -0,781[197,2 o ][ 0,707 —0,708 |"
“ 0,781 0,625 0 1,39 | -0,708 -0,707 (3.53)

Face ao elevado condicionamento existente nestes sistemas, ganha espaco a selecdo de
um conjunto de variaveis controladas diferente do controle direto de composi¢cdes. Um
critério baseado na capacidade do processo controlado em garantir uma condic¢do préxima ao
Otimo operacional tem sido aplicado por SKOGESTAD (2000). Este critério € descrito através
das equacOes (3.54) e (3.55), onde J, é uma funcdo objetivo, normalmente uma funcéo de
custo do processo, u é o vetor de variaveis manipuladas, U, € O vetor de variaveis
manipuladas de uma condicdo operacional otimizada, d é o vetor de disturbios e L, é a funcéo
perda.

min 3, (U,d)= 3, g (d)d |= 34 (@) (3.54)

LcZLu(U'd)ZJu(u'd)_‘]opt(d) (3.55)
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Quando um sistema é controlado por um conjunto de variaveis selecionadas e o
mesmo esta sob efeito de d, a funcdo Jy(u,d) afasta-se das condi¢des otimizadas para o
processo. A medida deste afastamento é dada por Lc e o conjunto de variaveis controladas que
produz o menor valor para Lc € o mais apropriado para compor a estrutura de controle. Por
SKOGESTAD (2000) foram avaliados, dentre outros, os seguintes grupos de variaveis
controladas: Grupo-1 (Xp, Xs), Grupo-2 (Xp, L/F) e Grupo-3 (xp, V/F). Os grupos 2 e 3
apresentaram resultados para Lc bastante satisfatorios, sendo que estas alternativas
apresentam a vantagem de eliminarem a necessidade do duplo controle de composicoes.

Para exemplificar as conclusdes acima consideremos uma coluna de destilagcdo
representada pelo esquema da Figura 3.12 e 0 modelo descrito pelas equagdes de (3.42) a
(3.51). A Tabela 3.5 apresenta as condi¢des estacionarias empregadas nos exemplos que se
seguem.

Tabela 3.5: Condiges estacionarias para a coluna de destilagéo.

Variavel Simbolo Unidade Parametro Operacional
Volatilidade relativa a 5,0
Constante hidrostatica K kgmol™?h? 125,9
Vazdo de alimentacéo F kgmol/h 200,0
Vazdo de topo D kgmol/h 104,0
Vazéo de fundo B kgmol/h 96,0
Vazao de refluxo L kgmol/h 156,0
Vazdo de vaporizagao \Y kgmol/h 260,0
Composigéo de alimentacéo z mol/mol 0,50
Composicéo de topo XD mol/mol 0,9516
Composicdo de fundo Xg mol/mol 0,0115
Estagio de alimentacéo NE 3°
NUmero de estagios Nk 5

Os dados desta tabela compde o0 exemplo hipotético, especificamente criado para esta dissertacao.

A estrutura de controle CS3, mostrada na Figura 3.14 (a), compreende o controle
direto da composicdo xg combinado com uma configuracdo feedforward que mantém a
relacdo L/F fixa. Os resultados da simulacdo desta alternativa sdo apresentados na Figura
3.15. O perfil de concentragdes para Xp e xg € decorrente de um degrau de +10% sobre a carga
da coluna. O controle da composi¢do de fundo é obtido por um controlador PI, utilizando os
parametros K¢ = -3,283 e 7 = 0,1082. Este controlador é dimensionado a partir do método
apresentado no apéndice Al.
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Figura 3.14: Fluxograma das estruturas de controle CS3 (a) e CS4 (b).
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Figura 3.15: Resultados da simulagéo para as composic¢des de topo (a) e fundo (b) quando a
estrutura de controle CS2 é submetida a uma variagdo de +10% sobre a carga da coluna.

Algumas vezes é mais conveniente controlar as composi¢cdes da planta na secdo de
reacdo, enviando a coluna uma corrente sob composicao controlada. Neste caso é til reduzir
0 namero de analisadores, instrumentos de custo elevado de instalacdo e manutencdo, além de
normalmente apresentarem incertezas de medigdo. Propde-se a estrutura CS4, apresentada na
Figura 3.14 (b), onde as duas razbes L/F e V/F sdo mantidas constantes. Os resultados da
simulacdo, para um degrau na carga de +10%, sdo apresentados na Figura 3.16. Estes
resultados demonstram que ambas as estruturas CS3 e CS4 desenvolvem uma reposta
adequada para a rejeicdo de disturbios sobre a carga, porém significativamente melhor em
CS4.
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Figura 3.16: Resultados da simulagéo para as composic¢des de topo (a) e fundo (b) quando a
estrutura de controle CS4 é submetida a uma variagdo de +10% sobre a carga da coluna.

Os casos considerados acima admitem que o nivel do tambor de refluxo seja
controlado atraves da corrente D. Entretanto existem processos nos quais pode ser inevitavel o
controle deste nivel via vazdo de refluxo L. SituacBes como esta podem ser ilustradas por
colunas onde a vazdo D € utilizada para controle de outra variavel na planta, de forma
independente da coluna, tal como o controle da prépria vazdo D para manipulacdo da carga da
unidade. Também podemos citar o caso em que L >> D, onde emprega-se a Regra de Buckley
que propBe a utilizacdo das maiores vazdes liquidas no controle de inventarios, tal como
sugerido por LUYBEN et al. (1998). Outro exemplo ocorre quando a corrente D é gasosa,
sendo inadequada para o controle de nivel liquido. Neste caso a estrutura CS4 é modificada
para uma estrutura tal como em CS5, mostrada na Figura 3.17 (a), onde somente a razdo V/F é
mantida constante. Os resultados da simulacdo de composicBes de topo e fundo, quando a
carga da unidade é aumentada em 10%, sdo apresentados na Figura 3.18.

A estrutura de controle CS5 pode apresentar o inconveniente, ndo demonstrado nos
resultados de simulacdo, que reside no fato da razdo V/F normalmente ser controlada
indiretamente através da relagdo Q/F. O fluxo térmico Q, ou a vazdo de vapor de suprimento
ao refervedor, ndo apresenta uma relacdo absolutamente linear com a vazdo de carga. Além
disso a vazdo de suprimento de vapor pode apresentar variagOes significativas. Estas
incertezas associadas a este controle se propagam, sendo mais severos os seus efeitos quando
a vazdo absoluta de refluxo é pequena. Neste caso, variacBes acentuadas sobre a vazdo de
suprimento de vapor podem provocar a saturacdo da valvula de controle do inventario do
tambor de refluxo, ultrapassando a vazao maxima ou anulando a corrente. Quando L = 0, a
funcdo de separacdo em estagios é completamente anulada. Outro problema associado ao
controle da vazdo V/F é o de que, em processos onde o residuo da destilacdo é de alta
viscosidade, o sistema de vaporizacdo é normalmente sujo, dificultando a manutencdo desta
razdo em um valor constante.
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Figura 3.17: Fluxograma das estruturas de controle CS5 (a) e CS6 (b).
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Figura 3.18: Resultados da simulagéo para as composic¢des de topo (a) e fundo (b) quando a
estrutura de controle CS5 é submetida a uma variagdo de +10% sobre a carga da coluna.

Para este quadro tipico, propfe-se uma estrutura em cascata, ndo convencional, como
apresentado em CS6, na Figura 3.17 (b). Nesta estrutura a relacdo constante L/F é garantida
através de um controle feedback que utiliza a vazao de vapor V como variavel manipulada. A
Figura 3.19 mostra os resultados da simulacdo das composi¢cdes de topo e fundo quando a
estrutura CS6 controla a coluna sob variacdo de 10% na carga. Observa-se um desempenho
levemente melhorado em CS6 quando comparado aos resultados de CS5. O controle feedback
da razdo L/F é obtido por um controlador PI, utilizando os parametros Kc =191,8 e 7 =
0,0563. Este controlador é dimensionado a partir do método apresentado no apéndice Al.
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Figura 3.19: Resultados da simulacdo para as composicdes de topo (a) e fundo (b) quando a
estrutura de controle CS6 é submetida a uma variacdo de +10% sobre a carga da coluna.

Todas as estruturas propostas aqui para o controle da coluna de destilagcdo apresentam
resultados satisfatorios para rejeicdo de distarbios na vazdo de carga, demonstrando que o
controle parcial introduzido por configuracfes feedforward é efetivo quando o mesmo fixa
razdes entre correntes da unidade. Estas razfes sdao normalmente ajustadas por malhas de
controle de composicdo em cascata, permitindo corrigir off-sets e disturbios sobre a
composicao de alimentagdo. Este principio pode ser estendido a outros pontos da planta, como
sera verificado no capitulo 4. Nesta se¢do, todas as simulagbes foram implementadas,
utilizando simulink, aplicativo do software MATLAB v.5.3.

Assim sendo, sinteticamente, a analise desenvolvida neste capitulo permite propor as
seguintes heuristicas:

e Implementar estratégia de controle feedforward na unidade de separacéo,
mantendo razfes constantes entre as vazdes de refluxo (tanto de liquido como de
vapor) e a vazao de alimentagdo.

e O controle de composi¢bes (ou de temperaturas) pode ser implementado em
cascata com a estrutura feedforward de base.



Capitulo 4

Controle Global da Planta

Os capitulos precedentes introduziram argumentos para compor heuristicas que
permitem estabelecer uma orientacdo ao projeto de estruturas de controle. O desempenho
associado a estas heuristicas tem sido fundamentado e demonstrado através das operacdes de
reacao e separacdo, constituintes basicos de unidades de processos quimicos tradicionais. O
presente capitulo tem o objetivo de validar estas heuristicas, demonstrando sua efetividade em
uma planta completa que integra as operacdes analisadas anteriormente.

A planta, utilizada nas analises desenvolvidas neste capitulo, é apresentada
esquematicamente na Figura 4.1. Esta planta compreende um reator de mistura, isotérmico,
em fase liquida, CSTR, alimentado por uma corrente de carga ' e uma corrente de reciclo D.
A corrente de reciclo € a vazdo de destilado da coluna de separacdo. O modelo que descreve a
unidade de separacao da Figura 4.1 € idéntico ao proposto no capitulo 3, com a diferenca de
que a carga da coluna de destilacdo é dada pela vazéo F;. Para o sistema cinético dado por
A->B, 0 modelo que descreve o reator é expresso pelas equacdes (4.1) e (4.2).

dv .
=F+D-F,
dt ' 4.1)

d
i ( RZ) ZF X D iZ RZ (4.2)

Nestas equacdes o inventario do reator V' é dado em kgmol, zx é a fracdo molar de A
da corrente de alimentacdo, z € a fracdo molar de A no meio reacional, xp € a fracdo molar de
A no destilado da coluna, ou corrente de reciclo, e k£ € a constante cinética.
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V4

L

Figura 4.1: Fluxograma da planta composta por reator, unidade de separacgéo e reciclo.

Inicialmente avalia-se o efeito das variaveis inventario e tempo de residéncia sobre o
controle global do processo. Esta analise utiliza-se da inspecdo de modelos estacionarios na
descricdo do comportamento da unidade. Na seqiiéncia, um estudo da estrutura do processo,
através de diagrama de blocos, é proposto a fim de evidenciar a utilidade das razbes como
estruturas de controle feedforward para a rejeicdo de distdrbios na carga. Posteriormente a
analise estrutural, j& empregada nos capitulos precedentes, permite elucidar a importancia do
controle da composicao atraves das correntes de entrada do processo.

Estas anélises, desenvolvidas através de exercicios, fundamentam a utilizacdo das
heuristicas propostas nos capitulos anteriores. Adicionalmente a discussdo em torno da
aplicabilidade destes critérios para o projeto de estruturas de controle é complementada
através dos exemplos de simulacdo da planta, construidos por meio da introducdo destes
conceitos em sua plataforma de controle.

4.1 O balanco material e o tempo de residéncia

As correntes de reciclo da planta, empregadas para o aumento da conversdo global do
processo, integram as unidades de reacdo e separacdo, produzindo interacfes no sistema.
Diversos autores tem estudado alternativas de controle com a finalidade de minimizar os
efeitos das variagOes das correntes de reciclo sobre a controlabilidade da planta. LUYBEN et
al. (1998) propuseram estruturas de controle que mantém as vaz@es de reciclo fixas, como
alternativa para eliminar o comportamento que chamaram de sonwball effect. Este
comportamento consiste no desenvolvimento de grandes variagdes sobre a corrente de reciclo
para pequenas variagOes de carga da planta. O sonwball effect pode ser melhor observado
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através da manipulacdo analitica apresentada por RUSSEL et al. (2002). Esta manipulacao
analitica é desenvolvida a partir do modelo estacionéario para a planta representada na Figura
4.1. Sendo assim, podemos escrever a equacdo (4.3) para o balango material em torno do
reator.

O balango material em torno da coluna de destilacdo e o balango material global
permitem escrever (4.4) e (4.5).

F.=D+B (4.4)

F =5 (4.5)

Em (4.4) e (4.5) e de acordo com a Figura 4.1, B é a vazdo de produto da planta.
Combinando (4.3), (4.4) e (4.5), obtemos a expressao (4.6).

Fi(xD_Z):F(xD_ZF)+kVRZ (4.6)

Para eliminar z da equacéo (4.6), consideremos (4.7) e (4.8).

F,z=Dxp + Bxy 4.7)
F F
z=|1-—|xp +—x4
( Fi] F; (4.8)

A expressdo (4.7) descreve o balanco material parcial em torno da coluna, onde xp
representa a fracdo molar de A na corrente de fundo e a equacgéo (4.8) combina (4.7) e (4.5).
Substituindo (4.8) em (4.6), obtemos (4.9).

_ F(xD_xB)kVR
- kVRxD—F(ZF—xB) (4.9)

i

Para efeito de simplificacdo analitica, consideramos z = 1 (A puro) e x3=0exp=1
(separacdo ideal), reduzindo a equacéo (4.9) a (4.10), forma apresentada por RUSSEL et al.
(2002).

FkV ,
" kVp,-F (4.10)
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Da expressdo (4.10) observa-se que, quando a carga da planta ' é aumentada, além de
aumentar o numerador, reduz-se o denominador do segundo membro da equagéo,
incrementando significativamente a corrente de descarga do reator F;, constituinte do loop de
reciclo da planta. Constata-se, da analise desta expressdo, que uma forma de absorver 0s
disturbios de carga, minimizando o snowball effect, consiste na variacdo simultanea de ¥z,
isto é, permitir um inventario variavel para o reator.

Uma simples representacdo, em diagrama de blocos, para a dinamica de um sistema
com reciclo pode ser visualizada na Figura 4.2. Nesta representacdo, u € y S30 as variaveis
manipulada e controlada, respectivamente, 7 € a constante de tempo caracteristica do sistema
reacional e Ky € 0 ganho associado ao reciclo. Foi considerada, como contribui¢do dindmica,
somente aquela referente ao sistema reacional, em virtude desta ser usualmente mais lenta do
que a dindmica da unidade de separacdo.

Au PéJr > L > Ay

+ Ts+1

Figura 4.2: Diagrama de blocos de sistema genérico com reciclo.

A funcdo de transferéncia que descreve o comportamento dinamico do sistema
representado na Figura 4.2 € apresentada na equacdo (4.11).

Ay 1

Au 1s+1-K, (4.11)

Quando a corrente de reciclo do processo é elevada, o que pode ocorrer em fungédo do
snowball effect, temos que Kz = 1 e a expressao (4.11) tende ao resultado dado por (4.12).

Ay 1

Au s (4.12)

O resultado, apresentado em (4.12), mostra que o sistema com alto reciclo tende a se
aproximar de um elemento integrador, introduzindo uma lenta resposta transiente.
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WU & YU (1997) estudaram aspectos de operabilidade para o conhecido problema de
processo Tennessee Eastman, avaliando o efeito do reciclo sob as variacbes da taxa de
producéo da planta. Neste trabalho o modelo da planta foi simplificado para permitir uma
manipulacdo facil das variaveis operacionais, sem prejuizo a analise do comportamento global
do processo. Um dos resultados obtidos vem da relagdo existente entre as variagoes de carga e
a razdo entre corrente de reciclo e taxa de producdo, RR. Ficou demonstrado que a curva que
caracteriza a taxa de producdo em funcdo da composicdo, para diferentes razdes RR, é
parabolica, mostrando ndo ser uma alternativa razoavel para o controle de carga da unidade.
Simplificacdo similar pode ser aplicada a planta apresentada na Figura 4.1. Sabendo que RR =
DIF = DIB, e aplicando esta relacdo na expressdo que descreve o balangco material em torno
do reator, (4.3), obtemos como resultado a equacéo (4.13).

zF+RRxD={l+RR(l+kVTRHZ (4.13)

Também podemos substituir a relacdo RR na expressdo que descreve o balanco
material em torno da coluna, equacao (4.7), obtendo-se o resultado dado em (4.14).

(1+ RR )Z:RRxD + xp (4.14)

Para simplificar a andlise, consideramos que a separacdo da coluna ocorre em um
unico estagio, valendo a relagdo dada por (4.15).

Xp =K,xp (4.15)

Em (4.15), K, é a constante de equilibrio entre a composicao do vapor, que neste caso
a dada por xp, e a composicdo do liquido em equilibrio, xz. Substituindo a relacdo apresentada
em (4.15) na expressao (4.14), obtemos o resultado apresentado na equacao (4.16).

1+ RR
=—7
1+ RRK | (4.16)

Xp

As expressdes (4.15) e (4.16), substituidas em (4.13), permitem escrever a equagao
(4.17).

v v -
L D PR ) P N S S Sl
D K D K

z z 4.17)

v

O resultado obtido em (4.17) permite observar que, se a taxa de producdo é
aumentada, permitindo a amplificacdo da vazéo de reciclo D através do snowball effect, a
composicdo z varia com RR, apresentando multiplicidade sobre o estado estacionario. A
alternativa de manter a corrente de reciclo constante induz a variacdo de RR quando a carga é
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manipulada, perturbando a composicdo. Mesmo que RR seja mantido constante, a
manipulacdo da taxa de producdo através de D provoca uma variacdo de composicao.

Um exame de equacdo (4.17) mostra que uma forma de evitar disturbios sobre a
composicdo, quando a planta é submetida a alteracGes de carga, consiste em manter tanto RR
quanto Vz/D constantes. Estas condigdes garantem que o tempo de residéncia do reator seja
mantido constante, juntamente com a fixacdo de razbes entre correntes do processo.

Desta forma a analise desenvolvida a partir das expressdes (4.10) e (4.17) revela a
importancia da flexibilizacdo do controle de inventario do reator para o amortecimento dos
efeitos indesejaveis introduzidos pelas correntes de reciclo material do processo.

4.2 Controle de razdes entre correntes

A utilizacdo de configuracbes de controle feedforward para manter razdes entre as
correntes de fluxo da planta constantes introduz o auto-controle do balango material quando a
unidade é submetida a disturbios sobre a carga. WU et al. (2002) apresentaram alternativas
para estruturas de controle, empregando razdes constantes entre as correntes, aplicadas a uma
planta como a do esquema proposto na Figura 4.1. O critério inicial introduzido para a
fundamentacdo desta discussdo foi a andlise de rejeicdo aos distdrbios sobre a carga,
mantendo as composi¢Ges constantes. O resultado desta abordagem, conforme expressao
(4.18) obtida, revela a linearidade que existe entre as correntes do processo e a vazdo de
alimentacéo.

OF,;

1

_oD _0B _,
o0F OF OF (4.18)

O auto-controle proporcionado por este critério pode ser nitidamente demonstrado
pela analise do balanco material da planta representada na Figura 4.1. Sabendo-se que 0
tempo de residéncia do reator € dado por zzx = Vx/F; e considerando ainda o balan¢o material
global descrito em (4.5), podemos rescrever as equacdes (4.3) e (4.7) de acordo com as
expressdes dadas por (4.19) e (4.20).

D (F
T(FZF +xDj= (1+krR)z

1

(4.19)

Z_D X +Fx
SR \"P  pTE (4.20)

1

Nesta analise o objetivo € avaliar o comportamento da composi¢do ao manter razdes
fixas entre correntes, aléem do tempo de residéncia do reator, conforme visto na secdo 4.1.
Definimos como razbes entre as correntes RC; = DIF; e RC, = FID e, por simplicidade,
consideramos novamente vélida a relagdo dada em (4.15). Substituindo estas razbes e a
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relacdo dada em (4.15) nas equacdes (4.19) e (4.20) e combinando-as para obter uma
expressao explicita em z, obtemos a equacéo (4.21).

z L+ RC,/K,)RC,RC,

zp  (Q+krgJ1+RC,IK,)-1 (4.21)

Considerando desprezivel a variacdo de composi¢cdo da alimentagdo e desde que o
tempo de residéncia do reator seja mantido constante, de acordo com discussao da secdo 4.1,
quando as razdes RC; e RC, sdo constantes, z € invariavel, isto é, a composi¢do é mantida sob
controle. Em caso de uma variacdo nao desprezivel sobre a composicdo da alimentacdo, a
equacdo (4.21) também evidencia que o balango material deste sistema pode ser controlado
através de uma Unica composicao, de acordo com demonstracdo apresentada em WU et al.
(2002).

Com o proposito de permitir uma andlise estrutural da dindmica deste sistema através
de diagrama de blocos, € conveniente utilizar uma versdo simplificada da planta descrita na
Figura 4.1. A simplificacdo consiste na utilizacdo de uma unidade de separacdo de um Unico
estdgio que recebe uma corrente ¥ de produto B puro sob condigdes termodindmicas
favoraveis a separagdo. Esta representacéo € mostrada na Figura 4.3.

L@—L :

Figura 4.3: Fluxograma da planta simplificada.

O balanco material em torno do reator é descrito pelas equaces, ja apresentadas, (4.1)
e (4.2), porém o modelo que descreve a unidade de separacdo é significativamente reduzido,
podendo ser completamente descrito por (4.22) e (4.23).



66 4, CONTROLE GLOBAL DA PLANTA

N =V +F. -D-B
dr ‘ (4.22)

i(NBxB): FiZ_(DKv +B)x3

dt (4.23)

Na equacéo (4.23), Np € o inventario, em kgmol, do vaso de separacao.

O diagrama de blocos da Figura 4.4 é construido a partir deste modelo, utilizando o
método de representacdo apresentado no apéndice A2. Observa-se que uma variagdo sobre a
vazdo de alimentacdo F introduz um efeito direto de adicdo tanto sobre z como sobre xz. A
funcdo de transferéncia g;(s), que representa a resposta de xz para uma variacédo de F, é dada
por (4.24).

AF K, , —> G > Az
K4
K3
K, —
+ +
AV —> K, > > > G, >Ax ,

Figura 4.4: Diagrama de blocos da planta simplificada.

AF 1- K,K:G,G, (4.24)

gl(s

A utilizagdo de um set-point para a razdo RC entre ' e a corrente F, mantendo-a
constante através de um controlador K¢, permite modificar o diagrama da Figura 4.4 para o
esquema proposto na Figura 4.5.
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+
AF > K, > —> G, > Az
+
K, T— K,
vt
\RC —()
+
K, —
v V v+ +
K. > K, > > G, >Ax

Figura 4.5: Diagrama de blocos modificado a partir do controle da razéo VIF.

O diagrama de blocos da Figura 4.5 permite verificar que o controle da raz&o entre as
correntes J e F cria um caminho alternativo para a propagacdo do distarbio quando F é
manipulada. Este caminho tende a compensar o efeito original em funcdo de seu sinal
negativo no somatorio de fluxos. Este resultado é analogo aquele demonstrado no capitulo 3
para o vaso evaporador. A funcdo de transferéncia g(s), correspondente a resposta de xp para
uma variacgdo de F neste sistema modificado, pode ser escrita de acordo com (4.25).

S )= =
82 AF 1- K,K:G,G, (4.25)

Observa-se, da expressdo (4.25) e da Figura 4.5, que K¢ pode ser adequadamente
dimensionado para anular o efeito da carga sobre a composi¢éo xs.

Outra constatacdo que pode ser derivada desta analise € a de que, se o efeito das
variagOes de F sobre xz € minimizado quando € mantida a razdo V/F constante, pode-se dizer
que este novo sistema criado possui um menor acoplamento, isto é, o sistema apresenta uma
reducdo nas interacGes entre as variaveis quando sdo manipuladas F e RC. Para exemplificar
este fato, consideremos os dados hipotéticos da Tabela 4.1, bem como os diagramas de blocos
apresentados nas Figuras 4.4 e 4.5. Assim, propomos duas estruturas de controle: a estrutura
CS1, definida pelos vetores y = [z, x5]" e u = [F, V]", e a estrutura CS2, definida pelos
vetores y = [z, x5]” e u = [F, RC]", onde 0s vetores y e u representam as variaveis controladas
e manipuladas, respectivamente.

Empregando os dados da Tabela 4.1 e a &lgebra de blocos para os sistemas descritos
nas Figuras 4.4 e 4.5, obtemos as plantas associadas as estruturas de controle CS1 e CS2. A
analise de controlabilidade das estruturas CS1 e CS2 é obtida através do célculo da matriz
RGA e do valor de RPN, (valor maximo da curva RPN(jw)). O método de calculo para
obter o valor de RPN, foi apresentado por TRIERWEILER & ENGELL (1997) e
TRIERWEILER (1997).
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Tabela 4.1: Parametros para os modelos lineares da planta simplificada representada pelos
diagramas de blocos.

Parametro Valores
Ky 0,001
K3 0,03
€ 0,01
K4 0,03
Ks 0,5
Kc 0,5
Gy 1/(s+0,1)
G2 1/(s+1)

Os dados desta tabela compde o exemplo hipotético, especificamente criado para esta dissertagéo.

A matriz RGA de um sistema 2 X 2, cujos elementos séo dados por 4;, pode ser
suficientemente representada por A1, ou simplesmente A. A Tabela 4.2 mostra os valores
obtidos para A(jw) € RPN,; em CS1 e CS2. Os valores de @ considerados séo 0, no estado
estacionario, e a freqiiéncia de 0,1748 min™, correspondente ao valor que determina o pico
méaximo de RPN(jw), isto €, a frequéncia de interesse para o controle da planta. Da Tabela 4.2
verifica-se que, para CS2, A assume valores mais proximos de 1,0 e RPN, apresenta valores
mais baixos quando confronta-se com os valores calculados para CS1. Estes resultados
confirmam a discussao anterior que sustenta a tese de que o controle de razdes constantes
entre correntes de fluxo diminui as interagdes entre as varidveis da planta, facilitando o seu
controle global.

Tabela 4.2: Valores de A(jw) e RPN, para as estruturas de controle CS1 e CS2.

Estrutura de A (w=0) A (0=0,1748) RPN,.a*
Controle
CS1 1,529 1,317 2,056
CS2 1,000 0,915 1,599

*0 desempenho projetado para o controle da planta e utilizado no calculo de RPN compreende overshoot de 10% e tempo
de subida da resposta de 10 min.

4.3 Correntes de entrada da planta

No capitulo 2 a analise de KUMAR & DAOUTIDIS (2002) e o estudo da
controlabilidade estrutural foram aplicadas ao reator, mostrando ser mais adequado o controle
do balango material da unidade a partir da utilizacdo de correntes de entrada como variaveis
manipuladas. Aqui estende-se esta discussdo, aplicando a analise estrutural a planta inteira.
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Para permitir uma visualizagdo clara sera utilizada a planta simplificada, apresentada
na Figura 4.3, empregando as equacdes (4.1) e (4.22), bem como as expressoes (4.2) e (4.23)
expandidas, resultando em (4.26) e (4.27).

dz F D
7:W(ZF —Z)+ W(KVXB _Z)_ kz (4.26)

dt N, N, (4.27)

O diagrama estrutural, construido a partir das expressdes (4.1), (4.22), (4.26) e (4.27),
é apresentado na Figura 4.6. Observando este diagrama vé-se que a corrente D exerce efeito
sobre todos os estados do sistema. Dispondo de outras variaveis manipuladas, é conveniente
ndo utilizar esta corrente para o controle das varidveis controladas, minimizando as intera¢6es
sobre o sistema. Em um processo onde a unidade de separacdo consiste de um vaso de flash
ou evaporador, a corrente D, na forma de vapor, € normalmente utilizada na estabilizacdo da
pressao, sendo, conforme verificado no capitulo 3, uma funcdo de xz. Restam as variaveis F,
F:, V e B que devem controlar V%, z, Np € xz. A matriz M,, utilizada no capitulo 2, construida
para este conjunto de variaveis e em base ao diagrama da Figura 4.6, é apresentada em (4.28).
O emparelhamento escolhido entre variaveis, em (4.28), correspondente a condicdo mais
descentralizada, compreende os pares F—z, V—xg, B—Nge F;—Vg.

/\

AN

20

QOOEE
s
OO OC

Figura 4.6: Diagrama estrutural para a planta simplificada.



70 4, CONTROLE GLOBAL DA PLANTA
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A andlise de controlabilidade estrutural ratifica as conclusdes obtidas no capitulo 2,
mostrando ser o controle de composi¢fes mais eficiente quando as correntes F e V, entradas
do processo, sdo empregadas como variaveis manipuladas.

4.4 Exemplos de estruturas de controle

Nas secOGes 4.1 a 4.3 foram discutidas as bases heuristicas para a definicdo de
estruturas de controle comprometidas com a estabilidade do balango material da planta. Foi
demonstrado analiticamente que configuracbes feedforward, mantendo constante tanto o
tempo de residéncia do reator quanto as razdes entre fluxos, promovem a estabilidade da
composicdo quando sob disturbios na carga da unidade. Também estendeu-se a analise de
controlabilidade estrutural, anteriormente aplicada ao reator, para a planta inteira,
confirmando a validade dos emparelhamentos do tipo composicdo — correntes de entrada.

Aqui pretende-se validar estes conceitos atraves da utilizacdo destas heuristicas como
fundamentacdo na construcdo de estruturas de controle para a planta representada pela Figura
4.1. Os dados em estado estacionario para os exemplos considerados sdo apresentados na
Tabela 4.3.

Os dados da Tabela 4.3 se aplicam ao modelo apresentado no inicio deste capitulo. A
corrente de alimentacdo contém os componentes A e B, sendo o reator responsavel pelo
enriquecimento desta corrente em componente B. Os resultados das simulagdes sdo obtidos
implementando o modelo da planta em simulink, aplicativo do software MATLAB v.5.3.

Foram proposta 4 estruturas de controle, a estrutura CS3, a CS4, a CS5 e a CS6. Estas
estruturas de controle foram todas implementadas a partir do conjunto de heuristicas
sugeridas. A diversidade de possibilidades apresentada (outras alternativas também poderiam
ter sido sugeridas) mostra que ndo existe apenas uma possivel solucdo para o projeto da
estrutura de controle da planta, ou seja, 0 conjunto de heuristicas consiste de ferramenta capaz
de direcionar as possiveis alternativas a um desempenho adequado para o controle.

Os resultados apresentados a seguir demonstram que as diferentes alternativas
implementadas para o controle da planta apresentam particularidades, porém todas com um
desempenho satisfatdrio.
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Tabela 4.3: CondicGes estacionarias para a planta.

Variavel Simbolo Unidade Parametro Operacional
Volatilidade relativa a 50
Constante hidrostatica (entre pratos) K kgmol™2h* 125,9
Vazéo de alimentacéo F kgmol/h 96,0
Vazao de descarga do reator F; kgmol/h 200,0
Vazdo de reciclo D kgmol/h 104,0
Vazdo de produto B kgmol/h 96,0
Vazao de refluxo L kgmol/h 156,0
Vazdo de vaporizagao 14 kgmol/h 260,0
Composicéo de alimentacéo zZFp mol/mol 0,4578
Composicéo do reator z mol/mol 0,50
Constante cinética k ht 0,8571
Composigéo de topo XD mol/mol 0,9516
Composicdo de fundo X mol/mol 0,0115
Inventario do reator Vg kgmol 100,0
Estagio de alimentacdo n 3°
NUmero de estagios Nk 5

Os dados desta tabela compde o0 exemplo hipotético, especificamente criado para esta dissertacao.
Aqui serdo discutidas 4 estruturas de controle, as quais s&o mostradas na Figura 4.7.

A primeira estrutura de controle avaliada, CS3, utiliza o critério de que a composicao
deve ser controlada através de correntes de entrada, evitando assim estas correntes para
manipulacdo da taxa de producdo. O controle de composicéo € realizado no reator, utilizando
a corrente de alimentacdo e o inventario do reator é controlado através de sua vazdo de
descarga. Para garantir o tempo de residéncia constante, manipula-se a taxa de producdo da
planta através do inventario do reator, aumentando-o na medida em que deseja-se aumentar a
vazdo de carga. De acordo com os resultados de WU et al. (2002), comentados acima,
controla-se diretamente a composicdo através de um Unico controlador feedback. As
composicdes da coluna de destilacdo sdo controladas indiretamente, através das razdes
constantes vazdo de refluxo — alimentacdo da coluna e vazéo de vapor — alimentacdo da
coluna. As demais correntes controlam os inventarios da coluna e tambor de refluxo. Para
todas as estruturas propostas, assume-se o controle da pressdo da coluna via condensador de
topo.
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Figura 4.7: Estruturas de controle (a) CS3, (b) CS4, (c) CS5 e (d) CS6.

Na estrutura CS4, propBe-se uma estratégia sem o controle direto da composi¢do. O
tempo de residéncia é mantido constante diretamente através de uma razdo entre o inventario
e a vazao de descarga do reator. Nota-se que, nesta alternativa, o inventario nao é diretamente
controlado, permitindo que ajuste-se de forma a garantir que o tempo de residéncia do reator
se mantenha constante. A taxa de producdo é manipulada através da vazdo de reciclo. Séo
estabelecidos controladores feedforward para manter constantes razdes entre correntes. A
razdo entre a corrente de reciclo e corrente de alimentacdo controla indiretamente o contetdo
de reagente A em funcéo das variagdes na carga. Na coluna é mantida a raz&o constante entre
vazdo de vaporizacao e alimentacao da coluna, como em CS3

Os resultados obtidos para a simulagdo do comportamento das composi¢des de A no
reator, z, € na corrente de produto, xz, quando a planta é submetida a uma variacdo de +10%
sobre a carga da unidade, podem ser visualizados nas Figuras 4.8 e 4.9, as quais permitem que
se faca uma comparacao entre as estruturas CS3 e CS4.
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Figura 4.8:
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Figura 4.9: Resposta dindmica de xz ao aumento de 10% sobre a carga para as estruturas CS3

e CS4.

Das Figuras 4.8 e 4.9 observa-se que a estrutura de controle CS3 apresenta rejeicao
disturbio na taxa de producdo da unidade, sendo que, mesmo controlando-se a composic¢ao de
forma direta somente no reator, a composi¢do de A no produto tambeém rejeita o distdrbio.
Observa-se também que a alternativa CS4, mesmo sem o controle direto sobre a composicao,
apresenta um melhor desempenho para rejeitar distdrbios decorrentes de variacdo na carga da
planta. Este resultado era esperado, visto que existe uma maior implementacdo de razdes entre
correntes e 0 controle direto sobre 0 tempo de residéncia do reator.
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Nas Figuras 4.10 e 4.11 tem-se os resultados obtidos para CS3 e CS4 quando ocorre
uma variacdo de +10% sobre a composicao de alimentagéo.
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Figura 4.10: Resposta dindmica de z a0 aumento de 10% sobre a composic¢ao de alimentagédo
para as estruturas CS3 e CS4.
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Figura 4.11: Resposta dindmica de x a0 aumento de 10% sobre a composicao de

alimentacéo para as estruturas CS3 e CS4.

Verifica-se, das Figuras 4.10 e 4.11, que enquanto a estrutura CS3 é capaz de rejeitar
distdrbios sobre a composicdo de alimenta¢do, 0 mesmo ndo ocorre para CS4, visto que, sem
controladores de composicao, ndo ha como perceber estas variagdes.

Para corrigir a deficiéncia para a rejeicdo aos disturbios sobre a composicao,
encontrada em CS4, introduz-se o controle de composicdo em cascata, implementando-se a
estrutura CS5. A estrutura de controle CS5 é quase idéntica a CS4, diferenciando-se no
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controle feedback de composi¢do implementado através de uma configuracdo em cascata com
o tempo de residéncia do reator. Esta estratégia € similar ao artificio utilizado no capitulo 3
para o controle do vaso evaporador, combinando-se a estratégia feedforward, que permite
uma rapida rejeicdo aos disturbios na carga, a configuracdo feedback, garantindo os ajustes
necessarios quando a composicao da alimentacdo varia. A estrutura CS5 introduz o projeto
em dois diferentes niveis hierarquicos onde adota-se uma estrutura de base, de configuracédo
feeforward, para rejeicdo a distdrbios de alta freqliéncia — variagBes de carga — e um segundo
nivel de controle, de configuracdo feedback, responsavel pela rejeicdo aos disturbios de baixa
freqliéncia, como varia¢fes de composicao.

As Figuras 4.12 a 4.15 apresentam os resultados obtidos de simulagdes para as
composicdes, comparando-se as estruturas CS4 e CS5. Os disturbios empregados foram
+10% de variacdo sobre a carga e composicdo de alimentacéo.
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Figura 4.12: Resposta dindmica de z ao aumento de 10% sobre a carga para as estruturas CS4
e CSsS.
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Figura 4.13: Resposta dindmica de xz a0 aumento de 10% sobre a carga para as estruturas
CS4 e CS5.

Observa-se, das Figuras 4.12 e 4.13, que a estrutura CS5 produz uma resposta mais
oscilatoria, porém de maior velocidade que em CS4.

A maior vantagem na utilizacdo da configuracdo em cascata proposta na alternativa

CS5 consiste na capacidade de rejeitar distirbios sobre a composicdo de alimentacdo,
conforme demonstrado nas Figuras 4.14 e 4.15.
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Figura 4.14: Resposta dindmica de z ao aumento de 10% sobre a composicao de alimentacdo
para as estruturas CS4 e CS5.
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Figura 4.15: Resposta dindmica de xz a0 aumento de 10% sobre a composicao de
alimentacéo para as estruturas CS4 e CS5.

Em CS3 e CS5 o controle feedback de composigédo se faz no reator. Esta alternativa é
particularmente util em plantas onde a composicdo do meio reacional esta diretamente
relacionada as propriedades ou caracteristicas qualitativas do produto. Entretanto pode-se
desejar um controle mais rdpido sobre a composicdo final do produto purificado,
principalmente quando a pureza € a caracteristica qualitativa preponderante. Neste caso
propde-se a estrutura CS6, onde o controle feedback para a composi¢do, em cascata com a
estrutura feedforward de base, se localiza no fundo da coluna de destilagdo. Nesta estrutura as
razdes entre correntes na coluna e entre alimentagéo e reciclo sdo mantidas constantes e a taxa
de producdo é manipulada através da vazdo de descarga do reator.

E importante notar que o inventario do reator ndo é controlado, permitindo assim que
ajuste-se naturalmente para garantir que o tempo de residéncia permaneca estavel.

Os resultados de simulacdo para as composi¢des, comparando as estruturas CS5 e
CS6, podem ser verificados nas Figuras 4.16 a 4.19, empregando-se novamente os distlrbios
de +10% sobre carga e composi¢édo da alimentacao.
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Figura 4.16: Resposta dindmica de z ao aumento de 10% sobre a carga para as estruturas CS5
e CS6.
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Figura 4.17: Resposta dindmica de x a0 aumento de 10% sobre a carga para as estruturas
CS5 e CS6.

Na Figura 4.16 verifica-se que a estrutura CS5 € melhor para o controle de
composicdo do reator, como era esperado, visto que o controle da composicdo da planta é
localizado no reator. Por outro lado, a Figura 4.17 demonstra um desempenho
significativamente melhor em CS6 para controle de impurezas do produto.
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Figura 4.18: Resposta dindmica de z ao aumento de 10% sobre a composicao de alimentacéo
para as estruturas CS5 e CS6.
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Figura 4.19: Resposta dindmica de xz a0 aumento de 10% sobre a composicao de
alimentacéo para as estruturas CS5 e CS6.

De acordo com o método apresentado no apéndice A1, foram projetados controladores
Pl para composicdes, nas estruturas CS3, CS5 e CS6, sendo seus parametros apresentados na
Tabela 4.4.
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Tabela 4.4: Parametros dos controladores Pl para composicao.

Estrutura de K¢ it
Controle
CS1 125,1 0,1644
CS3 -2,415 0,3532
CS4 -3,283 0,1082

Os resultados apresentados mostram alternativas, construidas a partir das bases
heuristicas propostas, para garantir a estabilidade do balan¢o material do processo. A estrutura
CS4 somente falha quando o distdrbio se d& sobre a composi¢do. Porém, considerando que
tipicamente existem muitos processos onde 0s maiores ou mais representativos distdrbios se
concentram na carga, a alternativa CS4 mostra-se bastante adequada. As demais estruturas
respondem satisfatoriamente quando submetidas tanto a variagbes na carga como sob
distarbios na composigéo de alimentag&o.

As heuristicas para definicdo de uma estrutura de controle simples e descentralizada
podem ser condensadas a partir das seguintes premissas:

e Ascorrentes de alimentacdo devem estar associadas ao controle dos componentes,
evitando utiliza-las para a manipulacdo da taxa de producao.

e O inventério do reator ndo deve ser mantido constante, absorvendo variagdes
necessarias a estabilidade do tempo de residéncia quando submetido a variacdes de
carga.

e Razdes entre correntes sdo introduzidas através de configuracdes feedforward,
proporcionando o controle parcial do balango material da unidade.

e O controle direto de composicdo pode ser definido em um segundo nivel
hierarquico, através de uma configuracdo em cascata, utilizando uma estrutura
feedforward de base.



Capitulo 5

Estudo de Caso: Problema da Tennessee
Eastman

O cléssico problema industrial Tennesse Eastman apresentado por DOWNS &
VOGEL (1993) constitui o cenario para aplicacdo das bases heuristicas consolidadas no
capitulo 4. A planta industrial hipotética, utilizada no capitulo 4, foi idealmente constituida
para avaliar a validade conceitual de todas as proposi¢cdes heuristicas empregadas na
formulacdo de estruturas de controle. Neste capitulo a aplicacdo destes conceitos a abstracdo
de um problema real permite considerar aspectos tipicos decorrentes de restricbes e
configuragbes de projeto que podem apresentar conflitos com a aplicacdo direta destas
heuristicas.

A planta Tennessee Eastman é constituida por um reator refrigerado o qual recebe uma
alimentacdo de gases e vapores que reagem na presenca de catalisador sélido, formando
produtos liquidos. As equacdes (5.1) a (5.4) descrevem o mecanismo cinético do processo,
caracterizado por reacGes irreversiveis e exotérmicas.

A(g) +C(g) + D(g) —> G(liq) (5.1)
A(g) +C(g) + E(g) ——> H (liq) (5.2)
A(g) + E(g) —— F(liq) (5.3)
3D(g) —— 2F (lig) (5.4)

As equacdes (5.1) e (5.2) descrevem as duas principais reacdes, associadas a formacao
do produto principal que consiste de uma mistura entre G e H. As equacdes (5.3) e (5.4)



82 5. EsTuDO DE CASO: PROBLEMA DA TENNESSEE EASTMAN

descrevem as reacOes secundarias, responsaveis pela formagdo de subproduto F. Os reagentes
A, D e E sdo diretamente adicionados ao reator, enquanto o reagente C alimenta uma coluna
de separacdo para posteriormente carregar o reator atraves da corrente de reciclo. A corrente
rica em C também contém um teor de componente A e um residual de inerte B. A Figura 5.1
mostra o fluxograma do processo.

O liquido produzido no reator é vaporizado e condensado em um condensador parcial.
A corrente que sai do condensador € enviada a um vaso de separacdo, gerando uma corrente
gasosa e uma corrente liquida. A corrente gasosa é comprimida e reciclada ao reator, sendo
gue uma pequena fracdo desta corrente é purgada da unidade em funcdo do componente B,
inerte adicionado ao processo. A corrente liquida é enviada a uma coluna de separacdo para
eliminacdo de volateis, sendo que a fonte de vapor necessaria a separacdo € suprida através de
um refervedor e através da propria corrente de alimentacdo, rica no componente C, a qual
também funciona como gas de arraste, facilitando a remocao dos reagentes D e E que sdo
alimentados no topo da coluna de esgotamento.

6

! { —@—» Purga

Produto
US

Figura 5.1: Fluxograma de processo da planta industrial Tennessee Eastman.

A Figura 5.1 apresenta as variaveis manipuladas, u;, disponiveis na planta industrial,
totalizando 11 valvulas de controle, numeradas de acordo com o artigo original publicado por
DOWNS & VOGEL (1993). A publicacdo original ainda apresenta a rotacdo do agitador do
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reator como variavel manipulada de numero 12, porém esta variavel ndo sera utilizada na
construgéo das estruturas de controle aqui propostas.

5.1 Variaveis medidas e condicdes operacionais

As condicdes operacionais utilizadas neste estudo de caso referem-se ao caso base
proposto na publicagdo original. As Tabelas 5.1 e 5.2 apresentam os dados em estado
estacionario desta condicdo operacional para todas as variaveis medidas disponiveis na
unidade.

Tabela 5.1: Condic6es operacionais do caso-base.

Nome da Variavel Simbolo Unidade Valor

Vazdo de alimentacdo de A Y1 kNm®/h 0,25052
Taxa massica de alimentagdo de D Y2 kg/h 3664,0
Taxa massica de alimentacédo de E Y3 kg/h 4509,3
Vazdo de alimentacdo de A, C e inerte Ya kNm®/h 9,3477
Vazdo de reciclo Vs kNm®/h 26,902
Vazao de alimentacédo do reator Yo kNm®h 42,339
Pressao do reator Y7 kPa 2705,0
Nivel do reator (*) Vs % 75,00
Temperatura do reator Yo °C 120,40
Vazdo de purga Y10 kNm®/h 0,33712
Temperatura do vaso de separagao Y11 °C 80,109
Nivel do vaso de separacdo (*) Y12 % 50,00
Pressdo do vaso de separacao Y13 kPa 2633,7
Vazéo de liquido do vaso de separacao Y14 m*/h 25,160
Nivel da coluna (*) Y15 % 50,00
Pressdo da coluna Y16 kPa 3102,2
Vazo de produto Y17 m3/h 22,949
Temperatura da coluna Yis °C 65,731
Vazdo de vapor para a coluna Y19 kg/h 230,31
Poténcia do compressor Y20 kw 341,43
Temperatura da agua de resfriamento do Yo1 °C 94,599
reator

Temperatura da agua de resfriamento do Y22 °C 77,297
condensador

(*) Os niveis sdo expressos em percentual do valor maximo permitido para o equipamento.
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Tabela 5.2: Composic¢des do caso-base em % mol/mol.

Componente Alimentacgéo do reator Gas de purga Corrente de produto
Simbolo Valor Simbolo Valor Simbolo Valor

A Y23 32,1880 Y29 32,9580

B Y24 8,8933 Y30 13,8230

C Ya5 26,3830 Ya1 23,9780

D Y26 6,8820 Y32 1,2565 Y37 0,0179
E Yo7 18,7760 Y33 18,5790 Y38 0,8357
F Y28 1,6567 Y34 2,2633 Y39 0,0986
G Y35 4,8436 Ya0 53,7240
H Y36 2,2986 Va1 43,8280

Nas Tabelas 5.1 e 5.2, a simbologia y; utilizada corresponde as varaveis medidas que
podem ser utilizadas para controle, sendo assim a planta dispfe de 11 varidveis manipuladas
(12 no artigo original) e 41 variaveis medidas, candidatas a possiveis variaveis controladas.

Para a simulagdo dindmica da planta foi empregado o modelo desenvolvido por
DOWNS & VOGEL (1993) e adaptado para execucdo em MATLAB v. 5.3, de acordo com
RICKER (http://depts.washington.edu/control/LARRY/TE/download.html).

5.2 Objetivos e restricdes

O modelo implementado para a simulagédo da planta reproduz condicOes reais de
operacdo. Sendo assim as variaveis manipuladas sdo aberturas de valvulas, impondo os
limites usuais entre 0 e 100% de abertura.

O reator, 0 vaso separador e a coluna apresentam restrigdes de processo associadas as
limitaces de equipamentos. A Tabela 5.3 apresenta os limites para operacdo normal, entre 0s
quais o processo se mantém estabilizado, e limites para parada, sendo que abaixo do limite
minimo e acima do limite maximo a operacao da planta é cessada, ocorrendo shut down.

Como existem as limitagGes para abertura das valvulas é importante que ndo ocorra
saturacdo da variavel manipulada escolhida para controle das variaveis de processo da tabela
5.3.

Do ponto de vista préatico as restricdes associadas ao controle de inventarios permitem
uma variacdo em torno de toda faixa de medicdo de nivel. As condi¢cbes para ocorréncia de
parada somente surgem para parametros acima de 100 % e abaixo de 0 % (excecéo se faz para
o nivel do vaso separador).
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Tabela 5.3: Condi¢Ges normais e limitantes para a operacdo da planta.

N Limites para operagdo | Limites para parada
Variavel de normall
Processo . P .
Baixo Alto Minimo Maximo

Presséo do reator 2895 3000
(kPa)
Temperatura do 150 175
reator (°C)
Nivel do reator (%) 50 100 -1,57 114,2
Nivel do vaso de 30 100 1,75 136,8
separacao (%)
Nivel da base da 30 100 -26,5 131,6
coluna (%)

Entretanto existem interacOes entre as condi¢des limitantes, como é o caso do nivel do
reator. O reator apresenta tubulacdo interna de resfriamento, logo niveis muito baixos
reduzem a area de troca térmica. FARINA et al. (2000), ao realizarem a analise de autovetores
para sugerir emparelhamentos no controle de pdlos instaveis, verificaram polos integradores
associados aos inventarios do vaso de acumulo e separador, da coluna e também polos
instaveis associados a temperatura de resfriamento do reator. O nivel do reator ndo esta
diretamente relacionado a um poélo instavel, porém, abaixo de 40%, conforme citado por
FARINA et al. (2000), o calor liquido do reator aumenta consideravelmente e, como
analisado por WU & YU (1997), quando atinge 10% ocorre um aumento descontrolado da
temperatura de reagéo.

O controle da planta Tennessee Eastman deve respeitar as restri¢cdes listadas na Tabela
5.3, mantendo-as dentro de seus limites operacionais, a fim de evitar a parada da unidade.
Quanto a variabilidade de produto, DOWNS & VOGEL (1993) especificam que tanto a
concentracdo de G como a vazdo de produto ndo devem ser superioresa £5 %. LUYBEN et
al. (1998) citam o fato de que os parametros de operacdo admitem off-sets. Sendo assim a
variabilidade é mais prejudicial ao processo que o desvio de set-points. Desde que a planta
opera com a manutencdo de purga para evitar o acimulo do componente inerte B, é
importante que a estrutura de controle proposta seja também capaz de minimizar esta perda,
Vvisto que esta afeta consideravelmente o custo operacional da planta.

No artigo original de DOWNS & VOGEL (1993) os autores sugerem um conjunto de
20 possiveis disturbios a serem aplicados a planta. Por simplicidade e com o objetivo de
apenas avaliar a manutencdo da operabilidade da planta, os exemplos utilizados neste capitulo
empregardo como distdrbio um incremento 15 % sobre a producdo da unidade, através de
manipulacdo da varidvel selecionada para controle da taxa de producao, verificando-se:
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e A variabilidade sobre os pardmetros operacionais associados a restri¢des de dificil
controle, tais como pressao, temperatura e nivel do reator.

e A perda, em vazdo, absoluta e relativa (em relacdo a vazdo de producéo)
provocada pela vazdo de purga da planta.

e A variagdo sobre as composicOes de A, D, E e C na corrente de alimentagdo do
reator.

e A variabilidade sobre a vazdo de producdo da planta.

A variabilidade sobre as composi¢6es de G e H na corrente de produto.

Os resultados de simulacao sao apresentados para um periodo de producdo de 10 h.

5.3 Estruturas de controle propostas na literatura

Diversas proposicfes para o controle da planta Tennesse Eastman tém sido
apresentadas na literatura. Os resultados obtidos ndo tém evidenciado uma conclusdo unanime
guanto aos critérios a serem empregados como base para o projeto da estrutura de controle,
demonstrando que a solucdo de um problema de controle global ndo é Gnica.

As bases empregadas para a definicdo das estruturas de controle apresentadas na
literatura tem envolvido desde procedimentos heuristicos a utilizacdo de ferramentas de
andlise quantitativa de controlabilidade. Algumas dessas alternativas sdo aqui discutidas e
agrupadas de acordo com os respectivos autores, sendo CS1 — McAvoy e Ye — 1994; CS2a e
b — Luyben, Tyréus e Luyben — 1998; CS3 — Banerjee e Arkun — 1994; CS4 — Lyman e
Georgakis — 1995; CS5 — Ng e Sephanopoulos — 1998; CS6 — Farina, Trierweiler e Secchi —
2000 e CS7 — Ricker — 1996.

No capitulo 2 foi possivel demonstrar como a estrutura de controle regulatério pode
comprometer o desempenho do controle global. Para o exemplo de reator, o emparelhamento
escolhido para o controle de inventario limita a selecdo de variaveis manipuladas a serem
empregadas no controle de composic¢des. Assim observa-se que uma diferenca fundamental a
ser verificada quando diversas alternativas de controle sdo comparadas € a estrutura de
controle regulatorio. Este primeiro nivel hierarquico de controle é particularmente importante
para o problema Tennessee Eastman, visto que o controle regulatério deve estabilizar os p6los
instaveis deste sistema, condicdo minima para garantir a operacao do processo.

No trabalho de FARINA et al. (2000) foi realizada uma anéalise comparativa entre as
estruturas de controle aqui denominadas por CS1, CS2a, CS3, CS5 e CS6. Adicionalmente as
demais estruturas encontram-se apresentadas por LUYBEN et al. (1998) para CS2b, LYMAN
& GEORGAKIS (1995) para CS4 e RICKER (1996) para CS7. A Tabela 5.4 apresenta um
quadro comparativo entre as diversas estruturas de controle regulatorio para as alternativas de
CSlaCs7.
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Tabela 5.4: Quadro comparativo entre os emparelhamentos das diversas estruturas de
controle regulatorio apresentadas na literatura.

Variavel Objetivo Emparelhamento
Cs1 CS2a CS2b CS3
Nivel do Reator Yg — Uy Yg — Uz Yg — U1 Ys — Us
Pressdo do Reator y7 — U3 Y7 — Ug Y7 — U1 y7— Ui
Temperatura  do| Yg— Vo1 — Y11 — Yo — Y11 — Yo — i
Reator Uz uzo® Uz
Nivel do Vaso de| vy, -uy Y12 — U1 Y12 — Uz Y12 — U7
Separacéo
Nivel da Coluna Y15 — Ug Y15 — U7 Y15 — Ug Y15 — Us
Taxa de Produco Y17 — Us Y17 — Ug Va— Us Y17 — Ug+ Up®
Variavel Emparelhamento
Controlada CS4 CS5 CS6 CS7
Nivel do Reator Yg — Uy Ys — U1 Y8 — Y11 — Y8 — VY11 —
m 1(1) u 11(1)
Pressdo do Reator fellel y7 — Us Y13 — Us y7 — Us/Fp
Temperatura  do| Yo—VYo1— Yo — Uig Yo — Ui Yo — Uio
Reator Uz
Nivel do Vaso de Y12 — U7 Y12 — Uy Y12 — U7 Y12 — U7/Fp
Separacéo
Nivel da Coluna Y15 — Ug Y15 — Ug Y15 — Ug Y15 — Ug/Fyp
Taxa de Producao Y17 — U11 Y17 — U2 Y3 — U2 Fp(z)

(1) Quando mais de uma variavel medida estiver presente, trata-se de uma configuracéo de controle
em cascata na qual a primeira variavel controlada integra a malha externa e a segunda faz parte da
malha interna, de resposta rapida. Como exemplo, a representacao ys — Y21 — Usg Significa que o
par y, — Uy compreende uma malha de resposta rapida, sendo que o set-point de y,; €
continuamente atualizada pelo sinal do controlador da variavel ys.

(2) Para um melhor entendimento a respeito da estratégia de controle da taxa de produgdo, ver texto
abaixo.

Na estrutura CS1, de acordo com FARINA (2000), o inventario da coluna é controlado
através da vazdo de produto como variavel manipulada, porém esta também é a variavel
utilizada para controle da taxa de producdo, empregando a corrente de alimentacdo rica em
componente C como varidavel manipulada. Este emparelhamento ndo se opde completamente
a heuristica que sugere evitar o emprego de correntes de alimentacdo de reagentes para 0
controle da taxa de producdo, visto que a variavel controlada é a vazdo de produto que, de
certa forma, vé o reflexo do da variacdo de composicao. Entretanto esta estrutura utiliza loops
para controle de inventarios (nivel e pressdo do reator) que empregam correntes de
alimentacdo de reagentes como variavel manipulada, em conflito com a heuristica apresentada
que prevé o uso de correntes efluentes do reator para esta finalidade. Para o controle da
temperatura do reator esta estrutura propde uma configuracdo em cascata, na qual o
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controlador de temperatura do reator gera um set-point para o controlador da temperatura de
saida da agua de resfriamento.

As estruturas CS2a e CS2b sdo bastante similares, diferindo na variavel empregada
para manipulacdo da taxa de producdo. LUYBEN et al. (1998) desenvolveram estas duas
alternativas para exemplificar situac6es em que a carga da planta € definida por uma demanda
de produto (CS2a, manipulando a taxa do producdo através da corrente de produto) e quando
as variacdes de carga da unidade sdo uma consequéncia da alimentacdo de um dos reagentes
(CS2b, manipulando a taxa de producéo através da corrente rica em C). A Tabela 5.4 mostra
gue nestas estruturas de controle o inventario do reator é controlado atraves da corrente de
alimentacdo de E, também violando as regras heuristicas propostas neste trabalho. A
temperatura do reator é controlada através da vazdo de agua de resfriamento, porém estes
controlador recebe um ajuste sobre seu set-point devido a configuracdo em cascata com a
temperatura do vaso separador. Esta proposicdo € justificada no trabalho de LUYBEN et al.
(1998) em razdo da forte interferéncia que esta temperatura exerce sobre a operacdo da
coluna.

Nas estruturas CS1, CS2a e CS2b as variaveis temperatura, nivel e pressdo do reator
sdo todas controladas, diferentemente das estruturas CS3 e CS4 nas quais a temperatura do
reator (CS3) ou a pressdo do reator (CS4) ndo sdo controladas. Justifica-se esta escolha devido
a forte interacdo existente, permitindo o auto-controle de uma das varidveis a partir do
controle de apenas duas delas. Como resultado, a temperatura em CS3 e a pressdo em CS4
podem flutuar quando a planta é submetida a um distirbio. Na medida em que tanto a
temperatura quanto a pressao do reator exercem um efeito direto sobre a taxa de reacdo, a
estratégia empregada nestas duas estruturas de controle € semelhante a heuristica deste
trabalho que sugere manter o tempo de residéncia do reator constante. No trabalho de ,
LYMAN & GEORGAKIS (1995) é possivel observar as flutuacGes da pressdo do reator,
inventario da fase gas, quando a planta € submetida a diversos disturbios.

Na estrutura CS3 BANERJEE & ARKUN (1995) encontraram uma alternativa
interessante para controle da taxa de producédo. A corrente de produto € utilizada para controle
do inventério da coluna, entretanto esta vazdo de producéo é controlada atraves das vazfes de
alimentacdo dos reagentes D e E. Esta estratégia foi implementada fazendo o set-point da
vazdo de produto gerar dois sinais, f; e f,, conforme expressdes (5.5) e (5.6).

f1 =Y Ya (5.5)

fo =Y Ya (5.6)

A equacdo (5.5) é a vazdo calculada de produto G que passa a ser controlada pela
vazdo de alimentacdo de D e a equacéo (5.6) calcula a vazéo de H que, por sua vez, passa a
ser controlada pela corrente de alimentacdo de E. Observando as reacdes expressas por (5.1) e
(5.2) verifica-se a correspondéncia entre reagentes D e E e produtos G e H. Na realidade esta
estratégia para ajuste da vazdo de producdo permite o controle das composicdes de G e H via
vazBes de alimentacdo, em conformidade com as heuristicas apresentadas neste trabalho. A
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estratégia para controle da taxa de producdo da estrutura CS3 é semelhante a empregada em
CS1, porém com a vantagem de agregar as medi¢Oes de concentracdo de produtos ao sinal de
fluxo, além de empregar as correntes de alimentacdo de reagentes que apresentam efeito mais
representativo sobre os produtos formados.

Em CS4, de acordo com LYMAN & GEORGAKIS (1995), a taxa de producdo
também ¢é controlada na corrente de produto, porém emprega-se a corrente de agua de
resfriamento do condensador de gas de topo do reator como variavel manipulada. Esta
alternativa é equivalente a adotar uma vazdo interna do processo para permitir o controla de
carga da unidade. Uma proposta de controle da taxa de producdo semelhante a esta foi
utilizada na estrutura CS6 do capitulo 4 que emprega a corrente efluente do reator para
controle da vazéo de producéo.

As estruturas CS3 e CS4 violam as heuristicas apresentadas neste trabalho quando
utilizam correntes de entrada do reator para o controle do inventario. A estrutura CS3 regula o
inventario do reator atraves da corrente de reciclo de gas, enquanto a estrutura CS4 controla o
inventario liquido do reator empregando a vazéo de alimentacao rica em componente C.

As estruturas CS5, CS6 e CS7 sdo bastante semelhantes, apresentando como estratégia
para controle de inventarios a utilizagdo de correntes efluentes. Algumas distin¢des entre estas
estruturas podem ser observadas. Enquanto em CS5 e CS7 a pressdo do reator é controlada,
em CS6 controla-se a pressao do vaso de separacdo, porém todas estas estruturas empregam a
corrente de purga da unidade para garantir a regulagem do inventario de gas. Em CS5 a
corrente efluente de gas exerce o efeito regulatério sobre o nivel de liquido do reator, pois
emprega a taxa de condensacao, isto €, a corrente de agua de resfriamento do condensador de
topo como variavel manipulada. Em CS6 e CS7 a estratégia para controle do inventéario
liguido do reator é semelhante, utilizando a mesma variavel manipulada, porém esta
estruturado em uma configuracdo em cascata com a temperatura do vaso de separa¢do. Em
todas as 3 propostas de estrutura de controle a temperatura do reator é diretamente controlada
através da vazdo de agua de resfriamento.

Conforme é visto em FARINA (2000), o controle de taxa de producédo, implementado
em CS5 e CS6, utiliza a corrente de alimentacdo de E, porém, em CS5, a variavel controlada
é a corrente de produto, enquanto, em CS6, a variavel controlada é a prdpria corrente de
alimentacdo de E. Na estrutura CS5 adota-se estratégia semelhante a alternativas ja
comentadas e empregadas em CS1 e CS3, nas quais a propria corrente de producédo infere o
inventario de reagente cuja corrente de alimentacdo manipula a taxa de producdo. Em CS7,
RICKER (1996) introduz controles de razGes feedforward entre todas as correntes da planta e
a corrente de produto, F,. A alteracdo do set-point da vazdo de produto modifica
simultaneamente e proporcionalmente todas as correntes do processo, alterando a carga da
unidade. Os controles de inventarios do vaso de separacédo e da coluna sdo implementados em
cascata com as razdes, permitindo a correcdo de off-sets introduzidos pela estratégia
feedforward.
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Na comparacédo realizada por FARINA et al. (2000), entre as estruturas CS1, CS2a,
CS3, CS5 e CS6, foi empregado o indice RPN, apresentado por TRIERWEILER & ENGELL
(1997), evidenciando que as alternativas dadas por CS5 e CS6 apresentaram valores de RPN
menores quando comparados aos das estruturas CS1, CS2a e CS3. Este resultado sugere que
as estruturas regulatorias que empregaram as correntes efluentes para controle de inventario
apresentaram maior sucesso para garantia da controlabilidade operacional.

As diretrizes heuristicas apresentadas neste trabalho apontam uma conformidade com
alguns resultados bem sucedidos gerados por estruturas de controle propostas na literatura.
Podemos destacar o emprego de correntes efluentes para controle de inventarios e a
implementacdo de razOes feeforward entre correntes, tais como encontradas na estrutura CS7
que RICKER (1996) demonstrou garantir um bom desempenho operacional mesmo quando 0s
analisadores de composi¢do falham. Nenhuma das estruturas anteriores apresentou
alternativas com a flexibilizacdo do inventario do reator a fim de garantir a estabilidade do
tempo de residéncia. A seguir sdo apresentadas algumas sugestdes de estruturas de controle
construidas a partir das bases heuristicas propostas nessa dissertacao.

5.4 Estrutura de controle CS8

No capitulo 4, com a aplicacdo de estruturas de controle a uma planta hipotética, foi
possivel demonstrar que a flexibilizacdo do inventario do reator, de forma a manter o tempo
de residéncia constante, constitui uma pratica associada a estabilidade do balanco material da
unidade. Em uma das estruturas de controle propostas a estabilidade do tempo de residéncia
do reator foi garantida através de uma razdo feedforward entre o inventéario e a vazéo efluente.
Esta estratégia ndo tem uma implementacéo trivial na planta Tennessee Eastman, pois ndo se
tem controle direto sobre a vazdo efluente total do reator. Uma alternativa, utilizada na
estrutura CS8, consiste em manter o nivel controlado em malha fechada, porém utilizando a
variacdo do inventario para manipular a taxa de producdo. A estrutura CS3 do capitulo 4,
similar a esta, foi empregada com sucesso.

Na analise apresentada por WU & YU (1997), foram utilizadas as equacgdes de taxa de
reacdo ry e rp, referentes as duas primeiras reacdes (5.1) e (5.2). Estas equagdes, dadas por
(5.7) e (5.8), foram apresentadas por serem determinantes para o balanco material.

rl — klp 2,5279 VG yZIA,1544 y8,3735 Yo (57)
r2 — k2P2,5279 VG yk1544 y8,3735 yE (58)

Nas equacdes (5.7) e (5.8), k; e ko sdo as constantes de velocidade especifica de
reacdo, dependentes exponencialmente da temperatura, Vs € 0 volume ocupado pelo gas no
topo do reator e P ¢é a pressdo do reator. As variaveis ya, Yc, Yo € Ye sao as fragdes molares de
gés dos componentes A, C, D e E, respectivamente. Observa-se nestas equagdes que a taxa de
reacao depende do inventario de gas e ndo de liquido. Assim, desde que as composic¢des dos
reagentes sejam mantidas constantes, bem como também a pressdo do reator, a taxa de



5.4 ESTRUTURA DE CONTROLE CS8 91

producdo é aumentada com o incremento de volume de gas, ou seja, reduzindo-se o nivel de
liquido. O controle de composi¢Bes constantes no reator, a exemplo das estruturas de controle
implementadas no capitulo 4, pode ser garantido através de razdes constantes entre correntes,
via configuracdo feedforward, ou mesmo através de controladores de composicéo localizados
na alimentacdo do reator da planta Tennesse Eastman.

Na estrutura CS8 o inventario do reator é controlado através de sua descarga,
indiretamente através da condensacdo do vapor gerado. Conseqlientemente o controle de
todos os inventarios se da através de correntes efluentes.

O controle do inventério do reator, além de estratégico para manipulacdo da taxa de
producdo, também permite o controle desta variavel sujeita a limites de restricdo. Outras
varidveis sujeitas a restriches, tais como pressdo e temperatura do reator, também sdo
controladas. A temperatura € controlada através da corrente de agua de resfriamento do reator,
U0, € @ pressdo é emparelhada com a corrente de purga, us. O emparelhamento utilizado no
controle da pressdo do reator fundamenta-se na alta velocidade de resposta proporcionada,
conforme discutido no capitulo 3.

Outra heuristica, amplamente fundamentada e utilizada no capitulo 4, consiste em
introduzir razdes feedforward entre correntes para garantir um controle antecipado a
distdrbios sobre a carga. Desta forma as correntes de alimentagdo A, D, C e a vazdo de
suprimento de vapor para a coluna sdo controladas através de uma razdo do tipo apresentado
na expressao (5.9).

Y
Y14 (5.9)

RCk:

Em (5.9), RC é a k-ésima razdo feedforward implementada, sendo que o indice k
refere-se as correntes de nimero 1, 2, 4 e 19, as quais, por sua vez, sdo emparelhadas, através
de configuracdo feedback, com as varidveis manipuladas de ndmeros 3, 1, 4 e 9,
respectivamente. A vazdo de alimentacdo de E é controlada através da razdo ysly, que
estabelece a relacdo E/D. Esta razdo é conveniente, pois estd diretamente relacionada a
especificacdo de produto G/H.

Como a planta Tennesse Eastman apresenta corrente de alimentacdo contendo mistura
de componentes, o controle adequado € mais efetivo com a introdugdo de controladores de
composicdo. Em CS8 propde-se a utilizacdo de controladores para A, D, C e para a razdo de
composigdes E/D. Estes controladores s&o implementados em cascata com as raz0es
feedforward entre correntes, possibilitando que sejam empregadas as correntes de alimentacéo
do reator para o controle de composicoes.

A estrutura de controle completa CS8 pode ser visualizada na Figura 5.2. Salienta-se
que os controladores de composi¢do implementados nesta estrutura de controle, assim como
também nas demais, sdo derivados do analisador existente na configuracdo original da planta
Tennessee Eastman, localizado na corrente de alimentagdo do reator. A simbologia CC e CRC
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é empregada para facilitar a compreensao visual da estrutura, referindo-se ao controlador de
composicao e controlador de razéo entre composicOes, respectivamente. Cabe salientar que
todas as composicGes medidas sdo originarias de um mesmo cromatografo.
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Figura 5.2: Representagéo da estrutura de controle CS8.

Os resultados de simulacao para a planta sob disturbio na carga podem ser verificados
nas Figuras 5.3 e 5.4. Os parametros utilizados para os controladores empregados nesta
estrutura de controle, e nas demais, encontram-se no apéndice A3. Estes resultados
demonstram que a estrutura CS8 produz um controle preciso sobre as composi¢coes de D e E,
consequentemente garantindo variacdes pequenas e suaves sobre os componentes G e H no
produto. Também verifica-se que todas as variaveis sujeitas a restricdes sdo mantidas sob
controle. Um comportamento inconveniente, observado nesta alternativa, decorre da variacdo
sobre o inventario do reator quando 0 mesmo é rapidamente alterado. Esta variacdo propaga-
se através da vazdo de produto.
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Figura 5.3: Resultados de simulagé@o do controle regulatério de CS8 apds incremento de 15 %
sobre a taxa de producéo via variacdo do inventario do reator.
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Figura 5.4: Resultados de simulacéo para composi¢Ges ap0s aumento de carga via variagao
do nivel do reator em CS8, mantendo set-points de acordo com Tabela 5.2.
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A fim de evitar variagBes excessivas sobre o nivel de liquido do reator, uma
modificacdo na estratégia de manipulacdo da taxa de producdo pode ser introduzida. Esta
mudanca estratégica consiste em manter o nivel do reator constante e promover a variagao de
carga através da temperatura do reator. Nota-se que, nesta estratégia, o ajuste das constantes
ky e kp, através da temperatura, corrige os efeitos do tempo de residéncia variavel sobre o
balanco material. Distor¢des sobre a seletividade dos componentes, que surgem das diferentes
sensibilidades de kj e ks, sdo atenuadas através do controle de composicdes de A, D, Ee C

As Figuras 5.5 e 5.6 evidenciam os resultados de simulacdo da estrutura CS8,
utilizando a temperatura do reator para manipulacdo da taxa de producdo. Observa-se, nestes
resultados, uma menor variabilidade sobre a vazdo de producdo e também sobre as demais
variaveis, inclusive composicdes.
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Figura 5.5: Resultados de simula¢do do controle regulatério de CS8 ap6s de 15 % sobre a
taxa de producéo via variagdo da temperatura do reator.
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Figura 5.6: Resultados de simulacéo para composi¢Ges ap6s aumento de carga via variagao
da temperatura do reator em CS8, mantendo set-points de acordo com Tabela 5.2.

5.5 Estruturas de controle CS9a e b

Conforme discutido anteriormente, existe uma dificuldade na planta Tennesse
Eastman em manter constante a relacdo entre inventario e vazao efluente do reator em funcéo
de ndo haver uma medicéo direta desta corrente. Entretanto uma forma de inferir esta relagéo,
ou seja, 0 tempo de residéncia do reator, consiste em utilizar como referéncia uma das vazdes
resultantes da sua corrente efluente, a corrente de gas de reciclo ou a corrente de liquido do
separador. Das equac0es (5.7) e (5.8) salienta-se que o inventario de que se trata é o volume
de gas, isto é, parece razoavel que o volume de gas seja relacionado a corrente de gas de
reciclo. Para evitar algum problema de instabilidade da planta, o nivel de liquido do reator se
mantém controlado através de emparelhamento idéntico ao utilizado na estrutura CS8, porém,
a fim de implementar a estratégia de tempo de residéncia constante, ou inventario flutuante, o
controlador de nivel € conectado em cascata com uma razao RC dada por (5.10).

RC, =
- Ve (5.10)

Em (5.10) a variavel nivel do reator é subtraida de 100 %, permitindo estimar um
valor para o nivel associado ao volume de gas do reator. O volume gasoso é entdo relacionado
a corrente de reciclo. Ao variar a vazéo de reciclo, o produto desta com a razdo RC, gera um
sinal de nivel gasoso que pode ser novamente subtraido de 100 % para fornecer o set-point
atualizado ao controlador de nivel de liquido do reator.
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De maneira semelhante a estrutura de controle CS4 do capitulo 4, construimos aqui
uma alternativa em que a corrente de reciclo é a variavel utilizada para manipular a taxa de
producdo e tambem é a corrente empregada como referéncia para implementar o controle de
razdes entre correntes. O controle feedforward de razdes utiliza a mesma forma da expressao
(5.9), entretanto a corrente yi4 , utilizada na estrutura CS8, aqui € substituida por ys, com
excecao a razdo entre a corrente de suprimento de vapor a coluna e a corrente de liquido do
vaso separador que permanece idéntica a utilizada na estrutura CS8.

A estrutura de controle CS9 aqui é dividida em duas alternativas, CS9a e CS9b. Na
estrutura CS9a ndo foi implementado nenhum controlador de composicdo, gerando uma

proposicdo analoga a estrutura CS4 do capitulo 4. Esta estrutura completa é apresentada na
Figura 5.7.
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Figura 5.7: Representacdo da estrutura de controle CS9a.

Os resultados da simulacdo de processo para esta estrutura, quando a planta é
submetida a uma variacéo da taxa de producao, sao apresentados nas Figuras 5.8 e 5.9.
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Figura 5.8: Resultados de simulacdo do controle regulatério de CS9a apds de 15 % sobre a
taxa de producdo via variacdo da corrente de reciclo.
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Figura 5.9: Resultados de simulacéo para composi¢Ges ap0s aumento de carga via variagao

da corrente de reciclo em CS9a, sem controle em torno dos set-points.
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Os resultados de simulagdo apresentados nas Figuras 5.8 e 5.9 demonstram que a
estrutura de controle CS9a rejeita satisfatoriamente distdrbios decorrentes do aumento de
producdo da unidade, mesmo sem controladores de composicdo. Apesar dos off-sets, ja
esperados em composicdes do reator, a composicdo do produto permanece bastante estavel,
com um desempenho superior aos resultados obtidos em CS8. Estes resultados também
permitem concluir que esta alternativa, construida a partir das heuristicas propostas,
possibilita manter a operacdo da planta quando os analisadores de composi¢édo falham.

Fazendo novamente um comparativo com o capitulo 4, a estrutura CS4 foi modificada
para CS5 a partir da introducdo de um controlador de composicdo em cascata com a estrutura
de base, CS4. De forma semelhante aqui prople-se a estrutura CS9b que consiste na
utilizacdo de CS9b como estrutura de base, introduzindo-se os controladores de composicédo
em cascata, idénticos aos empregados em CS8. Esta alternativa pode ser visualizada na Figura
5.10 e os seus resultados de simulagéo sdo verificados nas Figuras 5.11 e 5.12.
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Figura 5.10: Representacdo da estrutura de controle CS9b.



5.5 ESTRUTURAS DE CONTROLE CS9AE B

99

de produto (m3/h)

NV dzZ ao

27

27

26

Pressédo do Ree (kPa)

Purga (Nm3/h)

30

25

20

50

00

50

1

0.5¢

o
o
=
o

t (h)

i

0 5 10

t (h)
0 5 10
t (h)

Tamneratura do Reator (0C)
Nivel do Reator ( (0A)

Purga/produgéo (Nm3/m3)

121

120.5¢

120

(o0}
o

~
(&)

~
o

0.04 }

0.02}

0 5 10
t (h)

I

0 5 10
t (h)

0 5 10

t (h)

Figura 5.11: Resultados de simulacao do controle regulatdrio de CS9b apds incremento de 15
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Figura 5.12: Resultados de simulacdo para composi¢des apds aumento de carga via variacao

da corrente de reciclo em CS9b, mantendo set-points de acordo com Tabela 5.2.
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Os resultados apresentados nas Figuras 5.11 e 5.12 demonstram a eliminagdo dos off-
sets de composic¢des, maiores oscilagcdes no controle regulatério e uma composicao de produto
um pouco mais estavel, evidenciando um desempenho bastante satisfatério para garantia da
qualidade de produto sob distarbios na taxa de producéo.

5.6 Estrutura de controle CS10

A estrutura CS10 conserva as caracteristicas de CS8, porém viola o principio de
utilizacdo de todas as correntes de alimentacdo para controle de composi¢Ges. Nesta estrutura
a taxa de producdo é manipulada através da corrente de alimentacdo de C sobre a coluna. Sdo
introduzidas as razbes feedforward entre a corrente rica em C e as demais correntes,
fundamentando-se no resultado obtido no capitulo 4 de que, mesmo sob inventario constante,
a utilizacdo das razBes constantes entre correntes pode oferecer beneficios ao controle da
planta devido ao desacoplamento proporcionado. Em CS10 a composicdo de C ndo é
controlada. A Figura 5.13 mostra esquematicamente a implementacao desta estrutura.

@4’ Product

Figura 5.13: Representacdo da estrutura de controle CS10.



5.6 ESTRUTURA DE CONTROLE CS10 101

As Figuras 5.14 e 5.15 apresentam os resultados da simulagdo apds variagdo sobre a
taxa de producédo da unidade. Destes resultados pode-se observar que a variabilidade sobre as
composicgdes de D, E, G e H apresenta comportamento similar ao ja verificado em CS8, sob
nivel variavel. Entretanto a composicdo de C aumenta no decorrer do tempo. A variabilidade
sobre a taxa de producdo € baixa, porém a concentracdo de C na unidade provoca um aumento
significativo sobre a vazdo de purga de gas, saturando-a . Este comportamento provoca uma
variacdo de pressdo do reator de acordo com perturbacBes de inventario. Desde que a

minimizacdo de perdas tambem é um objetivo de controle, esta estrutura demonstra um
desempenho inferior as demais.
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Figura 5.14: Resultados de simulagao do controle regulatdrio de CS10 ap6s incremento de 15
% sobre a taxa de producdo via variagao da corrente de reagente C.
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Figura 5.15: Resultados de simulagdo para composi¢des apds aumento de carga via variagdo
da corrente de reagente C em CS10, mantendo set-points de acordo com Tabela 5.2, exceto
para o reagente C.
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5.7 Estrutura de controle CS11

A estrutura de controle CS11 emprega um dos principios utilizados no capitulo 4 no
qual o inventario do reator ndo € controlado. O nivel do reator ajusta-se como conseqiiéncia
da estabilidade do balanco material. Em CS11 a taxa de producdo é manipulada através da
descarga do vaso separador, sendo o nivel deste controlado via condensacdo. Esta estrutura é
possivel desde que o nivel de liquido do reator ndo seja controlado. Os demais
emparelhamentos da estrutura sdo idénticos aos da CS8. A Figura 5.16 apresenta a estrutura
de controle CS11.
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Figura 5.16: Representacdo da estrutura de controle CS11.

As Figuras 5.17 e 5.18 evidenciam os resultados da simulacdo apds variacdo da taxa
de producdo. Os resultados obtidos demonstram uma variacdo suave sobre o nivel do reator,
em oposicdo ao observado em CS8. As variagdes sobre a taxa de produgdo sdo minimas, com
rapida resposta a alteracGes sobre a carga. A variabilidade sobre as composicdes é adequada,
similar ao comportamento observado em CS8. As perdas de purga de gas também sdo
adequadas, como em CS8 e CS9a e b.
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Figura 5.17: Resultados de simulagdo do controle regulatério de CS11 ap6s incremento de 15
% sobre a taxa de producdo via variacdo da corrente de liquido do vaso de separacao.
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Figura 5.18: Resultados de simulagéo para composi¢des apds aumento de carga via variacdo
da corrente de liquido do vaso de separacdo em CS11, mantendo set-points de acordo com
Tabela 5.2.
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5.8 Comparativo entre estruturas de controle

Nas secOes anteriores foram propostas 5 estruturas de controle baseadas no conjunto
de heuristicas apresentadas neste trabalho, CS8, CS9a, CS9b, CS10 e CS11. As estruturas
CS9a e b compreendem a mesma base regulatoria, 0 mesmo conjunto de razdes entre
correntes implementadas e a mesma estratégia para manipulacdo da taxa de producdo.
Dizemos que CS9a e CS9b possuem a mesma estrutura de base, por isso consideraremos nesta
analise somente a proposta completa CS9b, chamando-a apenas de CS9.

A Tabela 5.5 que compara a estrutura regulatéria destas alternativas, de modo
semelhante a Tabela 5.4, também permite fazer um confronto com as estruturas de controle

apresentadas na literatura e discutidas na segéo 5.3.

Tabela 5.5: Quadro resumo de estruturas regulatérias das propostas de controle apresentadas.

Variavel Objetivo Emparelhamento

CS8 CS9 CS10 Csi1
Nivel do Reator Yg — U11 yg — U11 Yg — U11 i
Pressdo do Reator Y13 — U1 Y13 — U1 Y13 — U1 Y13 — U1
Temperatura do Yo — Ui Yo — Ugg Y9 — U1 Yo — Ui
Reator
Nivel do vaso de Y12 — U7 Y12 — U7 Y12 — U7 Y12 —Un
separacao
Nivel da Coluna Y15 — Ug Y15 — Ug Y15 — Ug Y15 — Us
Taxa de Producao Ys — U1 Y5 — Us Ya— Ug Y14 — U7

Todas as estruturas de controle regulatorio implementadas sdo similares as estruturas
CS5, CS6 e CS7, onde o inventario e pressao do reator sdo estabilizados através de correntes
efluentes no processo. Esta configuracdo, conforme ja discutido na secdo 5.3, apresentou um
melhor indicador de controlabilidade. Entre as estruturas apresentadas na Tabela 5.5, a
camada regulatoria é idéntica para CS8, CS9 e CS10, diferindo ligeiramente de CS11. A
estrutura CS11 é diferente em razdo da escolha por ndo controlar o inventario do reator, a fim
de permitir a estabilidade de seu tempo de residéncia.

O que diferencia basicamente as alternativas apresentadas na Tabela 5.5 é a escolha da
forma de manipulacdo da taxa de producdo e a estratégia para possibilitar a estabilizacdo do
tempo de residéncia do reator.

Em CS8 a taxa de producdo ¢ modificada através do nivel do reator. Esta estrutura
possibilita que o aumento do volume de gés, sob pressdo e composi¢Oes controladas,
incremente a taxa de reacdo. Alternativamente efeito similar foi possibilitado via modificacéo
da temperatura do reator. Esta estratégia para variacdo de carga da unidade exerce uma
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compensacao sobre o efeito de um tempo de residéncia variavel. Na estrutura CS9 a alteracdo
da taxa de producéo da unidade se da através da manipulacdo da corrente de reciclo. Em CS11
a manipulagdo da carga se faz via vaz&o de liquido do vaso separador. A proposta apresentada
em CS10 é a unica na qual a vazao de alimentacdo de reagente € empregada na manipulacéo
da taxa de producdo. Com excecdo a estrutura CS10, todas as alternativas apresentadas
utilizam uma corrente interna do processo ou uma variavel indireta para modificacdo da taxa
de producdo. Esta escolha € distinta de muitas das estruturas propostas na literatura. Neste
aspecto as heuristicas propostas neste trabalho apresentam uma certa aproximagdo com o
procedimento hierarquico apresentado por LUYBEN et al. (1998), no qual sugere-se o
controle de uma corrente interna do sistema de reciclo além de ser encorajado pelos autores
que identifique-se, muitas vezes, variaveis indiretas para garantir o controle da taxa de
producéo.

Apesar de ser evidenciado na Tabela 5.5 que as estruturas CS8 e CS9 possuem
controle sobre o inventario do reator, cabe lembrar que este inventario ndo é constante sob
variaces da taxa de producdo, permitindo a estabilizacdo do tempo de residéncia do reator.
Em CS8 o inventario € alterado para promover a modificacdo da carga e, em CS9, o set-point
do controlador de nivel de liquido do reator € continuamente atualizado em funcdo de
variacfes na taxa de producdo. Este aspecto €, sem dulvida, bastante distinto das demais
estruturas propostas na literatura, as quais introduzem o controle do nivel do reator,
mantendo-o constante.

Outro aspecto relevante nas estruturas propostas neste trabalho consiste na utilizagao
das razdes entre correntes do processo, através de uma configuracdo de controle feedforward.
As vantagens desta heuristica tém sido discutidas e demonstradas nos capitulos 3 e 4 e
validada aqui através da estrutura CS9a, que demonstrou bom desempenho mesmo sem a
implementacdo de controladores de composicdo. Este resultado é semelhante ao obtido por
RICKER (1996), que também propés o emprego de razdes, quando mostra que a planta
Tennessee Eastman mantém a operabilidade do processo sob uma situacdo de falha dos
controladores. Na estrutura CS7 de RICKER (1996) sdo introduzidas razdes para todas as
correntes do processo, possibilitando o controle antecipado também dos inventérios do vaso
separador e da coluna. A taxa de producdo é manipulada alterando o set-point da vazdo de
produto, diferentemente das estruturas aqui propostas que empregam correntes ou variaveis
alternativas. Entretanto a maior diferenca entre a estrutura CS7 e as alternativas CS8, CS9 e
CS11 fundamenta-se no inventario variavel que é capaz de antecipar o controle do balango
material quando a carga da planta é modificada.

Nas estruturas discutidas na se¢do 5.3 a corrente de suprimento de vapor para o coluna
é utilizada para controlar a temperatura da coluna ou, em algumas propostas, mantida
constante, por exemplo, como valvula aberta. Os autores que sugerem a ndo manipulacao
desta corrente fundamentam a escolha em funcdo de apresentar pequeno efeito sobre a
composicdo dos produtos G e H. Nas estruturas aqui propostas, esta corrente € mantida sob
controle através de uma razdo constante com a corrente liquida que alimenta a coluna. Esta
alternativa foi adotada em razdo da demonstracdo do capitulo 3 que evidencia ser esta
estratégia bastante apropriada para o controle de unidades de separacédo. Escolha analoga para
a coluna da planta Tenessee Eastman justifica-se desde que a dindmica de processo envolvida
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no controle de temperaturas de colunas é semelhante a dindmica associada ao controle de
composicdes. Entretanto poderia ser implementado um controlador de temperatura para esta
coluna, em cascata com a razdo Yiolyis, introduzida em todas as estruturas de controle
propostas. Esta proposicdo permite estabelecer uma inferéncia as composi¢ées em caso de
ocorréncia de falha nos analisadores.

Em resumo, os resultados aqui apresentados mostram que o emprego das bases
heuristicas propostas neste trabalho podem ser aplicadas para o projeto de estruturas de
controle para a planta Tennessee Eastman. Esta concluséo n&o tem a pretensdo de caracterizar
as estruturas aqui apresentadas como sendo as melhores escolhas em comparacdo com as
demais proposi¢des encontradas na literatura, mas demonstram que o conjunto de heuristicas
apresentado neste trabalho € capaz de constituir uma base genérica valida para utilizacdo em
projetos de estruturas de controle associadas a desempenhos satisfatorios.



Capitulo 6

Conclusao

Nos capitulos 4 a 5 foram empregadas heuristicas na formulacdo de estruturas de
controle comprometidas com a estabilidade do balangco material global da planta. Os
resultados obtidos para uma planta hipotética no capitulo 4 e para a planta Tenessee Eastman
no capitulo 5 validam a efetividade de tais estruturas para a garantia do controle de
composi¢des da unidade. A demonstracdo destes resultados foi obtida através de simulagdes
de resposta da planta quando submetida a distdrbios, principalmente sob alteracdo na taxa de
producéo da unidade.

A baixa variabilidade do tempo de residéncia do reator apresenta papel relevante para
o controle do balango material. Existe uma estreita correlagdo entre o tempo de residéncia do
reator e as composi¢cdes e, além disso, normalmente € de facil medicdo, pois depende
simplesmente das medidas de vazao e inventario. O controle do tempo de residéncia consiste
em uma estratégia-chave utilizada no conjunto de heuristicas sugerido nessa dissertacao.

Para que o controle parcial de composi¢des, obtido no reator com a estabilidade do
tempo de residéncia, possa propagar-se através das correntes do processo, a integridade do
balanco material global deve ser garantida atraveés de uma relagdo constante entre as vazdes
das correntes da planta. Em consequéncia disso, a introducéo destas razdes fixas entre vazoes,
via uma estratégia feedforward, é também uma regra essencial que compde o conjunto de
heuristicas para o controle global de composi¢des da unidade.

A combinagdo destas duas heuristicas, controle do tempo de residéncia do reator e
razdes entre correntes, em concordancia com o trabalho apresentado por WU et al. (2002),
permite a formulacdo de uma estrutura de controle de base, capaz de rapida rejeicdo aos
distdrbios sobre a taxa de producdo. A resposta estacionaria proporcionada por esta estrutura
pode produzir off-set, porém este resultado ndo confere necessariamente prejuizo ao
desempenho do sistema, desde que o controle direto sobre composicdes, associado a um
horizonte de tempo longo, pode ser implementado através de uma configuragcdo em cascata
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com esta estrutura de base, permitindo uma combinacdo entre as estratégias de controle
feedforward e feedback.

O controle de composicdes na planta mostrou ser mais efetivo quando séo
manipuladas as correntes de entrada ao processo. Fazendo um paralelo ao raciocinio intuitivo,
parece razoavel que o inventario individual de um determinado componente seja ajustado
através de sua vazdo de alimentacdo, também individual, como se o sistema fosse capaz de
observar rapidamente o efeito sobre a sua concentracdo através de sua dosagem ao processo.
Este fato é consequéncia de que normalmente as correntes efluentes tem um efeito néo
individual, mas sobre um conjunto de componentes, acabando por incrementar as interagdes
do sistema.

Em consequéncia do emprego das correntes de alimentagdo serem destinadas ao
controle de composicdes, a taxa de producdo precisa ser controlada através de correntes de
saida das operagdes unitarias ou através de varidveis determinantes como o inventario do
reator, temperatura e pressdao. Uma aparente desvantagem desta estratégia é a de que, como
usualmente as correntes de saida das operacOes sao utilizadas para o controle de inventarios, a
taxa de producdo acaba sendo ajustada indiretamente, via uma corrente interna do sistema de
reciclo ou outra variavel de efeito significativo sobre o balanco material. Entretanto o
resultado obtido na estrutura de controle CS11 do capitulo 5 evidencia que a manipulacdo da
taxa de producdo através de uma corrente interna do processo é capaz de produzir uma
resposta rapida e uniforme sobre esta variavel.

E evidente que dificuldades tais que se oponham & implementagdo completa do
procedimento heuristico podem existir. Sdo alguns exemplos as restricdes operacionais a
variacOes de inventario e limitacdes estruturais, inerentes a concepgao de projeto da planta, ou
ainda problemas de confiabilidade da instrumentacdo. Entretanto, a versatilidade do método
demonstra ser possivel obter resultados satisfatorios, ainda que a utilizagdo das heuristicas
seja parcial. Outra possibilidade, diante de tais problemas, consiste no emprego de heuristica
substituta ou de compensagdo, como, por exemplo, considerando que o produto k(T)Vg
encontra-se presente nas equacdes de taxa de reacdo, a impossibilidade de variacdo do
inventario do reator pode ser compensada através da flexibilidade sobre a temperatura.

O conjunto de heuristicas empregado neste trabalho pode ser estruturado em dois
niveis hierarquicos. No primeiro nivel tem-se a estrutura de base, com o compromisso de
rejeitar rapidamente distarbios sobre a taxa de producédo. Esta estrutura de base compreende a
estrutura regulatoria, para estabilizacdo da planta, e a estrutura feedforward, para controle do
tempo de residéncia do reator e as razdes entre correntes. No segundo nivel tem-se o controle
supervisorio, apresentando a funcdo de ajustar o balanco de componentes, garantindo a
operagdo em torno de seus set-points. A seguir apresenta-se detalhadamente este
procedimento heuristico.
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6. CONCLUSAO

Estrutura de Base

Implementar uma estratégia para controle do tempo de residéncia do reator,
podendo ser através da introducdo de um controlador feedforward para garantir a
relagdo inventario/vazdo, manipulando o inventario durante variacdes de taxa de
producéo ou permitindo a sua flutuacéo ao longo da operacéo.

Selecionar a variavel que controlard a taxa de producdo. Preferencialmente
sugere-se escolher uma vazdo interna do processo ou uma variavel associada
direta ou indiretamente ao inventario do reator.

Estabelecer o controle regulatério de inventério (ndo necessariamente aplicavel o
inventario do reator) empregando preferencialmente as correntes efluentes de cada
vaso como variavel manipulada.

Introduzir razdes fixas entre as correntes do processo. Na unidade de separacao
sugere-se relacionar as vazoes de refluxo e introducdo de vapor a sua vazdo de
alimentacdo. Para as demais correntes as razfes podem ser estabelecidas
relacionando-as a vazdo empregada para o controle da taxa de producdo ou ainda
relacionado-as a uma corrente interna ao sistema de reciclo.

Estrutura para Controle Supervisorio

Implementar controladores de composicdo em cascata com as razbes ja
introduzidas na estrutura de base. Sugere-se preferencialmente utilizar como malha
interna da cascata as razdes associadas as vazdes de alimentacao de reagentes.

Quando exige-se um controle rigoroso sobre impurezas na unidade de separacéo, a
malha em cascata pode ser implementada sobre a razdo vapor-alimentagéo da
unidade de separacao.

O procedimento heuristico detalhado acima pode ser condensado em uma forma
genérica, na qual a estrutura de controle é dividida em duas camadas, conectadas atraves de
uma configuracdo em cascata. A camada supervisoria, de estratégia feedback, € implementada
em cascata com a camada-base, de estratégia feedforward, a qual possui o compromisso de
garantir uma variabilidade minima aos fatores-chave de projeto do processo. Para 0s casos
estudados, foram destacados os fatores-chave do processo, tempo de residéncia do reator e a
proporcionalidade entre as correntes que compde o balango material.

Alguns desdobramentos relevantes podem ser considerados a partir do emprego deste
procedimento heuristico:

Em plantas onde a variabilidade sobre composi¢cdes € menor ou o tempo de
residéncia do processo € muito elevado, a implementacdo Unica da estrutura de
base pode ser suficiente para o controle sobre o balanco material, evitando-se o
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custo de instalacdo de analisadores on-line e incertezas associadas aos seus
problemas de manutencgéo.

e A estrutura de base pode ser implementada em combina¢do com um controlador
multivariavel, em um segundo nivel hierarquico, supervisorio. Se ocorrerem falhas
de operagéo do controlador, a estrutura de base garante a continuidade operacional.

e Podem ser adotadas observacdes durante o projeto de processos e equipamentos,
tais que permitam a utilizacdo do procedimento heuristico completo, viabilizando
uma operacéo facilitada.

e Quando a vazdo que compbe o denominador de uma razdo entre correntes
apresentar um ruido elevado de medicdo, é importante selecionar outra variavel
para estabelecer esta razdo. Alternativamente podem ser implementados filtros
para amortecimento do efeito.

e Quando caracteristicas de qualidade de produto ou restricbes associadas a
estabilidade da planta sdo fortemente afetadas por uma rapida modificacdo das
correntes de processo, as razGes fixas entre as correntes podem introduzir
problemas operacionais. Nestes casos sugere-se que as modificagdes sobre a taxa
de producdo sejam realizadas via elevacdo ou reducdo em rampa, suavizando o
efeito.

e Normalmente, em colunas de destilacdo, a vazdo de vapor de refluxo ndo é a
variavel medida, mas sim a vazdo de suprimento de vapor. A introducdo de uma
razdo entre esta variavel e a vazdo de alimentacdo da coluna pode néo ser eficiente
guando existem muitas incertezas de medicdo na corrente de vapor. Neste caso é
util a introducdo de uma configuracdo tal como a sugerida no capitulo 3, na qual a
vazdo de vapor é empregada como varidvel manipulada de uma malha feedback,
tendo a razdo vazdo de refluxo-vazdo de alimentacdo da coluna como variavel
controlada. Estratégias deste tipo tem sido implementadas com sucesso em casos
praticos.

O conjunto de heuristicas apresentado nesta dissertacdo foi fundamentado a partir de
modelos simplificados para processos hipotéticos (reatores isotérmicos, separacdo sob
volatilidade relativa constante, etc.) e validado em uma planta complexa (Tennessee
Eastman).

Muitos processos reais podem apresentar restricbes a implementacdo destas
heuristicas. O proprio exemplo empregado da Tennessee Eastman ja demonstra isto, por
exemplo, quando verifica-se a limitagdo de algumas estruturas de controle sobre a
flexibilidade de variacdo sobre a taxa de producdo. Estruturas de controle nas quais a variacao
sobre o inventario do reator é muito elevada oferecem uma menor flexibilidade operacional.
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A heuristica que estabelece a manutengdo do tempo de residéncia do reator constante
pressupde que seja possivel modificar indefinidamente o nivel do seu inventario. Os limites
de projeto do equipamento oferecem restrices & introdugdo desta estratégia. Sistemas
reacionais que impedem a utilizacdo do nivel de liquido no ajuste do tempo de residéncia
também oferecem dificuldades a utilizacdo desta heuristica. Sdo exemplos os reatores em fase
gasosa, ou entdo 0s projetos construtivos nos quais um leito catalitico precisa permanecer
inundado por uma mistura liquida. Diante destas caracteristicas, podem ser implementadas
alternativas como métodos de inferéncia do inventario, modificacdes de projeto ou ainda a
utilizacdo parcial do procedimento heuristico para projeto da estrutura de controle.

Os modelos empregados nesta dissertacdo para analise das heuristicas foram
desenvolvidos em meio isotérmico. Foram ignorados os disturbios sobre o balango energético
do sistema e suas intera¢cbes com o balango material. Portanto, a estrutura de base, que torna
possivel manter a composicdo constante sob variacfes da taxa de producdo, pode apresentar
desvios sobre o desempenho esperado. A sensibilidade da temperatura de reacdo em relacédo
as vazbes de alimentacdo, por exemplo, pode distorcer este comportamento. No caso
Tennessee Eastman, foi possivel verificar aspectos como este através de off-sets de
composicdo. No entanto, 0 mesmo estudo mostrou ser possivel obter um bom desempenho
com a utilizacdo do procedimento heuristico para a proposicdo das estruturas de controle.

Verifica-se, portanto, que os desvios entre desempenho esperado e desempenho real
serdo tanto mais visiveis quanto mais rapida for a dindmica associada a composicdo dos
componentes. Processos que apresentam elevada integracdo energética podem compreender
situacGes em que o desempenho obtido com a introducdo da estrutura de base seja diferente
daquele alcancado em um sistema isotérmico. Por outro lado, a aplicacdo dos conceitos
heuristicos propostos oferecem um desacoplamento entre as vazdes (variaveis manipuladas),
permitindo uma melhor operabilidade para o controlador feedback implementado.

Face as diversas situacOes, distintas de exemplos hipotéticos, que podem introduzir
limitacOes de desempenho sobre os projetos implementados, entende-se que poderiam ser
realizados trabalhos futuros, compreendendo a andlise destas heuristicas em sistemas de maior
complexidade. Algumas idéias sugeridas para estas analises consistem em:

e Analisar o emprego das heuristicas para uma unidade de separa¢do termicamente
integrada. A integracdo térmica reduz os graus de liberdade para compor as razdes
feedforward sugeridas. Assim poderia ser avaliada a utilizag@o de correntes de by-
pass em trocadores de calor e 0 emprego destas na implementacéo das razdes.

e Investigar a regido de aplicabilidade das heuristicas propostas em colunas de
destilacdo de misturas multicomponente, n&o-ideais, utilizando indicadores de
operabilidade. Em sistemas nos quais os efeitos térmicos sobre o balanco material
ndo sdo despreziveis, por exemplo, poderiam ser implementados controladores
feedback para temperaturas ao longo da coluna, em cascata com a estrutura de
base.
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e Avaliar alternativas para controle do tempo médio de residéncia do reator quando
este envolve sistemas ndo-ideais. Como exemplo, reacdes em fase gas, em reatores
tubulares, ndo permitem o controle de nivel empregado nos exemplos aqui
discutidos. Nestes casos, algumas alternativas poderiam envolver a relacdo entre a
pressdo do reator e seu inventario. Também poderiam ser considerados projetos de
reatores com reciclo, introduzindo uma corrente adicional como grau de liberdade
para a formulacdo da estrutura de base feedforward.

e Estudo da utilizacdo de heuristicas analogas para o controle de reatores ndo-
isotérmicos, desenvolvendo uma proposicédo feedforward também para o sistema
de gerenciamento energético. Esta analise é particularmente importante em
sistemas FEHE, feed-effluent heat exchange, nos quais pode ocorrer a
instabilizacdo da planta.

e A aplicacdo das heuristicas aqui apresentadas em processos envolvendo maior
integracdo massica e energeética, avaliando a contribuicdo a operabilidade da
planta.

Finalmente pode-se concluir que a introducdo destas heuristicas para o projeto de
estruturas de controle permite a obtencdo de solucGes adequadas ao controle do balanco
material global da unidade, evitando a necessidade de uma modelagem complexa ou
apreciavel esforco computacional.



Apéndice Al

Método para Projeto de Controlador

Este apéndice apresenta um método, utilizado ao longo do texto deste trabalho, para
projeto de controladores SISO (Single Input Single Output).

Consideremos a funcdo de desempenho desejado, Tq, especificada na forma dada pela
equacédo (Al.1)

0

T, = x
(SJ N Y (AL1)

Wy Wy

A expressdo (Al.1) é a forma sugerida por TRIERWEILER (1997) para representar a
funcdo complementar a sensibilidade S de um sistema em malha fechada. Na equacédo (Al.1),
& « € 0 off-set permitido para a resposta do sistema e an e ¢ Sdo parametros dependentes de
especificacBes de projeto, tais como o tempo de resposta ap6s degrau, t,, € maximo overshoot,
Mp, expresso em % sobre a resposta estacionaria.

Para controladores Pl o off-set € nulo. Quanto aos parametros t. e M, séo utilizados
critérios apresentados por TRIERWEILER (1997), de acordo com as expressdes (Al.2) e
(A1.3).

M p
¢ >0,6/1-
100 (A1.2)
1,8
w, =

Tt (AL.3)
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Em malha feedback, a relagdo entre o controlador Ky e 0 desempenho desejado é dada
por (Al.4).

1T,
G 1-T, (Al.4)

Em (Al.4), G é a funcdo de transferéncia do modelo da planta. Desta expressdo
obtém-se também uma funcdo de transferéncia para Ky que, para fins préaticos, deve ser
expressa através de uma funcdo estavel, de fase minima, e preferencialmente de baixa ordem.
Utilizando o comando fitsys(arg_1,arg _2) do software MATLAB v. 5.3, pode-se ajustar
numericamente uma funcéo de transferéncia no dominio da freqiiéncia para Ky, obtendo-se o
controlador projetado Kgesign. Neste comando o argumento arg_1 é o modelo, no dominio da
freqiiéncia, de Ky, obtido de (Al.4), e arg_2 é a ordem do controlador. Assim obtém-se o
projeto de controlador, sendo que, para controladores PI, o valor de arg_2 € sempre 2.

Este procedimento foi empregado para o projeto de controladores Pl aplicaveis a
sistemas de baixa ordem utilizados nos exemplos dessa dissertacdo. Para casos mais
complexos, envolvendo fungdes de transferéncia de ordem mais elevada, esta abordagem
simplificada ndo é recomendavel, sendo mais adequado o Projeto de Controladores por
Aproximacdo da Resposta no Dominio da Frequéncia, apresentado por TRIERWEILER
(1997).



Apéndice A2

Representacao Estrutural de Sistemas Lineares
em Diagramas de Blocos

A representacdo de sistemas lineares em diagramas de blocos é Util para a sua
avaliacdo estrutural, permitindo verificar qualitativamente as relac@es entre sinais de entrada,
estados e respostas. A andlise desta estrutura dispensa a completa linearizagcdo do sistema,
sendo util a construcdo de diagramas de blocos a partir de uma simples inspecdo das equacoes
diferenciais que representam o sistema.

Da representacdo do sistema em espacgo de estados, pode-se extrair, para a variavel de
estado x, a expressdo dada por (A2.1).

dx
dt = fk(xl""’ Xk;ula-"! UJ) (A21)

Em (A2.1) os valores de u; sdo varidveis manipuladas. A forma linearizada da
expressao (A2.1) é dada pela relacéo apresentada em (A2.2).

R PO £: 8 P 7 RPN W
dt ox, Xy ouy ou

Aplicando a transformada de Laplace sobre (A2.2) e rearranjando para explicitar as
variaveis de resposta no dominio de s, yk(s), tem-se a equacdo (A2.3).

i-1 [
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A forma dada por (A2.3) pode ser rescrita, resultando em (A2.4).

AYy ()= KiGy (s)AUy(s)+ .. + K G (s)AU(s)+ K u1Gy (S)AY,(s)+ ...

+ KnGic(8)AYia(s) (A2.4)

Na equacdo (A2.4) os parametros K; sdo constantes derivadas da matriz jacobiana e
Gk(s) é a funcao de transferéncia dada por (A2.5).

1
Gk(S)ZT
s—( k } (A2.5)

OXy

A expressdo obtida em (A2.4) permite a constru¢do de diagramas de acordo com a
Figura A2.1.

Ay(s) K, ~ =0 - G(s) 20
Ay(s) K, K1 K,
Ay 4(s) AY4(s)
Figura A2.1: Diagrama de blocos para a resposta Ayk(s).
Como exemplo, consideremos as expressdes dadas por (A2.6) e (A2.7).
dx,
. fl(xl'XZ'ulfUZ) (A2.6)
dx ,
ok f2(X11X21u1’u2) (A2.7)

Aplicando a forma dada em (A2.4) sobre as equagOes (A2.6) e (A2.7), obtemos as
expressoes dadas por (A2.8) e (A2.9).
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Ay1(s)=KiG(s)Au;(s)+ K,Gy(s)Au,(s)+ K3Gy(s)Aay,(s) (A2.8)
AY,(s)=K,Gy(s)Aus(s)+ KsG,(s)Au,(s)+ KeGy(s)Ay,(s) (A2.9)

A Figura A2.2 mostra o diagrama de blocos construido a partir do sistema
representado por (A2.8) e (A2.9).

AY(S) S - G, » Ay (6)
K, K,
K, Ky, ¢

Ay(s) Ks - R - G > ()

Figura A2.2: Diagrama de blocos do sistema completo.

Para analise dos sinais dos fluxos do diagrama de blocos, os parametros K; podem ser
calculados numericamente ou analiticamente pelas expressoes de (A2.10) a (A2.15).

f

K, = b
ou, (A2.10)

f

K, = oy
ou, (A2.11)

f

K= o
OX, (A2.12)

K, = of,

~ouy (A2.13)
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(A2.14)

(A2.15)



Apéndice A3

Controladores Empregados no Estudo de Caso
Tennessee Eastman

Este apéndice apresenta os pardmetros dos controladores feedback implementados
para o0 controle da planta Tennessee Eastman, no capitulo 5. Estes controladores foram
implementados em cada estrutura de controle apresentada a fim de gerar os resultados de
simulagdo de processo.

Foram utilizados dois tipos de controladores: proporcional (P) e proporcional-integral
(PI). Para o controlador P, o Unico pardmetro a definir é a constante K¢ e, para o controlador
Pl, emprega-se a forma K¢ (1+1/7 s), cujos parametros a definir sdo K¢ e 7 . Estes parametros
foram definidos por tentativas, sem obedecer uma sistematica especifica. Este procedimento
foi incorporado com a finalidade de validar a robustez das estruturas de controle propostas
diante de uma realidade pratica operacional.

As Tabelas A3.1 a A3.4 que seguem apresentam o0s parametros dos controladores
feedback das estruturas de controle propostas no capitulo 5, CS8, CS9, CS10 e CS11,
respectivamente. Cada conjunto de parametros encontra-se associado a sua variavel
diretamente controlada. A simbologia de cada varidvel controlada obedece a descricdo
apresentada no capitulo 5.
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Tabela A3.1: Parametros dos controladores feedback implementados na estrutura de controle

CS8, apresentada no capitulo 5.

Variavel Controlada Kc T

Y1 2000
Y2 2,95
Y3 2,04
Y4 1136
Y14 2
Y19 7,909
Ys -2
Yo -10 0,333
Y13 -5 0,5
Y12 -2
Y15 -1,5
Y23 0,05 0,5
Y26 10 0,125
Y25 0,02 0,4

Ya27/Y26 1,2 0,3
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Tabela A3.2: Parametros dos controladores feedback implementados na estrutura de controle

CS9, apresentada no capitulo 5.

Variavel Controlada Kc T

Y1 2000
Y2 2,95
Y3 2,04
Ya 1136
Ys -2
Y14 2
Y19 7,909
Ys -2
Yo -10 0,333
Y13 -5 0,05
Y12 -2
Y15 -3
Y3 0,05 0,5
Y26 10 0,125
Y25 0,02 0,4

y2rly2s 1,2 0,3
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Tabela A3.3: Parametros dos controladores feedback implementados na estrutura de controle
CS10, apresentada no capitulo 5.

Variavel Controlada Kc T
Y1 2000
Y2 2,95
Y3 2,04
Y4 1136
Y14 2
Y19 7,909
Ys -2
Yo -10 0,333
Y13 -5 0,5
Y12 -2
Y15 -1,5
Y23 0,02 0,333
Y26 3) 0,1

Yorly2e 1,2 0,3
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Tabela A3.4: Parametros dos controladores feedback implementados na estrutura de controle

CS11, apresentada no capitulo 5.

Variavel Controlada Kc T

Y1 2000
Y2 2,95
Y3 2,04
Ya 1136
Y14 2
Y19 7,909
Yo -10 0,333
Y13 -20
Y12 -2
Y15 -1,5
Y23 0,05 0,5
Y6 10 0,125
Yas 0,02 0,4

YorlY26 1,2 0,3
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