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Resumo

Este trabalho de conclusao de curso tem por objetivo a modelagem, simulacao e controle de processos
da industria petroquimica. Serao desenvolvidos os modelos dos sistemas e também analisadas as equagoes
definem o comportamento desses processos. Apoés o estudo os modelos serdao simulados no ambiente
MatLab, como também serao apresentadas alternativas de controle para estes processos.

Palavras-chave: modelagem, simulacao, controle preditivo, PID, OPC.



Abstract

This project’s objective aims at modeling, simulating and controling petrochemical industry processes.
Models of the systems will be developed and also the equations will be analyzed defining the behavior
of these processes. After the study the models will be simulated in MatLab environment, alternatives to
control these processes will also be presented.

Key-words: modeling, simulation, PID, predictive control, OPC.
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1 Introducao

Um modelo é uma imagem da realidade (um processo ou sistema), voltada para uma aplicagdo prede-
terminada. Esta imagem tem suas limitacoes, pois é geralmente baseada em informacgoes incompletas do
sistema e, portanto, nunca representa a realidade completa.

No entanto, mesmo a partir de uma imagem incompleta da realidade, é possivel aprender varias
coisas. Um modelo pode ser testado sob circunstancias extremas, o que é por vezes dificil de realizar
para o verdadeiro processo ou sistema. E, por exemplo, possivel investigar como uma fabrica de produtos
quimicos reage a distirbios. Também é possivel melhorar o comportamento dindmico de um sistema,
alterando alguns parametros de projeto. Um modelo deve, por conseguinte, capturar a esséncia da
realidade que nés queremos investigar.

Uma aplicagao importante dos modelos ¢é a otimizacao de processos. Estes modelos sao modelos fisicos,
em sua maioria estaticos, embora para plantas de processos menores pedem ser modelos dindmicos.

Neste trabalho serdo estudados como modelos: Anélise Dinamica de Reatores Tubulares, Dinamica de
Evaporadores e Separadores e Anéalise Dinamica de Trocadores de Calor. Serdo apresentados os modelos
de cada processo e serao computados no MatLab. Em seguida, serao aplicadas alternativas de controle
como: o controle PID 6timo e o controle preditivo. Além disso, serd apresentado o padrao OPC o qual
possibilita com que as varidveis de entrada e de saida do sistema estejam ligadas a um servidor OPC para

a simulacao do controle remoto da planta.



2 Modelagem e Analise Dinamica

Nesta secao serao mostrados o desenvolvimento e obtencao dos modelos mateméticos que representam

a dindmica de processos industriais que sao citados neste trabalho.

2.1 Reatores Tubulares

Um reator tubular consiste de um tubo por onde passa a mistura reacional. Os reagentes sao continua-
mente consumidos & medida que avangam no reator ao longo de seu comprimento. Aqui o reator da figura
2.1 foi considerado[l], onde um componente A é transformado em componente B por uma constante de

velocidade de reacao ki:

F—i —7+ A=

Figura 2.1: Rea¢do de Primeira Ordem em Condig¢Ges Isotérmicas em Reator Tubular

Para limitar a complexidade, sao feitas as seguintes consideracoes:

As condigoes de reacdo sao isotérmicas;

A taxa de reacdo ¢ de primeira ordem no componente A;
A densidade de todos os componentes é constante e igual;
A mistura na direcao radial é ideal;

Nao ha mistura na direcao axial;

A velocidade do meio é constante na dire¢do axial;

R =0 &0 T

A dispersao no reator pode ser desprezada.

As consideragbes d e g significam que o fluxo no reator é fluxo em pistdo, ou seja, constante em

qualquer ponto do reator.
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2.1.1 Reacgao de Primeira Ordem

Sendo o comprimento do reator L (m) e a drea da secgdo transversal A. (m?). A concentragao do
componente A na entrada é Ca;,, a velocidade do fluido é v (m/s). A equacdo de equilibrio para o

componente A em um periodo At em um segmento de volume A Az é:

Acumulagao do Entrada de Saida de Desaparecimento
componente A = | componente no | — | componente no | — | do componente no (2.1)
durante o tempo At tempo At tempo At tempo At

Em termos matematicos:
ACAZ[CA7t+At - CA,t] =vA.Cy At —VAC A oy n At — T A AZAL (2.2)

A equagao pode ser escrita:

CA,t-l—At - CA,t CA,z - CA,z-i-Az

= — 2.3
At ! Az " (23)

Como a reacao é de primeira ordem, a taxa de reacao r, pode ser escrita:
T = kch (24)

A concentracdo na localizagdo z + Az pode ser escrita em funcao da concentracdo na localizacao z,

usando a expansao da série de Taylor de primeira ordem:

oC
Carn:=Cays+ —2Az (2.5)
0z
Combinando as equagoes (2.4) e (2.5) com a equagao (2.3):
0C 4 0C 4
2 4k = 2.
ot +v 02 + 1CA 0 ( 6)
Introduzindo variaveis de desvio dC 4 e tomando a transformada de Laplace, obtemos:
d(o k
(CA)+< 1+5>5CA:() (2.7)
dz v
A solugao para a equagdo acima é:
5Ca(z,5) = 6CA(0, s)e™ 5= (2.8)

A resposta para a concentracio na saida, quando z = L:

5CA(L, S) - 5CA,out

— — 7](717’1:‘{ —STR 2‘
5CA(0,s)  0Cam - © (2.9)

onde T = L/v , é o tempo de permanéncia do material no reator.

O termo e ¥1"® ¢ o ganho do processo, o termo e~ *™% indica um atraso de tempo. Quando a con-
centracao varia no inicio do reator, leva-se 7g unidades de tempo antes que a variacao atinja o fim do
reator.

Se o tempo de permanéncia 7g = 10s e k; = 0,2s~! , entdo, Trk; = 2. Portanto, o ganho do processo
é e2 = 0,135, ou seja, uma unidade de varia¢do na concentracio de entrada de 1,0 resulta numa variacio
na concentracdo de saida de 0,135. A resposta ao degrau para a concentraciao de saida é mostrada na

Figura 2.2.
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Mudanga na
Concentragdo

AR

Atraso T R FEnpe

Figura 2.2: Resposta da Concentracao de Saida para um Degrau na Entrada

Para o produto B, a equacao de equilibrio é:
AAzZ[Cpirar — O] = vACp At —VvACp oy n A+ 1rAAZAL

Pode ser escrita:
0Cp 0Cp
_k =
g Ve Mca=0
Linearizando e tomando a transformada de Laplace da equagao (2.11):
d(6Cp)
dz

A solugdo para a equagdo (2.12) pode ser dada por:

56Cp +v =k16Cy

kits

0Cp(z,8) = Cre % 4+ Coe” v #

(2.10)

(2.11)

(2.12)

(2.13)

O primeiro termo do lado direito representa a solugdo para a parte homogénea da equagdo (2.12)

(lado esquerdo da equagdo (2.12)) e o segundo termo representa a solu¢io para §C4 a qual encontramos

anteriormente na equagao (2.8). C; e Cs sdo constantes de integragdo que devem ser determinadas pelas

condigoes de contorno. Em z = 0, podemos escrever:
0CB(0,s)=C1+Co=0=C; = —Cy
A equacao (2.13), agora, pode ser escrita como:
0Cp(z,s) = Cie w7 (1 - 6_72)
C1 pode ser determinado pela condi¢ao de contorno, onde z = oo:
dCp(00,8) = C1 = 6Ca,n

Assim, a resposta para a concentra(;éo na saida para o componente B (Z = L):
(503 (L, S) o (50}3,01“5

_ — ¢ STR(] — —k1Tr
5Ca(0,5) ~ 0Cam AT

(2.14)

(2.15)

(2.16)

(2.17)

Podemos ver da equagdo (2.17) que o atraso de tempo também estd presente aqui e alteragdes na

concentracao de entrada sdo atenuadas por um fator (1 — e F17r),
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2.1.2 Reacgao de Equilibrio

A reacgdo de equilibrio possui a constante de velocidade ki para a reacdo direta e uma constante de

velocidade ko para a reagio inversa. A equagao (2.6), componente A, pode neste caso ser escrita como:

oC ocC

—at“‘ + u—az“‘ +k1Cy — koCp =0 (2.18)
Similarmente, para a equacao (2.11), componente B:

ocC ocC

7(%3 + vi@zB + koCp — k1Cy =0 (2'19)

Ambas as equagoes devem ser resolvidas simultaneamente. Tomando as condig¢oes de contorno em

conta, a solucdo para a concentracao do produto pode ser dada por:

5OB(L7S) _ 5CB,out _ kl (1 _ 67(k1+k2)7'R) e STR
0C4(0, S) 0C4in k14 ko

Como podemos ver, a resposta é novamente caracterizada por um ganho e um atraso no tempo.

(2.20)

2.1.3 Reacgoes Consecutivas

Considere a reacao consecutiva:
A=k B Sk O (2.21)
O equilibrio para o componente A é dada pela equagdo (2.6), o equilibrio para o componente B é
dada pela equagdo (2.19). Como a equagdo (2.6) apenas depende de C4, ela pode ser resolvida de forma
independente. A solucdo para a funcdo de transferéncia de §Cu;, para dCp, tendo as condicbes de

contorno adequadas em consideracao, pode ser escrita como:

(SCB(L,S) o 6CB,out - k‘l
50/1(0,8) o 5CA71‘” o kl +k2

(e‘kﬂR - e‘klm) e °TR (2.22)

O componente B é componente de interesse; e o componente C é um subproduto indesejavel. Mais
uma vez, o modelo consiste em um ganho de tempo e de um atraso. Também pode ser visto a partir
das equagoes (2.17), (2.20) e (2.22) que por diferentes mecanismos de reagao, as dindmicas do processo
(atraso no tempo) sdo a mesmas, os ganhos do processo sdo, no entanto, dependentes do mecanismo de

reacao.

2.1.4 Reator Tubular com Dispersao

Anteriormente foi desprezada a dispersdo no reator, isto é, a mistura axial, devido & difusdo. Na
realidade, isto nunca é o caso. No entanto, a relevincia depende do valor do coeficiente de difusao.
Supondo que a reacio de primeira ordem A —*1 B possui dispersdo, o termo de difusio pode ser descrito
por uma derivada de segunda ordem no sentido axial Dd?Ca/dz%. Este termo deve ser adicionado a
equagdo (2.2), logo:

oC A oC A 82CA

o Vg, ThCa- D5

=0 (2.23)

onde D é o coeficiente de difusao em (m?/s).

Quando nao existe uma dispersdo na secdo a montante do reator, a condi¢ao de contorno na entrada

pode ser encontrada a partir de um equilibrio em torno da entrada:
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ANz (80,4) = AwCA(07,t) — AwCa (0", t) + A.D (80/;) — AAzk CA(0T 1) (2.24)
ot )+ 0z ) o+

onde:

0~ é posicao na entrada do lado de fora do reator.

0T é posigao na entrada no interior do reator.

A, é area de secao transversal do reator.

Ca(07,t) é concentracio na entrada de um elemento com comprimento Az, que é a concentracio de
entrada.

C (0T, t) é concentragio na saida de um elemento com comprimento Az.

Supde-se que ndo ha nenhuma dispersao na se¢do a montante do reator. No caso limite, quando Az se

aproxima de zero, a equagao (2.24) pode ser escrita como:

vCA(07,t) —vCA(0T,t) + D (ai"‘> =0 (2.25)
0o+
Similarmente, no fim do reator temos:
oC
vCA(L™,t) —vCa(LT,t) + D ( A) =0 (2.26)
0z )+

Neste caso, a dispersao no exterior do reator foi novamente ignorada. Desde que Ca (L™, t) = Ca(L™T,t),

logo podemos reduzir a equagdo (2.26) para:
oC
D ( A) =0 (2.27)
0z ),

O modelo para o reator consiste agora nas equagoes (2.23), (2.25) e (2.27). Apos a aplicagdo da

transformada de Laplace, a equacao (2.23) pode ser escrita:

doC d*sC
$6C4(z,5) — 6Ca(2,01) = —v 222 )+ p dfiéz’ %) n6Ca(z,s) (2.28)
A solugdo para a equagdo (2.28) é determinada segundo a equagdo caracteristica:
DJ? —vJ —(ky4+5)=0 (2.29)
A partir da qual as seguintes raizes podem ser determinadas:
v 1
B TN )
JLQ °D + oD Ve + 4D(k1 + S) (230)

Logo, a solugao geral tem a forma:
6Ca(2,8) = Cre”'® + Coe’?* (2.31)

Os coeficientes C7 e Cy, podem ser determinados através da diferenciacio da equacdo (2.31), em
relacdo a z e igualando-a com as condigbes de contorno, equagao (2.25) e (2.27). O resultado para a

solucao torna-se entao:

0Ca(z,8) Jae1L=2) _ J e J2(L=2) (2.32)
(;CA,in h JQ(l — JlD/v)e*JlL — Jl(l — JQD/’U)GiJzL )

2.1.5 AnaAlise Estatica

O comportamento estatico pode ser estudado, definindo s = 0 nas equagoes (2.30) e (2.32). Os seguintes

parametros sao introduzidos, o nimero de Péclet:
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Pe=vL/D (2.33)

e um parametro a:

a=+/1+4kD/v? (2.34)

que nos permite escrever a equagao (2.32) como:

Ca(z) i) (14 a)exp [Pe%(1— 2)] — (1 —a)exp [Pel(£ —1)]
Ca(07) 2L) T (1t a2 exp (Pe§) — (1 - a)Pexp (~Pe§)

— 2exp (Pe (2.35)

Na figura 2.3 é apresentada a concentracdo C4(z) em (2.35) com a = 1,3 e trés nameros de Péclet

diferentes. Vemos que a concentragdo de saida diminui com o aumento do ntmero de Péclet.

1 ¥

Figura 2.3: Perfil de Concentracdo do Reator para a = 1,3 e Diferentes Niumeros de Péclet

2.1.6 Casos Especiais

Consideremos dois casos especiais, o primeiro em que a dispersao se torna muito pequena, e o segundo
em que a conversao torna-se muito grande.

No primeiro caso, quando a dispersao torna-se muito pequena, a pode ser aproximado por:
a=+/1+4kD/v? ~ 1+ 2k D /v* (2.36)

Logo, a equagdo (2.35) pode ser escrita:
Ca(z)
Ca(07)

= e Fzlv (2.37)
A conversao do reator se torna:

C=1-Ca(L)/Ca(07)=1—e RV =1 _haTr (2.38)

que é a equacao bem conhecida para a conversao de um reator de fluxo em pistao.

No segundo caso, em que o coeficiente de difusdo D torna-se grande, Pe(a/2) é proporcional a

D~1/2 assim se aproxima de zero. Se, além disso, a seguinte aproximacao é feita:

e ~1+ux (2.39)
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A equacdo (2.35) pode ser escrita:

Calz) W
P IEY (2.40)

dai a conversao torna-se:

le _ leR
v+ ki L B 1+ ki7r

CZI—CA(L)/CA(O_)Z (2.41)

que é a equacao bem conhecida para a conversao de um reator idealmente misturado.

A conversdo para o reator de fluxo em pistdo e reator idealmente misturado estdo representados

graficamente na Fig. 2.4 para diferentes valores de k;7g.

1
0.8
0.8 e
0.7 = -

0.8 /

0.5

Conversao

04+ s
0.3}

o2F [/

reator de fluxo em pistio
J reator idealmente misturado

[ 0.5 1 15 2 25 3
kT
IR

Figura 2.4: Conversao do reator em funcdo de k17r

2.1.7 Analise Dinamica

A equagdo (2.32) pode ser simplificada quando z = L. Ela pode ser escrita como:

(w = exp(—Pe/2) {exp Bpe\/l +4(s + kl)TR/P€:| + exp [—;Pe\/l +4(s + ’ﬁ)TR/Pe} }
(2.42)

Usando as tabelas de transformada de Laplace, a fun¢do pode ser transformada de volta para o

dominio do tempo, o resultado da resposta a um impulso na entrada é a funcao de transferéncia:

TR [TRPe 1 TR t 1
h(t) = Qt\/ - exp{ 4Pe( " —I—TR 2) 4k1t} (2.43)

A equagdo (2.43) é usada para gerar a figura 2.5 para k; = 0,1 e para quatro diferentes valores do

numero de Péclet.
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h(t)

= h":r_h_— e

1.5

Figura 2.5: Resposta ao impulso de um reator tubular com retromistura, k; = 0,1

Vemos que para valores pequenos do ntimero de Péclet, o que corresponde a valores elevados de

difusdo, o comportamento aproxima-se a resposta de um reator idealmente misturado. Para um nimero

de Péclet grande, ou seja, valores pequenos de difusdo, o comportamento aproxima o comportamento de

um processo em tempo morto (atraso) puro.
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2.2 Trocadores de Calor

Seria muito dificil descrever o modelo de um permutador de calor, uma vez que existem muitos tipos
diferentes. O tipo mais comum é o da bobina de arrefecimento ou de aquecimento em um tanque ou
reator, destina-se a transferir o calor em qualquer direcao. No interior da bobina a temperatura varia com
o tempo e a direcao axial; fora da bobina geralmente a temperatura é uniforme, uma vez que o contetido
do reator ou tanque é normalmente misturado. Portanto este tipo pode ser modelado facilmente e a
linearizagdao do modelo pode dar uma boa estimativa da dindmica da transferéncia de calor.

O segundo tipo bem conhecido é o trocador de calor montado em tubo no qual o meio de ser aquecido
flui através dos tubos e o vapor se condensa fora dos tubos. Este tipo é as vezes chamado de trocador de
calor de casco e tubo. Mesmo que este tipo assemelha-se um pouco ao tipo anterior, seu comportamento

dinamico é diferente.

2.2.1 Bobina de Aquecimento

Neste caso, assume-se que o calor é transferido da bobina para o contetdo do tanque, a discussao para

a retirada de calor é similar[1]. A situagdo é mostrada na Fig. 2.6.

LI

1

Vapor

A
pLS

2

S
Fsa"Psr

—

R
v Condensa

Figura 2.6: Tanque com Bobina de Aquecimento

F

%D

Supondo que:
e Existe uma temperatura T uniforme no tanque.

e O volume de liquido no tanque é constante, isto é, o fluxo de entrada e de saida de fluxo sdo os

mesmos.

e Vapor condensa dentro da bobina, logo uma temperatura uniforme T de condensacao pode ser

assumida.

e Os coeficientes de transferéncia de calor dentro e fora da bobina sdo constantes, ou seja, o coeficiente

de transferéncia de calor global também é constante.

o A capacidade de calor da bobina (MceiiCp,coir) € Pequeno em comparagao com a capacidade de calor

do liquido e pode, portanto, ser ignorado.
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e A dinimica do lado do vapor pode ser ignorada, isto é, a temperatura do vapor reage instantanea-

mente a alteracoes no fornecimento de vapor.
O equilibrio de energia pode ser escrito:
dr
chpE = Fpc,(Tin, —T)+UATs - T) (2.44)

O termo do lado esquerdo da equagdo é a acumulagdo de energia, o primeiro termo do lado direito é
o transporte de energia pelo fluxo do fluido e o tltimo termo é a transferéncia de energia proveniente da
bobina. A nomenclatura a seguir é usada:
p - densidade do fluido, kg/m?
V - volume do fluido no tanque, m3
¢p - calor especifico do fluido, J/kg.K
F' - fluxo através do tanque, em m3/3
T;n - temperatura de entrada do fluido, K
UA - produto do coeficiente de transferéncia de calor global e area, W/K
Geralmente, nos interessa a resposta da temperatura 7 para mudancas no fluxo F', na temperatura

de entrada T;, e na temperatura do vapor T. Estas relacoes podem ser facilmente derivadas a partir da

equacao (2.44) por linearizac¢do e tomando a transformada de Laplace, o resultado é:

K K K
6T = ——1 6T, + —2 §T}, — —> GF (2.45)
s+ 1 s + 1 Trs +1

onde:
S pVep
= pEoc, +UA

UA

Ki=—<1 2.46

! pF()Cp =+ UA ( )
pFocy,

Ky=——"%"—-<1

2 pFoc, +UA <
pep(Tino — To)
Ky=——F——-—""-<1
T Ry, +UA

onde o subscrito ’0’ indica o valor da varidvel na situacao de regime permanente.

Como pode ser visto da equagao (2.45), a temperatura ird mostrar uma resposta de primeira ordem
para todas as mudancas. A equacgio (2.46) mostra que o ganho para mudancgas de temperatura, tanto a
temperatura de entrada e temperatura de vapor, é sempre inferior a 1.

A relagao entre a temperatura do tanque e a variavel de entrada mostrada na equagdo (2.45) sera
alterada se for assumido que a capacidade de calor da bobina ja nao pode ser ignorada.

Supoe-se ainda que a conducao de calor radial através da parede é ideal, e que a conducao de calor
axial pode ser ignorada e que a temperatura da parede pode ser caracterizada por uma temperatura
meédia da parede T, que é, provavelmente, um pressuposto razoavel, dado o fato de que a conducao de
calor é relativamente rapida em comparagdo com a transferéncia de calor. A equacdo (2.44) pode entdo
ser modificada para:

dr
pVep—y = Fpey(Tin = T) + aodo(Tw = T) (2.47)
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onde a,A, € o produto do coeficiente de transferéncia de calor e a area do lado de fora da bobina, e T,
representa a temperatura da parede da bobina. Semelhante a equagao (2.47), podemos escrever o balango

de energia para a parede:

dT,

Moo=y

= a; 4; (Ts - Tw) - avo(Tw - T) (248)

o subscrito 'w’ representa parede.
As equacoes (2.47) e (2.48) formam o novo modelo do trocador de calor com a capacidade de calor da

parede tido em conta. Tomando a transformada de Laplace e linearizando ambas equacoes resulta em:

K K. K-
6T = ——L 6T+ ——2 6T}, — ——> (2.49)
s+ 1 Trs+1 s+ 1
K K
0Ty = ———— 0Ty + ——>—4T
TwS + 1 TwS + 1
onde as constantes de tempo e ganhos sao definidos por:
pVep MyyCpw
T = " TV = —
T pFocy + anA,’ a;Ai + A,
avo aiAi
! pEocy + apA, 4 ;A + a4, ( )
F OAO
Ky = &; Ky = _ Qoo
pFOCp + O50140 aiAi + avo

_ Pep(Tino — To)

K
3 pFoc, + oA,

A equacdo (2.49) pode ser reescrita eliminando 67,:
K1K4 K2(7'w5+1) Kg(TwS+1)

0T, in — oF
(TTS+1)(TwS+1)—K1K5 S+(TTS+1)(TU,S+1)—K1K5 m (TTS+1)(TwS+1)—K1K5
(2.51)

0T =

A equagdo (2.51) mostra que a resposta de 67 para mudancas na temperatura do vapor 6Ty é uma

resposta de segunda ordem, a resposta a mudancas em d7;, e §F' sao respostas de pseudo-primeira ordem.

2.2.2 Trocador de Calor de Casco e Tubo com Condensacao de Vapor

A figura 2.7 mostra um trocador de calor de casco e tubo no qual o vapor se condensa no exterior dos

tubos e o fluido esta fluindo através dos tubos[1].
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i

S|

Figura 2.7: Trocador de Calor de Casco e Tubo

As seguintes premissas sao consideradas:

A temperatura do vapor T fora dos tubos é uniforme.

O fluxo do fluido através dos tubos é um de fluxo em pistao ideal, ou seja, existe um gradiente de

temperatura axial mas nenhum gradiente de temperatura radial.

As propriedades fisicas, tais como a densidade e o calor especifico sdo constantes.

O coeficiente de transferéncia de calor « é constante.

e A dinamica do lado do vapor pode ser ignorada, isto é, a temperatura do vapor reage instantanea-

mente a alteragoes no fornecimento de vapor.

A conducao de calor radial através da parede do tubo é ideal e a conducédo de calor axial pode ser

ignorada.

Supoe-se que a capacidade de calor da parede (M, c,) ndo pode ser ignorada no que diz respeito a
capacidade de calor do liquido (M/cy). Se for ignorada, mais tarde, este ird ser um caso especial deste
processo mais geral. O balan¢o de energia para uma se¢do da parede em cada ponto z pode ser escrito
como:

oT,,

chwﬁ =a; A (Ts — Ty) —afAs(T, —T) (2.52)

onde:
Ay - 4rea de transferéncia de calor por unidade de comprimento no lado do fluido, m.
A, - area de transferéncia de calor por unidade de comprimento no lado vapor, m.
cw - calor especifico da parede, J/kg. K.
M, - massa dos tubos por unidade de comprimento, kg/m.
T - temperatura do fluido, K.
T, - temperatura da parede, K.
as - coeficiente de transferéncia de calor no lado do vapor, W/m?K.
ay - coeficiente de transferéncia de calor no lado do fluido, W/m?*K.
O termo do lado esquerdo na equagao (2.52) representa a acumulagio de energia, o primeiro termo
no lado direito a transferéncia de calor a partir da condensacdo de vapor para a parede e o tltimo termo
a transferéncia de calor a partir da parede para o fluido a ser aquecido.

O equilibrio de energia para o fluido pode ser escrito como:

or or
Mfoa+FCf£:afAf(Tw7T) (253)
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onde:
My - massa do liquido por unidade de comprimento, kg/m.
¢y - calor especifico do fluido, J/kg.K.
F - fluxo de massa do fluido, kg/s.
O primeiro termo representa a acumulagdo de energia, o segundo termo de transporte de energia
devido ao fluxo e o terceiro termo o fluxo de energia a partir da parede para o fluido.
As equagoes (2.52) e (2.53) podem ser escritas de uma forma simplificada quando as seguintes cons-

tantes de tempo 7 e a velocidade do fluido v sdo introduzidas:
_ Mycey _ Mucw

= N e 2.54
T A T T oA, (2.54)
 Mycy _F
Tws = as A’ UiMf
O balanco de energia se torna:
8Tw Tws
Twsw =Ts—Ty — E(Tw - T) (255)
e
oT oT
— —=T1,-T 2.56
Tra T, (2.56)

A descricdo do modelo pode ser completada por uma definicdo adequada de contorno (para T') e

condicoes iniciais (para T e T,)-

Analise do Modelo Estatico

O modelo estatico pode ser encontrado definindo as derivadas no que diz respeito ao tempo igual a

zero. A equagdo (2.52) pode ser escrita como:
asAsTso + ayrArTy(z)

T =
wO(z) OésAs I afAf

(2.57)

o subscrito ’0’ foi adicionado para indicar os valores de regime permanente; Ty é assumido ser uniforme
ao longo do exterior do tubo, portanto, To(z) = Tso

Em regime permanente, a equacdo (2.53) pode, apdés combinacdo com a equagdo (2.57), ser escrita

como:
dTov(z
UonOigi )4 To(z) = Tso (2.58)
com
1 1
Tro = Mycy arA; + oA (2.59)

Tfo € a constante de tempo de aquecimento, o qual é o produto da capacidade calorifica do fluido vezes
a resisténcia de calor do vapor para o fluido.
A solucao desta equacdo pode ser encontrada através da resolucdo da equacdo homogénea e adicio-

nando a solucao particular, tendo em conta as condi¢oes de contorno Ty = T;,, para z = 0:
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To(2) = Tuo — (Tuo — Ting)e™ /0710 (2.60)

A temperatura de saida para z = L é entao dada por:

TO(L) =Tout = Tso — (TsO - TinO)e_TRO/TfO (261)

Tro € o tempo de transporte do liquido a partir da entrada do tubo para a saida em regime permanente. A
figura 2.8 mostra o perfil de temperatura estatico ao longo do tubo para as seguintes condigoes: Tg = 380
K, Tino =250 K, vo=1m/s, 70 =10 s, L =12 m.

O perfil de temperatura da parede de uma situacao de regime permanente pode ser facilmente calculado

a partir das equagoes (2.57) e (2.60);

OéfAf —z/voT
Two(z) =Tsg— ——————(Tso — Tino)e 0Ts0 2.62
wO( ) s0 asAs +afAf( s0 an) ( )
400
.Te.mper&tu rﬁ ‘u;apor
350+
=
b= e
" Temperatura Fluido
300 | ot -
.-'"-f
.-"’J#
.-"’.."#
250 il
] 2 4 a1 2] 10 12
Z4m)

Figura 2.8: Perfil de temperatura estatico do fluido ao longo da tubulacao

Analise do Modelo Dinamico

Nesta secao, comportamento dindmico do modelo para as mudancas de temperatura do fluido em
fun¢do das mudancas na temperatura do vapor ou do fluxo serdo analisadas. Vamos supor primeiro que
a capacidade de calor da parede pode ser ignorada, uma vez que os resultados sao encontrados, o efeito
da capacidade de calor sobre o resultado sera analisado.

Se a dinAmica da parede pode ser ignorada, T, se aproxima de Ts e a equagao (2.56) pode ser escrita
como: or | mfg—r‘g =T, - T (2.63)
As variaveis do processo podem ser representadas pelos seus valores de regime permanente e uma

pequena variagao em torno do regime permanente:

Ts =T+ 0Ts, T=Ty+dT, v=uvg+dv (264)
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Por enquanto, as mudancas nos coeficientes de transferéncia de calor serdo ignoradas, posteriormente
serdo apontados os impactos sobre o resultado final.

A linearizagdo da equagdo (2.63), no ponto de operagio resulta:

o(6T o(Ty + 0T
s 7((% ) + (vo + 511)77% =Tso — To + 6Ts — 0T (2.65)

A equagao (2.65) pode ser escrita em termos individuais e combinada com as equagoes (2.58) e (2.60),

o que resulta em:

1 1 1 )
b 0T = — 6T, — — (T — Ting)e~ /707 22 (2.66)
Tf

o(6T) n o(6T)
0z Ty Tf g

VU
ot 0

onde Ty = Tfg, uma vez que se assumiu que a dinamica da parede pode ser ignorada, isto é, a temperatura
da parede foi aproximada pela temperatura do vapor, o que é o caso se asAs > arAy.

Se os coeficientes de transferéncia de calor ndo sdo constantes, a contribuigao do segundo termo do lado
direito da equagdo (2.66) vai se tornar menor, dai a contribuigdo das mudangas no fluxo (ou velocidade)
sobre mudancas na temperatura diminuira.

Introducao do operador Laplace s na equacao (2.66) resulta em:
d(éT) ov

1 1 1
vo—— + s+ — ) 0T = — 6T, — —(Tsp — Tino)e /7077 — (2.67)
dz Tf Tf Tf o

A equagdo anterior ¢ uma equacao de primeira ordem comum em §7 e pode ser facilmente resolvida.

Uma solugdo geral deve ser assumida e uma solu¢do particular, que tem a seguinte forma:

5T yerar = Aye” (177 )2/v0 (2.68)

5Tparticular = AT, + ASe_Z/UOTf ((5’[)/’1)0)

A equagdo (2.68) deve ser substituida na equagdo (2.67), a combinagdo com a condi¢do de contorno

0T = dT(0,s) em z = 0 da entdo a expressao final para 67"

5T (2, s) = e~ /%075 =52/ 5T (0, 5) + [1 - e—z/vwe—sz/vo} 5T, (2.69)

1—|—TfS

1
_7(TSO - T%nO)eiz/UOTf (1 - e*SZ/'UQ) (51}/1}0)

TS
Note que Tj,0 é a temperatura de entrada do fluido em regime permanente, §7°(0,s) representa a
variacao de temperatura do fluido de entrada, que pode ser dependente do tempo.
A equacdo (2.69) ainda é um pouco dificil de interpretar,entio o termo e~*/""/ sera eliminado usando

a equagao (2.60) e avaliando o resultado para z = L. A resposta da temperatura de saida pode ser descrita
como: 0T out 0T out

(;Tout
0T oyt = ——0T; 0T
LT + 0T, + (6v/vg)

(6v/vo) (2.70)

onde:
6Tout _ TsO - ToutO e~ STR

oT; Tso — Tino

6Tout _ 1 1 TsO - ToutO e_STR (2'71)
5TS 1+ TfS TsO — Tin()
0Tt 1 1—e %R

= - Ts _Tou
(6v/vo) Tf( 0 )
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O tempo de permanéncia 7 é o tempo de transporte do fluido a partir da entrada do tubo para a
saida do tubo para a situagdo de regime permanente atual. A razdo T7r/7¢ pode ser calculada a partir da

Eq 2.61:
TR Tso — Tino
— =lIn

o 2.72
Tf TSO - ToutO ( )

Utilizando os dados da secao anterior e observando que 7 = 12 s e Tyur0 = 340.84 K, a equagao

(2.71) pode ser escrita como:

6Tout —12s
=0.30 s
o, ‘
0T put 1 _19s
5Tout 1-— 67128
LTI ) e —
(0v/vo)

As figuras 2.9 - 2.11 mostram as respostas ao degrau das fung¢des de transferéncia. Como pode ser
visto a partir da Fig. 2.9, o modelo de saida entre as mudangas de temperatura do fluido e as mudancas
de temperatura de entrada do fluido é um atraso de 12 segundos no tempo. Isto pode ser esperado uma
vez que o fluido tem de passar através do tubo, antes da mudanca de entrada atinja a saida.

O modelo entre a mudanga da temperatura de saida do fluido e a mudanca na temperatura do vapor
é inicialmente uma resposta de primeira ordem com uma constante de tempo de 10 segundos. Mediante
um aumento da temperatura do vapor, a temperatura do fluido comeca a aumentar ao longo de todo o
comprimento do tubo. O fluido no inicio do tubo é mais exposto ao aumento da temperatura do vapor de
fluido do que o da saida do tubo, consequentemente, a temperatura continua a aumentar. Apds o tempo
de permanéncia, no entanto, o novo fluido que entra no tubo foi apenas exposto & nova temperatura de
vapor; consequentemente, a temperatura de saida do fluido permanece constante.

A funcao de transferéncia entre a temperatura de saida do fluido e as mudancas na velocidade do fluido
pode ser considerada como um integrador com a diferenca entre uma resposta imediata e a atrasada. A
integracao dura 12 segundos e, consequentemente, a tltima mudanca de temperatura do fluido em uma

mudanga de 20% na velocidade do fluido serd —3,92 x 12 x 0,2 = —9,4 K.
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Figura 2.9: Temperatura de saida do fluido para um degrau de temperatura aplicado no fluido de entrada
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Figura 2.10: Temperatura de saida do fluido para um degrau de temperatura aplicado no vapor
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Figura 2.11: Temperatura de saida do fluido para um degrau na velocidade do fluido

Na andlise anterior a capacidade térmica da parede do tubo foi ignorada. Levando isso em conta

nao resulta em problemas especificos. As equagoes (2.55) e (2.56) terdo agora de serem linearizadas. A

linearizacao da primeira equacao, temos:

T,
TwsM + (1 + Tws) 6T, — M(;T =T, (2.74)
6t wa wa
A linearizacdo da segunda equagao:
6(6T) a(aT) -1 —1_—z/voT
Vo 02 W + Tr (5T - (STw) = _(TSO — TinO)Tf e 0 f(5U/U0) (275)

Escrevendo as equagoes (2.74) e (2.75) com operador s e combinando-as:

002 4 01619 = 025137, — ga(5) (T — Tins)e /"7 50 0) .10

onde:
1+ Tyss

—1
TwsTy + TwsS

s)=s+71;"
91(s) L

—1

92(5) = 7 Tws:j:‘l y— (2.77)
g3(s) = Tf_l
A solugado da equagao (2.76) resulta:
6T = e~ 912/v0 8Ty, + %(1 — e 91E/Y0)§T, — glggrf_l(Tso — Tino)(e72/V071 — e7912/%0) (§u Jug)  (2.78)

Se azAs > ayAf entdo Tys < Ty que no caso da expressdo de gi(s) na equagdo (2.77) pode ser

aproximada por:

gi(s)=s+7;" (2.79)
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A equacao (2.78) pode entao ser escrita:

5Tout ~ TsO - ToutO e STR
oT; Tso — Tino

oT, 1 Teo — T,

out ~ — : (1 _ s0 out0 €STR> (280)
0T L+ 8(Ty + Tws + Tws Ty Tr) + 8 TwsTy Tso — Tino

0T out 1 1+ TwsT;fl + 8Tws 1 —e 57R

=, TS - Tou
6U/UO Tf 1+ TwSTuT;(l + TwsT‘;l) + STws( 0 tO)

A primeira expressio na equagao (2.80) corresponde & equacdo (2.71).

A principal diferenga entre o segundo termo da equagao (2.80) e do segundo termo da equacao (2.71)
é de que o termo entre paréntesis ¢ multiplicado por uma funcdo de transferéncia de primeira ordem na
equacdo (2.71) e uma fungao de transferéncia de segunda ordem na equagio (2.80).

O terceiro termo na equagao (2.80) é similar ao terceiro termo na equagdo (2.71), a fungio de trans-
feréncia original é multiplicada por uma funcao adicional. Aparentemente, o efeito de ter a capacidade
de calor da parede do tubo em consideracao é pequeno, apenas de um efeito de primeira-ordem adicional

estd presente na resposta da temperatura de saida do fluido para mudangas na temperatura do vapor.
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2.3 Evaporadores e Separadores

Evaporadores e separadores de fase unica sao bastante semelhantes. Ambos trabalham no ponto de
ebulicao do liquido. A principal diferenca é que, em evaporadores geralmente liquidos puros sdo evapora-
dos enquanto em separadores geralmente um componente (leve) é separado dos outros componentes. Isto
leva a diferenca no comportamento dindmico. Aqui este comportamento vai ser analisado para o caso
geral em que o nivel do liquido pode variar. Se o nivel do liquido é constante, é apenas uma simplificacao

do primeiro caso.

2.3.1 Modelo do Evaporador

O objetivo do modelo do evaporador é o de determinar se as variagoes de carga sao autocontroléveis

como uma func¢do das varidveis de projeto. Isto significa que a relacido entre Fj, e F,,; tem de ser

determinadol[1].
» : e o Lie
'rw'f'rmr § —‘-—_‘ f”*"’ Tin Sroam Iil:‘.l'lc.’l"
Fout l l l
)
: Evaporador =" Fsup
b .
I c Finy < Tim l l

v
O T I

Figura 2.12: Evaporador com superficie de transferéncia de calor variavel

O modelo é mostrado na Fig. 2.12. Neste modelo, o nivel de detalhe foi restringido, porque s6 a
faixa de frequéncia baixa das perturbacoes é de importancia. As seguintes simplificacGes e suposi¢oes sao

feitas:

O liquido no tanque é idealmente misturado.

O equilibrio liquido-vapor ¢é instantaneo.

O vapor nao troca calor com a bobina.

F,.+ depende da raiz quadrada da queda de pressao.

Na bobina a mesma temperatura existe em toda parte.

O efeito boil-up é ignorado.

Todas as capacidades de calor do equipamento podem ser ignoradas.

A massa de vapor pode ser ignorada em comparac¢do com a massa do liquido.

© PN ot WD

Todas as propriedades fisicas podem ser consideradas constantes na faixa de operacgao.

._\
e

A area da seccao transversal do recipiente é constante.

Os efeitos de alguns destes pressupostos podem ser dificeis de determinar. A capacidade de calor da
bobina normalmente resultaria em uma pequena constante de tempo adicional. A capacidade da parede
pode ser adicionada a capacidade do liquido. O ponto fraco desse modelo é o fato de que o efeito boil-up

é ignorado. O volume das bolhas de vapor pode variar como uma fun¢ao da pressdo e temperatura. No
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entanto, mesmo uma anélise simplificada nos da uma boa impressdo de alguns dos efeitos dindmicos que
podem ocorrer.

Uma vez que o nivel pode variar, um equilibrio de massa é relevante e pode ser escrito como:

dM
Por causa dos dois tltimos pressupostos, o balango de massa pode ser reescrito como:
dh
Ac— = Fip, — Fou 2.82
P dt t ( )

onde p é a densidade do liquido, A, a area da seccao transversal do tanque, h o nivel de liquido e F' o
fluxo de massa. Os subscritos ’in’ e ’out’ referem-se as condi¢oes de entrada e saida, respectivamente.

O balanco de energia pode ser escrito como:

d(hT h
% = CpFinTin — CpFoutT — FoutAH + UAhi(Tsteam — T) (283)

Em que T é a temperatura do liquido no tanque, ¢, é o calor especifico do liquido, A, € a altura

pepAec

maxima da &rea de transferéncia de calor (parte superior do permutador de calor), Tsteqm € a temperatura
de condensagdo do vapor, U A é o produto do coeficiente de transferéncia de calor e da area de transferéncia
de calor e AH é o calor de vaporizagdo. Se a capacidade de calor da parede nao pode ser ignorada, a
temperatura da parede, em vez de a temperatura do vapor deveria ser utilizada na equagio (2.83) e um
balango de energia adicional para a parede seria necessario.

Equacoes adicionais sdo necessarias para completar a descricdo do modelo. A primeira delas é a

relacao entre o fluxo de saida e a pressao, tendo em conta pressuposto quatro:

Fout =CyV P - Pnet (284)

Uma vez que existe apenas um componente presente no tanque (liquido fervente puro), também existe
uma relagao entre a pressdo no tanque e a temperatura do vapor (e liquido, o que é o mesmo). Essa

relacao pode ser bem descrita pela lei de Clausius-Clapeyron.

AH 1 1

Agora, combinando as equagoes (2.82) e (2.83):

pCpAchg = CpFin(Tin — T) - FoutAH + UAhL(Tsteam - T) (286)

d max

O modelo consiste agora nas equagoes (2.82) e (2.84)-(2.86). O modelo comportamental esté repre-
sentado na Fig. 13. Como pode ser visto, o equilibrio de massa afeta o equilibrio de energia, devido a
variagdo do nivel, o equilibrio de energia afeta a pressdo através da equacao de Clausius-Clapeyron, e

uma mudanca de pressao afeta o fluxo de saida, o que por sua vez afeta o equilibrio de massa.
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',.'n. fears

T

Figura 2.13: Modelo comportamental do evaporador com superficie de transferéncia de calor varidvel

Linearizagao e Transformada de Laplace

Linearizacao da equagao (2.82) resulta em:

pAcsdh = 0F;, — 0F (2.87)

em que 0 € uma variagao em torno do valor de regime permanente.
Uma vez que estamos interessados apenas em mudancas de F,,; como resultado de mudancas de Fj,,
mudancas nas entradas Tsieqm € T, nd0 serao consideradas. Linearizacao do balanco de energia, equacao

(2.86) resulta entdo em:

A A
(pcpAchOS + CPFinO + (}]Lho> 0T = _CP(TO - Tm0>5an - AI—I(SF‘out + hL(TsteamO - TO)(Sh (288)

max max

onde o indice ’0’ refere-se ao regime permanente.

Linearizac¢do da equacio (2.84), temos:

0 (Cv \Y P — Pnet) lCv 1 F t0
Fou = P — 6P, 2 —-__Tou P — 6P, 2.
’ ! ( 9 (P - Pnet) (6 ’ t) PU - PnetO 2 (PO - PnetO) (6 ’ t) ( 89)

Linearizac¢do da equacao (2.85) nos da:

o= e (22 (- 1) or- 0

AH 1 1 0 AH 1 1
Freseap <R (w B T>> ar {“p <R (w B T>>L§T

Tomando Ty..r =Ty e Prey = Fo, esta equagdo pode ser escrita como:
AH
RT}

§P = Py—— 6T (2.91)
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Exemplo: Usando esta equagdo pode ser facilmente calculado qual mudanca no ponto de ebuli¢do

da 4gua a 100°C e 1015 mbar:

AH 40.103[J.mol 1]
0T = 1015[mb

RT? mbar) g ol K- 173737 (K7

Quando a pressao do ar ao nivel do mar muda com 35 mbar, o que nao é raro, o ponto de ebulicao

§P = Py

= 35[mbar. K 1] (2.92)

muda cerca de 1 K.

A equagao (2.89) pode ser combinada com a equagao (2.91), resultando:

1 FoutO 1 PO AH outO
0F = ———F"———0P =—-F,, 0T = oT 2.93
"7 2(Py — Paero) 27" (Py = Prero) RT} P T (2.93)
onde: 1 Py AH
= 2.94
ﬁ 2 (PO - Pnet()) RTO ( )

que é uma constante adimensional.

Derivagao da funcao de transferéncia normalizada

No ponto de operagao podemos escrever que Fj,o = Foui0 = Fy- O equilibrio de massa pode entao ser

normalizado para:
oh 6an o 6Fout _ pAchO

Tlshio Iy Iy Iy

(2.95)

A constante de tempo 7 é 0 tempo de permanéncia no tanque na situagdo de regime permanente. A

equacdo (2.88) pode ser reescrita com a ajuda da equagdo (2.93) para:

F

UA
0+

7(Tsteam0 - TO)(Sh (296)

hmaa:

UAhg

hmaz

(pcpAchos +cpFo + SAH ) 0T = —cp(Ty — Tino)0Fin, +

Definindo a constante de tempo para o tempo total de aquecimento 75 :

pcpAcho
o 2.97
* 7 G Fo + BAH D 1 Ul (2:97)

him,

Entao a equagdo (2.86) pode ser reescrita como:

T2 (5an UA/hmaI
DT = ——=(Ty — T},
(r2s+1) 7'1( 0 ) Ey e pcpAcho

(TsteamO - TO)(Sh (298)

Definindo o tempo de aquecimento do recipiente em relacdo ao tempo de aquecimento da bobina

como:
pcpAchoTo
T3 = UAhg P (299)
R o (Tsteamo - TO)
Entao a equagdo (2.98) pode ser simplificada para:
0F;, oh
(195 + 1)0T = — 2(Ty — Tino) o2 + —TO (2.100)
Ty Fo ho
A substituicdo do balan¢o de massas e a equacao para o fluxo de saida, finalmente, resulta em:
5T (TO — TznO) T2 5Fln
1 —Tp———= = — 2.101
<7.1(7.25+ )+ 5) T ( T2 T s+ =) T ( )
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A funcao de transferéncia se torna:

5T T() —Ty S(TO T MLO) _|_ % 7 TO —T3 S(TO znO) + 1 (2 102)
5F, Fp T18(T28 + 1) + 24 T Fy 1732 + ”T—?s +8 '

A funcao de transferéncia desejada pode ser obtida substituindo a equacdo para o fluxo de saida

novamente:
5Fout _T3S(TO TmO) + 1 (2 103)
SFin ~ D521 00511 -

Analise da Resposta

A resposta inicial e comportamento em regime permanente sio interessantes no caso de uma mudanca na
forma de um degrau no fluxo de entrada. Para uma mudanca de unidade no fluxo de entrada dF;, = 1/s.

O comportamento inicial torna-se entao:

—(To — Tino)/Tom3s + 1

T16T352 + 7'17'35+ 1

F,
li (d out

_ 2

1] _ =B(To = Tino)/To

T1

Quando Ty > T;n0, a resposta é inicialmente negativa, uma vez que menos calor estd disponivel para
evaporacao. Devido & pressao decrescente, a temperatura do ponto de ebulicao ird diminuir. Em um
aumento no fluxo de entrada, o fluxo de vapor de saida, portanto, ird inicialmente diminuir.

O comportamento do regime permanente para ¢t — oo torna-se:

—(To — Tino)/Tom3s + 1
Hips? 4 s 41

tliglo(éFout) - 11—% ls s

-1] =1 (2.105)

Para uma mudanca degrau no fluxo de entrada, o fluxo de saida, eventualmente, tornar-se igual ao

fluxo de entrada.

Comportamento Geral

No regime permanente, o fluxo de saida torna-se igual ao fluxo de entrada. A pergunta que poderiamos
fazer é: o sistema é estével e como é que o fluxo de saida vai para o seu valor de regime permanente?
Para investigar isso, o denominador da equagao (2.103) precisa ser analisado. O denominador normalizado

pode ser escrito como a equagao basica para um sistema de segunda ordem:

denominador = 1352 4 T8¢ 11 = 7262 4 2(1s +1 (2.106)

B Tof3

Uma constante de tempo 7 e um coeficiente de amortecimento ¢ podem ser definidos:

7173
T: —
V 5
17’17’3 T17'3 7'17'3
A~ = 2.107
27—2/8/ 27’2 ( )



2.3. EVAPORADORES E SEPARADORES 31

Para compreender o mecanismo da resposta, o coeficiente de amortecimento tem de ser expresso nas

variaveis de projeto:

_ 1P+ AHBR + 52 [1pAchy  poyAchoTy 1 cpFo+ AHBR + 5200 (2.108)
2 pCpAChO 5 Fy [}{:3:1: (TsteamO - TO) 2 \/ﬁcp% %Aho (TsteamO - TO)
0 max

O denominador é o resultado de dois balangos interagindo: o balanco de energia e o balanco de
massa. Esta interacdo é um resultado da superficie de transferéncia de calor que muda. Se a superficie
de transferéncia de calor é constante (controle de nivel) , a interagdo é eliminada. Se o coeficiente de
amortecimento 0 < ¢ < 1, a interacdo resulta em oscilagdo. Se o fluxo de entrada aumenta, o nivel
ir4 aumentar tanto que o fluxo de saida ird exceder o fluxo de entrada. O nivel ird oscilar por algum
tempo até um novo valor de regime permanente ser atingido. Se o coeficiente de amortecimento ¢ > 1,
o nivel ird aproximar-se progressivamente de um novo valor de regime permanente. As unicas variaveis
de projeto sao UA/hmax € 0 pardmetro de saida 8 = (To/Fout0)(OFut/0T). Normalmente, o tltimo
termo no numerador da equacdo (2.108) é muito maior do que os outros dois termos. Isto significa que
para um aumento de 8 o amortecimento diminui. Se U A/hyax aumenta, no entanto o amortecimento ira

aumentar, uma vez que o efeito de UA/h.x no numerador é mais forte do que no denominador.

Exemplo de Algumas Respostas

Para visualizar algumas respostas, os seguintes parametros sao assumidos: 7 = 2.5min, 7o = 1.25min
(assumindo que o efeito das alteragbes em [ sobre 7o podem ser desprezadas), 73 = 5min, (Tp —

Tino)/To) = 0.4 e B =5, 15 e 25. As respostas sdo mostradas na Fig. 14.

L~ o8
b B=5.0
3 :
- =150
u o |/ “B=1sC
if
05 |
.I
=1+
B=250
o 5 10 15 20

Tempo, [segundos)

Figura 2.14: Resposta de dF,,; para um degrau aplicado em JFj,, para diferentes valores de

Podemos claramente ver que, quando o valor de 8 aumenta, a resposta recebe um carater inverso

inicialmente e comega a oscilar. A forma da resposta depende fortemente os valores dos parametros (7 e

B).
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Fisicamente este fenomeno pode ser explicado como a seguir. Uma vez que a temperatura de entrada
é menor do que a temperatura no tanque, um aumento no fluxo de entrada, vai levar a uma diminuicao
na temperatura. No entanto, o aumento do fluxo de entrada, eventualmente, leva a um aumento do fluxo
de saida uma vez que um novo equilibrio sera encontrado e o fluxo de saida sera igual novamente ao fluxo
de entrada aumentado. Isto significa que a temperatura aumentara, bem como o nivel. Além disso, a
pressao vai aumentar, resultando no aumento do fluxo de vapor de saida. O comportamento oscilatério
é o resultado da interacao entre o balanco de massa e balango energético.

Para a maioria dos evaporadores industriais, 75 é pequena em comparacao com 7y, dai a resposta de
F,.+ para Fj, vai abordar uma resposta de primeira ordem, no entanto, em evaporadores de pequena

escala, a situacao pode ser diferente e 75 pode ser significativo em comparagao com 7.

2.3.2 Separagao de Sistemas Multifases

Quando mais de um componente estd presente na mistura liquida, os componentes podem ser separados,
uma vez que eles tém diferentes volatilidades relativas. Vamos assumir que uma mistura binaria é

separada, como mostrado na Fig. 2.15 [1].

D, xp
Componente
Leve
T
Fox;. Ty
_
Alimentagido
B, xg
Componente
Pesado
Vapor
condensa

Figura 2.15: Separacao de mistura binéria

O componente leve vai sair do separador por cima com uma concentracdo xp, a concentragdo do
componente leve(mais volétil) no fluxo do fundo é zg. Os fluxos de alimentagdo, parte superior e inferior
sdo F, D e B, respectivamente. A temperatura de alimentacdo Tr pode ser diferente da temperatura T
do recipiente.

Assim, para ndo complicar muito o modelo, os seguintes pressupostos serdo assumidos:
e A massa de vapor pode ser ignorada em comparac¢do com a massa liquida.
e O liquido é idealmente misturado.

e A densidade, o calor de vaporizacao e o calor especifico podem ser assumidos independentes da

temperatura e composicao.
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e Ha uma relacao fixa entre a concentracao do componente leve na fase de vapor e na fase liquida:zp =

f(LUB7 T) .
As capacidades de calor da parede e da bobina pode ser ignorada em comparacao com a capacidade

de calor do liquido.

As perdas de calor podem ser ignorados.

A bobina de aquecimento é sempre coberta pelo liquido.

Para realizar o pressuposto anterior , o nivel é idealmente controlado através da manipulacao do

fluxo de saida B.

O calor da mistura pode ser ignorado.

O diagrama do separador é mostrado na Fig. 2.16:

Tstoam X Tr

—_—

D Separador

FS‘[PHI!J —_— ip

Figura 2.16: Diagrama do separador

Como pode ser visto, presume-se que a temperatura do vapor (ou pressio) e das condigoes de alimen-

tagdo (composigao e temperatura) sdo assumidos como sendo as variaveis de perturbagao.

Modelo do Separador

O modelo para o separador consiste na massa, componentes , energia de equilibrio e equagoes adicionais.

Devido ao controle do nivel ideal, o balango de massa pode ser escrita como:

F-D-B=0 (2.109)

em que F', D e B sdo os fluxos molares de alimentagdo, superior e inferior, respectivamente (mol/s). O
equilibrio de componente para o componente leve é:

drp

Ach
PL i

:F.’L'F—D.'I}D—B.’EB (2110)

em que x ¢ a concentragio do componente leve, p;, = densidade (mol/m?), A. = area da sec¢io transversal
do recipiente (m?) e h representa o nivel do liquido (m).

O balanco de energia para este caso pode ser escrito como:

pLCpACh(fTJz: = Fe,Tr — Be,T — D(c, T+ AH) + UA(Tsteam — T') (2.111)

em que ¢, é o calor especifico do liquido (J/mol.K) , AH o calor de vaporizagio (J/mol), e UA o produto

do coeficiente de transferéncia de calor e da area de transferéncia de calor (J/K.s).
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O lado esquerdo da equacdo representa a mudanga na energia do liquido, o primeiro termo do lado
direito representa o calor sensivel que entra no reator com o fluxo de alimentacdo, o segundo termo é o
calor sensivel saindo do reator com o fluxo de fundo, o terceiro termo é o calor sensivel saindo do reator
com o fluxo superior, e o quarto termo é o calor transferido do vapor para o liquido. Devido & suposicao
de que a capacidade de calor da parede pode ser ignorada, o ultimo termo contém a temperatura do
vapor, em vez da temperatura da bobina.

A equacdo (2.110) pode, apds combinagdo com o balang¢o de massa, ser escrita como:

%B = F(zp —ap) — D(zp — z5) (2.112)

Similarmente, o balan¢o de energia 2.111:

pLAch

chpACh% = Fey(Tr — T) — DAH + UA(Tsream — T) (2.113)

Uma vez que existe uma relacao de equilibrio entre xp, zp e T podemos escrever:
D :f<.’1?B,T) (2.114)

O modelo comportamental para este conjunto de equagoes é mostrado na Fig. 2.17.

‘[

balango de
energia

sfedam

Figura 2.17: Modelo comportamental do separador

Analise do Modelo

E possivel analisar varias situacoes em que variaveis de perturbacio mudam. Poderiamos, por exemplo,
analisar a mudanca na composi¢do do fundo, como resultado de uma alteracdo no fluxo de alimentacao.
Se supormos que nao ha mudancas na alimentacao e na temperatura do vapor e no fundo e fluxo de
destilado, como é que a composicao do fundo xp responderia para as mudangas na alimentacao? Para
analisar isso, o modelo sera linearizado com a condi¢ao de que 0T steqm = 0T = dzp = 0.

Linearizac¢ao do balango de massa, equagao (2.109):
§F—6D —6B=0 (2.115)

Linearizacdo do balango de componentes, equacao (2.112):
(pLAch()S + 30)5.23]3 = (l'FO - QL‘B())(SF — Do(SI‘D — (xDO - l‘Bo)(SD (2.116)
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Linearizag¢do do balanco de energia, equagao (2.113):
(prepAchos + Focp + UA)T = ¢p(Tro — 1p)0F — AHOD (2.117)
Linearizacgdo da equacao (2.114):
dxp = Béxpg + 0T (2.118)

of af
81'3 oT

..\_, \

= _\ P

\lqmdﬂ

r=(5"—), A=(%)

— Temperatura

!

i 1 '

—_—
X Componente leve

Figura 2.18: Curvas de equilibrio isobérico vapor-liquido

Curvas tipicas de equilibrio liquido-vapor a pressio constante sdo mostrados na Fig. 2.18. Como pode
ser visto, kK > 0 e A < 0. Isto pode ser facilmente explicado: quando a concentracdo de um componente
no liquido aumenta, a sua concentracdo no vapor também aumentard, por conseguinte, x é positivo. A

Fig. 2.18 mostra que, se a temperatura aumenta, xp diminui, assim A é negativo.

Derivagao da Funcao de Transferéncia

Para investigar como a concentracao de fundo muda, como resultado de uma mudanca no fluxo de
alimentagdo F', o balanco de componentes, equacdo (2.116), é combinado com a equacdo (2.118) para

dar:
TC/MO
Tes+ 1

(5.’L‘B = [(acpo — $Bo)(5F — )\Do(ST — (LL'DO — LUB())(SD}
My

Te = BO + KJDO

(2.119)

Moy = prAcho
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O balango de energia, equagao (2.117), pode ser escrito:

TT/CpMO
s+ 1

0T = [Cp(TFO — To)(SF — AH(SD}

CpMQ

= - 2.12
= Foc, +UA (2.120)

Combinando as equagdes (2.119) e (2.120) resulta em:

5 T My
rB = TR0 — TBO —
B= o \FFo BO

TT(TFO — To))\D0> . TCM()

7 AHAD,
D
Mo(mrs+1) Tes+ 1 )

cpMo(mrs+1
(2.121)

(Z'DO —ZBo —

A resposta de x g a alteragoes na alimentagao F' pode ser facilmente obtida a partir da equagao (2.121).

Para se ter uma ideia mais clara, ela é reescrita com a seguinte equacao:

5rp _ Te[rrMo(xro = po)s + Mo(wro — @po) = 7r(Tro — To)ADo] _ Tst+1 (2.122)
OF (Tes + D) (rrs + 1) (Tes + D (rrs + 1) '

A resposta global de 2 g a mudangas em F depende do sinal do termo My(zpo—x o) —71(Tro—T0)vDo-
Se Tro —Tp > 0 entao o termo é positivo e a resposta de zp a mudangas na F serd uma pseudo-primeira-
ordem, uma vez que 7T é positivo. Se, no entanto, Trg — Ty < 0 , o termo pode se tornar negativo,
consequentemente 7 se tornaria negativo, resultando em uma resposta inversa. A figura 2.19 mostra

algumas respostas para7¢c =7 =2, K=1e7=1,0,—-1,-2.

o8

0.6}

04

EXE.

0.2+

Tempo, [segundosg)

Figura 2.19: Mudancas na concentracao de fundo para mudancas na alimentacao, de acordo com equagao

(2.122), para diferentes valores de 7

Como pode ser visto, a resposta cada vez mais recebe um cardcter inverso quando a constante de
tempo 7 torna-se mais negativa.
No caso hipotético em que 77 (Tro—To)ADog = Mo(xpo—2x o), a concentracao de fundo s6 mostra uma

resposta dindmica, no entanto, nao ha impacto estatico de mudancas de alimentacao na concentracao de



2.3. EVAPORADORES E SEPARADORES 37

fundo. A funcdo de transferéncia do processo pode agora ser escrita como:
oxR Ks

_ 2.123

O0F  (tes+ 1) (rrs+1) ( )

A resposta é mostrada na Fig. 2.20, para um valor de 7¢ = 2, 77 = 2 e K = 1. E 6bvio que, para

diferentes valores de K, respostas com uma altura de pico diferente serao obtidas.

0z

10
Tempo, (segundos)

Figura 2.20: Mudancas na concentracao de fundo para mudancas na alimentacao, de acordo com equagao

(2.123)



3 Simulacao

A partir dos modelos desenvolvidos anteriormente foi possivel a implementacao das fungoes de trans-
feréncia, que representam a dinidmica dos processos, em codigo do MatLab. Desta maneira foi possivel

obter as respostas dos sistemas a mudancas na entrada.

3.1 Modelos Simulados

3.1.1 Reator Tubular

Aqui foi simulada a equagao (2.22) novamente apresentada como equacdo (3.1).

5CB(L,5) - 5CB,out - k1

— — —kotr _ _—k1TR) ,—STR 1
3Ca0.5) ~ 3Cam ks e (3-1)

Reagoes Consecutivas

Como discutido anteriormente, a equacdo (3.1) mostra a concentragdo de saida do componente de inte-

resse, componente B, em razdo ao componente de entrada, A. Os seguintes parametros foram utilizados:

Tabela 3.1: Parametros Reator Tubular
Constante de Velocidade - & 0,2

Constante de Velocidade - ko 0,01

Comprimento Reator - L 10 m

Velocidade do Fluido - v 1m/s

Resultando na func¢ao:

2 = 0,7329¢ 100 (3.2)

38
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A resposta ao degrau de entrada do componente A é mostrada na figura abaixo:

e

07 F &

06F &

GRS -

éCB.nuf

03 r .

02+ .

L ]
] 5 10 = 20 25 ] 35 40
Tempo, (segundos)

Figura 3.1: Resposta da concentragdo do componente B para um degrau no componente de entrada, A

Como era esperado, podemos ver que a resposta consiste em um ganho e um atraso no tempo.

3.1.2 Trocador do Tipo Bobina de Aquecimento

K1K4 K2(7w5+1) Kg(TwS+1)
Ts+ n oF
(trs+ 1) (rws+ 1) — K1 K5 (rrs+ 1) (rws+ 1) — K1 K5 (rrs+ 1) (tws+ 1) — K1 K5

oT =

A equacio (3.3) se refere a equagdo (2.51), nela podemos obter a resposta para mudangas na tem-
peratura de vapor, na temperatura de entrada e no fluxo. Foram definidos os seguintes valores para

simulacgao:
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Tabela 3.2: Parametros Bobina de Aquecimento
Densidade do Fluido - p 1000 kg/m?
Volume do Fluido no Tanque - V 0,015 m3
Fluxo em Regime Permanente - F; 0,001 m?/s
Calor Especifico do Fluido - ¢, 4190 J/kg.K
Massa dos Tubos por Unidade de Comprimento - M,, 5 kg/m
Calor Especifico da Parede - ¢, 390 J/kg.K
Coeficiente de Transferéncia de Calor da Bobina do Lado de Fora da Bobina - «, 20 W/m?K
Area de Transferéncia de Calor do Lado de Fora da Bobina - A, 7 m?
Coeficiente de Transferéncia de Calor da Bobina do Lado de Dentro da Bobina - o; | 25 W/m?K
Area de Transferéncia de Calor do Lado de Dentro da Bobina - A; 6.6 m>
Temperatura de Entrada em Regime Permanente - T;,0 300 K
Temperatura em Regime Permanente - T 3713 K
Com os valores da tabela 3.2 as fung¢des de transferéncia sio:
orT 0,01749 orT 6,187s +0,9677 or 451600s + 70640

5T, 92,852 + 20,915+ 0,9852° 0T,  92,8s% + 20,915 + 0, 9852

As respostas obtidas sdo mostradas abaixo.

L L L L
0 20 4( B0 &0 100 120 140

Tempo, (segundos)

Figura 3.2: Resposta para um degrau na temperatura de vapor

oTr 92,852 + 20,915 + 0, 9852

(3.4)
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Figura 3.3: Resposta para um degrau na temperatura de entrada

ar

o i

0 50

Figura 3.4: Resposta para um degrau no fluxo

Tempo, {segundos)

L
100

150

Como sao mostradas nas figuras acima, para mudangas na temperatura do vapor d7s é obtida uma

resposta de segunda ordem, a resposta a mudancgas em 67}, e § F sdo respostas de pseudo-primeira ordem.

3.1.3 Trocador de Casco e Tubo

Para o trocador de calor de casco e tubo foi simulada a equagdo (2.80) que leva em conta a capacidade

térmica da parede do tubo, a mesma é mostrada a seguir:

5Tout

5T
0Tout 1

~ TsO - ToutO e~ STR
TsO - T%nO

0T, 1+ s(Tf + Tws + TwsT;}Tf) + 82 TwsTy

TsO - ToutO —STR
—— 7 3.5
TSO - CZ-‘7,'710 ¢ ( )
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6Tt 1 14 TwsTy + 5Tuws 1—e 5
v /vy ~ _; 14 TwsTu_]}(l + Tu,sTf_l) + STws (Tso = Touro)
Para esta simulacao os valores da tabela abaixo foram utilizados.
Tabela 3.3: Parametros Casco e Tubo
Area de Transferéncia de Calor por Unidade de Comprimento no Lado do Fluido - A £ 10 m
Area de Transferéncia de Calor por Unidade de Comprimento no Lado do Vapor - A 9m
Calor Especifico da Parede - ¢, 390 J/kg.K
Massa dos Tubos por Unidade de Comprimento - M, 5 kg/m
Coeficiente de Transferéncia de Calor do Lado do Vapor - a5 25 W/m?K
Coeficiente de Transferéncia de Calor do Lado do Fluido - ay 20 W/m?K
Massa do Liquido por Unidade de Comprimento - My 1000 kg/m
Fluxo de Massa do Fluido - F 1000 kg/s
Calor Especifico do Fluido - ¢, 4190 J/kg.K
Comprimento Percorrido - L 12 m
Temperatura do Vapor em Regime Permanente - Ty 380 K
Temperatura de Entrada do Fluido em Regime Permanente - T, 250 K
Temperatura de Saida do Fluido em Regime Permanente - Ty 330 K

As figuras 3.5-3.7 mostram as respostas ao degrau das func¢des de transferéncia.

D 1 ! L L 1 L L L ]
] g 10 14 20 25 a0 35 40 45 50

Tempo, (sequndos)

Figura 3.5: Temperatura de saida do fluido para um degrau de temperatura aplicado na entrada
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Figura 3.6: Temperatura de saida do fluido para um degrau de temperatura aplicado no vapor

Step Response

0 T T T T T T

0,005 A

0025 A

_DDS 1 1 1 ] 1 1
0 2 4 Tempo, (segundos) 10 12 14

Figura 3.7: Temperatura de saida do fluido para um degrau na velocidade do fluido

Ag figuras mostram as respostas ao degrau das funcoes de transferéncia. Como pode ser visto a

partir da figura 3.5, o modelo de saida entre as mudancas de temperatura do fluido e as mudancas de

temperatura de entrada do fluido é um atraso de 12 segundos no tempo.

O modelo entre a mudanga da temperatura de saida do fluido e a mudanca na temperatura do vapor

¢é inicialmente uma resposta de primeira ordem. Mediante um aumento da temperatura do vapor, a

temperatura do fluido comega a aumentar ao longo de todo o comprimento do tubo. Apo6s o tempo de

permanéncia, no entanto, o novo fluido que entra no tubo foi apenas exposto & nova temperatura de

vapor; consequentemente, a temperatura de saida do fluido permanece constante.

A funcdo de transferéncia entre a temperatura de saida do fluido e as mudangas na velocidade do fluido

pode ser considerada como um integrador com a diferenca entre uma resposta imediata e a atrasada. A

integragao dura 12 segundos.
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3.1.4 Evaporador

O modelo do evaporador foi mostrado na equagdo (2.103), representada abaixo:

(To—Tino)
(To-Tino) 1

5Fout _ —T35
6Fpm TR+ OBst1

A tabela seguinte foi utilizada para o calculo das constantes:

44

(3.6)

Tabela 3.4: Parametros Evaporador
Densidade do Liquido - p 1000 kg/m3
Area de Secao Transversal do Tanque - A, 0,251 m?
Calor Especifico do Fluido - ¢, 4190 J/kg.K
Altura Maxima da Area de Transferéncia de Calor - h,,ax 1m
Altura em Regime Permanente - hg 0,5 m
Coeficiente de Transferéncia de Calor - U 600 W/m?K
Area de Transferéncia de Calor - A 15 m?
calor de vaporizagdo - DH 40,103 J/mol
Fluxo de Massa em Regime Permanente - I 3 kg/s
Temperatura em Regime Permanente - Tj 2713 K
Constante Universal dos Gases Perfeitos - R 8,31 m3.Pa/K.mol
250 K

Temperatura de Entrada em Regime Permanente - 15,0

Com os parametros da tabela acima, a funcdo de transferéncia, equagéo (3.6), é:

—66,22s + 1

6Fout —
381052 4 39,555 + 1

OF;

Assim, a resposta ao degrau é:

L
1200 1400

{04 1 L
200 400

] L L
(e 300 1000
Tempo, (segundos)

Figura 3.8: Fluxo de sdida para um degrau no fluxo de entrada do Evaporador
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Vemos da figura 3.8 que como coeficiente de amortecimento({), do denominador da equagao (3.7), é
0 < ¢ < 1, assim a interacao resulta em oscila¢do. Se o fluxo de entrada aumenta, o nivel ir4d aumentar
tanto que o fluxo de saida ird exceder o fluxo de entrada. O nivel ird oscilar por algum tempo até um

novo valor de regime permanente ser atingido

3.1.5 Separador

Para o separador obtemos a funcdo de transferéncia, equagio (2.122), que representa como a con-

centracao responde a uma mudanca no fluxo de alimentacdo. A funcdo é mais uma vez apresentada a

seguir:
dzp _ Te[rrMo(zro — 2po)s + Mo(zro — @po) — 70 (Tro — To)ADo] _ . s+ 1 (3.8)
oF (tes+ 1) (rrs+ 1) (tes+ 1) (mrs+ 1)
Os parametros simulados foram definidos de acordo com a tabela 3.4.
Tabela 3.5: Pardmetros Separador
K 1
K 2
Area de Secdo Transversal do Tanque - A, 0,257 m?
Calor Especifico do Fluido - ¢, 4190 J/kg.K
Densidade - py, 5556 mol /m?>
Nivel do liquido em Regime Permanente - hg 1m
Coeficiente de Transferéncia de Calor - U 600 W/m?K
Area de Transferéncia de Calor - A 15 m?
calor de vaporizacao - DH 40,103 J/mol
Fluxo Molar de Alimentacao - Fj 2000 mol /s
Fluxo Molar de Alimentacao Superior - Dy 700 mol/s
Fluxo Molar de Alimentagao Inferior - By 700 mol/s

Entao a equagdo (3.8) se torna:

oxrp —s+1
_ 3.9
oF 4,529s2 +4,257s + 1 (3.9)

Desta maneira, a simulac¢do da equagao (3.9) nos d4 a figura 3.9.
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Figura 3.9: Mudanca na concentracdo de fundo para um degrau na alimentacao

A resposta de zp a mudangas em F' depende do sinal do termo My(zro — 2po) — T7(Tro — To)vDo-
Como Tro — Ty < 0, o termo é negativo, consequentemente 7 é negativo, resultando em uma resposta

inversa.
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3.2 Tecnologia OPC

Apos a simulagao foi feito com que as variaveis de entrada e de saida dos modelos fossem ligadas a
um servidor OPC possibilitando assim conectar equipamentos de controle, como por exemplo um PLC e

aplicar estratégias de controle como se fosse um processo real.

3.2.1 Definicao

OLE for Process Control (OPC) foi desenvolvido para conectar softwares baseados em Windows e
hardware de controle[4]. O padrao define métodos consistentes que acessam os dados de dispositivos nao
importando o seu tipo, fabricante ou versdo. Assim permitindo que o desenvolvimento de um software
ndo precise se preocupar com o hardware a que ele vai se conectar. Assim o programa pode ser escrito
apenas uma vez e depois ser reutilizado em diversas aplicagoes.

Uma vez que um servidor OPC ¢é criado para um dispositivo em particular, ele pode ser conectado
por qualquer aplicacao que seja capaz de se conectar com este dispositivo como um cliente OPC. Estes
servidores usam a tecnologia OLE da Microsoft que é baseada na COM (tecnologia que permite a comu-
nicagdo entre softwares variados) para se conectar com os clientes. A tecnologia COM permite um padrao
de troca de informagao em tempo real entre as aplicacoes entre o software e o hardware que controla o
processo a ser monitorado.

Neste trabalho foi utilizado o OPC Toolbox disponivel pelo software MatLab/Simulink. Através desse
Toolbox foi criado um cliente OPC que se conecta a um servidor local no computador que, desta maneira,

tem acesso aos dados.

3.2.2 Configuracoes do OPC Toolbox

Primeiramente para a utiliza¢do desta ferramenta foi instalado o Matrikon OPC Simulation Server que
possibilita a simulagdo de um servidor OPC local no computador. O download deste software é gratuito
e pode ser feito no site da Matrikon OPCJ5].

No ambiente Simulink do MatLab podemos acessar a biblioteca OPC Toolbox.Nela encontramos os
blocos OPC Configuration, OPC Read e OPC Write que foram utilizados nas simulag¢bes. A figura 3.10

mostra a simulagdo do Evaporador utilizando a tecnologia OPC para os dados da entrada do sistema.
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Figura 3.10: Aplicagdo de um degrau na entrada do modelo utilizando o OPC Toolbox
Na simulacao acima vemos um exemplo de como podemos controlar remotamente a entrada do sistema.
Nele os blocos foram configurados da seguinte maneira:

e OPC Config: Neste bloco configuramos o cliente que ird ser conectado ao servidor local (Matrikon

OPC) que foi configurado como na figura 3.11.
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OFC Config
10 X R=sl-Time

i}

"DPC Configuration

Bl Block Parameters: OPC Configuration = | ¥ |

— OPC Configuration

Configure pseudo reaktime control options, OPC clients to use in the
model, and behavior in response to OPC errors and events. Only one of
these blocks can be active in a Simulink model. Additional OPC
Configuration blocks are dizabled. Clients are configured using

Configure OPC Clients... —
'I'1_
I I Lot
Configure OPC Clients...
: L=
- OPC Client Manager (opc_evaporador) L‘: L]

— OPC client manager

Define and configure OPC clients for use throughout the model. Any
changes in this dialog are applied immediatety.

— OPC Clients

Dl [ Addi. |I Celete ][ Edit... ]: Ennn-:—:l_i@

[ oo ][

Figura 3.11: Parametros bloco OPC Config

e OPC Write: Aqui adicionamos qual item recebera os dados a serem escritos, como mostra a figura

3.12.
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Group 1 OFPC Write {Sync):
% Signal 1 B Bucket . Real8
Signal Builder

I Block Properties: OPC Write

— OPC Write
Write data to an OPC server. Writes can be synchronous or asynchronous. You
must specify as many tems as the width of the input port, Each element of the
input vector is written to the corresponding item on the server.

[ Import from VWorkspace... ]
— Parameters
Client  localhostMatrikon. OPC Simulation, 1 :

Configure OPC Clientz...

— kem Ds

Buckst Brigade Heald

Moveup | | Movedown ' I Add ftems... ] l Delete

Figura 3.12: Parametros bloco OPC Write

e OPC Read: Neste bloco os dados escritos no item especificado sdo lidos. Assim lemos o mesmo

item que escrevemos anteriormente, como definido na figura abaixo.

v | 00151
OPC Read (Device): Sinal Referénoia 52+0.010385+0.0002625
Bucket..eReals Qf Ganho Modelo
Tl Modelo Evaporador
| = 52

B Block Properties: OPC Read

— OPC Head block
Read data from an OPC server. Reads can be synchronous {from the cache or
device) or asynchronous (from the device), The output ports are vectors the same
size as the number of items specified in the block. Value is output as a vector of
the specified data type. The optional Quality port is a UINT16 vector. The optlional
Timestamp port is a double vector.

| import from Workspace... |

— Parameters

Client: |localhost/Matrikon OPC.Simulation 1 x|
I Configure OPC Clients... ]

ltem ID=
Bucket Brigade Reald -

Figura 3.13: Parametros bloco OPC Read
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Com todos os pardmetros definidos e aplicando um degrau através do bloco Signal Builder obtemos a

seguinte resposta do modelo:

Figura 3.14: Resposta a um degrau de entrada aplicado atraves tecnologia OPC

Vemos que a resposta do modelo do evaporador é a mesma obtida anteriormente na figura 3.8 como
era esperado. Podemos observar também o sinal de referéncia que é o degrau aplicado na entrada do
sistema, assim, demonstrando que o sinal é escrito em um item OPC e depois lido para ser aplicado na

entrada do modelo.



4 Controle

Os processos discutidos neste trabalho sao de grande importancia para a industria petroquimica, por
esta razao se faz necessario o controle dos mesmos para a maximizacao da produtividade e dos lucros.
Sendo assim, ap6s 0os modelos serem obtidos e simulados foram aplicadas técnicas de controle nos processos
mais usuais, e que apresentam a dinamica facil de ser entendida. Nas se¢oes a seguir serao introduzidos

e aplicados o controle PID 6timo e o Controle Preditvo.

4.1 PID Otimo

4.1.1 Controlador PID

Um dos controladores mais utilizados na industria é o controlador PID.A popularidade dos controlado-
res PID pode ser atribuida parcialmente ao seu desempenho robusto sobre uma grande faixa de condigoes
operacionais e a sua simplicidade operacional.

A funcdo de transferéncia de um controlador PID tem a seguinte forma:
Ki
GPID(S) ZKP+?+Kd.S (4.1)

Desta maneira é necessario que sejam determinados trés parametros para a implementagao de um
Controlador PID, sdo eles: Ganho Proporcional K, Ganho Integral K; e Ganho Derivativo Kjg.

O valor numérico dessas trés constantes deve ser determinado de maneira que o controlador tenha um
bom desempenho e nunca introduza instabilidades no processo. Esse é o problema de controle classico, o

problema de sintonia do controlador PID.

4.1.2 Sintonia do Controlador

Uma forma de sintonizar controlador PID consiste em pesquisar valores das constantes K., K; e Ky
que minimizem o erro de desempenho. Este erro decorre do fato de que qualquer ajuste promovido por
um sistema de controle leva um tempo para ser concluido e, ao longo desse tempo, acumulam-se erros de

controle (valor desejado, set - point, menos valor medido).

52
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Figura 4.1: Erro de controle

Para quantificar o erro ocorrido em fungao de uma perturbacao utilizam-se critérios baseados na

integral do erro. A seguir trés critérios sdo apresentados [2]:

1. Integral Absoluta do Erro - Integrated Absolute Error - TAE:
TAFE = / | e(t) | dt (4.2)
0

2. Integral do Erro Quadratico - Integrated Square Error - ISE, sendo mais indicado para malhas com

caracteristicas menos oscilatorias.
o0

ISE = / e*(t)dt (4.3)
0
3. Integral do Erro Absoluto vezes o Tempo - Integrated of the Time Multiplied by Absolute Error -
ITAE:

ITAE = [ t]e(t) | dt (4.4)
/

Dentre os critérios acima o ITAE é o mais seletivo, pois o seu valor minimo é facilmente identificdvel em
funcao de parametros do sistema. Por esta razao utilizamos o critério ITAE na sintonia dos controladores
PID deste trabalho.

Desta maneira um bom controlador deve minimizar o critério ITAE. Um sistema de controle é dito

ser 6timo quando o valor deste indice é minimizado ou até mesmo nulo.

4.1.3 Otimizacao

O controle 6timo é definido como a otimizagdo de alguns indices de desempenho como, por exemplo,

os indices mostrados na secao anterior. Para isso, podem ser usadas funcoes objetivo paramétricas.



4.1. PID OTIMO 54
A formulacdo matematica do problema de otimizacdo sem restricoes é:

min F(x) (4.5)

x

T A interpretacdo da férmula é: encontrar o vetor x de modo a que a funcdo

onde x = [x1, X2, ..., Tp]
objetivo F'(x) seja minimizada. Se houver um problema de maximizagio é tratado, a fungdo objetivo
pode ser alterada para —F'(z) tal que ele pode ser convertido para um problema de minimizacao.

Para encontrar a solu¢ao da equagdo (4.5) uma funcao do MatLab fminsearch() é fornecida usando

o algoritmo bem estabelecido [6].
[, fopt, key, ¢] = fminsearch (Fun ,zo, OPT)

onde o Fun é uma funcdo do MatLab, uma func¢do para descrever a funcdo objetivo. A varidvel g é o
ponto de partida para o método de pesquisa. O argumento O PT' contém mais op¢oes de controle para o
processo de otimizacado. Abaixo é mostrado um exemplo para melhor entendimento.

Exemplo: Se uma fungao de duas variéveis ¢ dada por z = f(z, y) = (2? —22)e~*" ¥’ ¥ ¢ queremos
encontrar o ponto minimo, devemos primeiro introduzir um vetor x para as variaveis desconhecidas
xz e y. Podemos dizer que 1 = = e o = y. A fungdo objetivo pode ser reescrita como f(z) =

(22 — 2m)e_‘”%_‘”g_‘”1‘”2. A funcéo objetivo pode ser expressa em codigo MatLab como:
>> f = Q(x)[x(1)"2 —2*x(1))* exp(—x(1)"2 — x(2)"2 — x(1)*x(2))] ;

Se selecionarmos um ponto de pesquisa inicial em (0,0), o ponto minimo pode ser encontrado com o

declaracoes:
>>x0=1[0;0]; x = fminsearch (f,x0) ;

Assim a solugdo obtida é z = [0.6110, —0.3055]7".

4.1.4 Projetando o Controlador Otimo

Com as ferramentas poderosas fornecidas pelo MatLab mostradas na fungoes acima mencionadas,
alguns problemas de projeto do controlador 6timo pode ser facilmente resolvidos. Apesar de nao permitir
solucoes analiticas elegantes, os métodos numéricos sao técnicas praticas extremamente poderosas para
o projeto de um controlador.

Dado o modelo do evaporador que pode ser representado, como mostrado na figura 4.2, em diagramas
de blocos do Simulink, no qual o critério ITAE pode ser avaliado para otimizacdo do controlador PID

como estabelecido na figura.
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De modo a minimizar o critério ITAE, a seguinte funcido MatLab pode ser escrita para descrever a

funcao objetivo:

function y = PIDevaporador(x)

assignin('base’,/Kp’,x(1)); assignin(’base’,'Ki’,x(2));

assignin("base’,’Kd’ x(3)); % atribui a variavel ao workspace do MatLab

[t, xx, yy]=sim('PIDevaporador.mdl’, 3); y=yy(end); % avalia a funcdo objetivo

A funcdo assignin() pode ser utilizada para atribuir as variaveis ao workspace do MatLab, e os

parametros do modelo podem ser definidos no vetor de varidveis de otimizacdo x. A comando a seguir

pode ser utilizado para resolver o problema de otimizagao:

>> x0 = ones (3,1);

x = fminsearch ("PIDevaporador’, x0);

assim os parametros do PID sao devolvidos na variavel z, a partir do qual o controlador ¢ definido.

Assim para solugdo aqui obtida, z = [1.0663,0.0077, 61.3375]7, os parametros do controlador PID étimo
sdo: K, =1,0663, K; =0,0077 e K4 = 61, 3375.

4.1.5 Programa para Projetar o Controlador Otimo

Apos o entendimento de como desenvolver um PID 6timo, aqui nesta se¢do, é introduzido um programa,

baseado em MatLab/Simulink, o Optimal Controller Designer (OCD) [2], figura 4.3, que nos permite

encontrar os parametros do controlador de maneira simples.
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Figura 4.3: Interface do OCD

Os procedimentos para a aplicagdo do programa OCD sao como se segue:

1.

Primeiramente, deve-se adicionar o diretério onde se encontra o cdédigo do programa ao MatLab.
Apés isso basta digitar OCD na linha de comando e entdo o programa serd aberto como mostrado

na figura 4.3.

Um modelo do Simulink deve ser feito contendo as varidveis do controlador e uma porta de saida
a qual reflete o critério de otimizagdo. Neste trabalho, como podemos ver na figura 4.2, foram
utilizadas as variaveis K,, K; e K4 de um PID e o critério ITAE que é representado no modelo do

Simulink pela outport 1.
Deve-se selecionar um modelo do Simulink no campo Select a Simulink model.

Deve-se preencher o campo Specify Variables to be optimized, com as varidveis a serem otimizadas

(Kp, K; e Kg) separadas por virgulas.
Definir o tempo necessario para o erro se tornar zero no campo Simulation terminate time.

Preenchidos os campos, deve-se clicar em Create File para gerar automaticamente uma funcgao
opt fun.m. Esta func¢io corresponde a fun¢do objetivo, como feito na se¢ao anterior. O botdo Clear

Trash apaga fungbes objetivo antigas.
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7. Para finalizar, deve-se clicar em Optmize para iniciar o processo de otimizagdo. Ao apertar este

botdo as funcdo fminsearch() é chamada automaticamente para a otimizagdo dos parametros.

8. Pode-se definir os limites superiores e inferiores das variaveis, e também o ponto inicial da busca

pode ser especificado, se necesséario.

4.1.6 Resultados

Trocador de Calor tipo Bobina de Aquecimento

Para o trocador de calor do tipo Bobina de Aquecimento, com os parametros definidos na Tabela 3.2,

temos que o modelo da fungio de transferéncia da temperatura de saida sobre a de entrada(figura 3.3) é

0 seguinte:

T 0.06667(s + 0.1564)
G = —— 4-
(8) = T = (5 0.1582) (s + 0.0671) (46)

A partir da equagao (4.6) foi construido um modelo no Simulink para o controle 6timo do processo,

como mostrado na figura abaixo.

| L L

ITAE ariterion evalustion

i p| _006667(s+D.1564) o[
(=0, 1582)s+0.0671)

Saturation Scope
TTn e

Step

Figura 4.4: Modelo para o controle 6timo da temperatura da trocador de calor tipo bobina

Conforme foi explicado no programa OCD, foi selecionado o modelo Simulink, foram especificadas as
varidveis a serem otimizadas: K, K; e K4, e determinado o tempo de simulacdo 65 segundos. Entao ao

clicar no botdo Create File foi criado automaticamente o codigo para a fungdo objetivo como se segue:

function y=optfun 1(x)

% OPTFUN 1 An objective function function for optimal controller design
% The function is created by OCD.

% Date of creation 18-Apr-2014

assignin("base’,’Kp’ x(1));

assignin('base’,’Ki’,x(2));

assignin("base’,’Kd’ x(3));

[t_time,x state,y out]=sim('"BOBINA Tin.mdl’,[0,65.000000]);
y=y_out(end);



4.1. PID OTIMO 98

Podemos ver que o codigo gerado esta de acordo com o discutido nas se¢oes anteriores. Entao finali-

zamos o clicando em Optmize que nos resulta no controlador:

70,8552  0,05355
0.01s + 1

Ge = 285, 6532 + (4.7)

o qual minimiza o indice ITAE. A resposta ao degrau de malha fechada é mostrada na Figura 4.5.

Podemos observar que o controle é bastante efetivo.

——PID Otirmo
Planta

a7
t‘iTm
1]

1 ]
a 10 20 30 40 a0 50
Tempo, (segundos)

Figura 4.5: Resposta ao degrau da planta controlada do trocador do tipo Bobina

Evaporador

Da mesma maneira que foi feito o controle no processo anterior foi feito para o modelo do evaporador.
O modelo, que representa o fluxo de saida em razao do fluxo de entrada, conforme os dados da Tabela
3.4 é mostrado na equacao (4.8).

Fout —66.22s + 1

G(s) = - 48
() =TF 381052 + 39, 555 + 1 (4.8)

O modelo Simulink do controlador PID j& foi apresentado anteriormente na segao anterior, figura 4.2.
Entao utilizando esse modelo e fazendo os procedimentos necessarios para obtencao das constantes do

controlador através do OCD, e definindo o tempo de simulagdo de 1200 segundos, temos:

0,0077 61,3375

=1
Ge ,0633 + 0.01s + 1

(4.9)

O controlador representado na equagao (4.9), confirma a resposta obtida na se¢do 4.1.4 como era de

se esperar. Abaixo, na figura 4.6, vemos a resposta do sistema controlado pelo PID otimizado.
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Figura 4.6: Resposta ao degrau da planta controlada do Evaporador

Separador

De acordo com a tabela 3.4, podemos definir a planta do separador, a qual representa como a concen-

tragao responde ao fluxo de alimentacao do sistema. A planta é apresentada a seguir:

TR —s+1
Gls) — TB _ 4.10
() =% 4,52952 + 4,257s + 1 (4.10)
Com a equagao (4.10), foi feito o modelo Simulink, figura 4.7, para encontrar o controlador PID étimo,

seguindo o raciocinio anterior.

timed
:;

» lul A —"_
yoe Productl  Inegrator| Itlefdt

ITAE oriterion evalustion

| ,.
Satwationl
Gain .
ol e r p| 020EU=L E
(=0 481 2y(=—0.4388)

Scope

¥

Modslo Separador

Step

e /it

Derivative CGain1

Figura 4.7: Modelo para o controle 6timo do Separador

Através do OCD, definindo o tempo de simulagao como 30 segundos, o controlador otimizado calculado

0,4806  3,1958

Ge = 3.5649
€= 93,0089 4 — 0.01s + 1

(4.11)
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Aplicando o controle no processo, a resposta do sistema pode ser vista como apresentada na figura

4.8.

1.2 : : : : : : ; ;
— PID Otimao
Planta M

08
06
828 4

aF
0.z

0.2

_Dd L L L ] 1
0 2 4 B g 10 12 14 16 18

Tempo, (segundos)

Figura 4.8: Resposta ao degrau da planta controlada do Separador

4.2 Controle Preditivo

4.2.1 Introducao

Diferentemente do controle feedback classico PID, em que o controlador atua sobre os erros para calcular
as acoes de controle, o controle baseado em modelo é uma técnica de controle em que hé a utilizacao
direta de um modelo do processo para calcular essas acdes. Entre as técnicas baseadas em modelo, a
que vem sendo mais usada na industria de processos é o controle preditivo com modelo (MPC, do inglés
Model Predictive Control) [3].

A principal caracteristica do MPC é que o comportamento futuro do processo é predito usando um
modelo dindmico e com os dados disponiveis. As saidas do controlador sao calculadas de modo a minimizar
a diferenca entre a resposta predita do processo e a resposta desejada. A cada instante de amostragem,
os célculos de controle sao repetidos e as predigoes sdo atualizadas com base em medidas atuais. Em
aplicacoes industriais tipicas, os set-points para os célculos do MPC sao atualizados usando otimizagao
on-line com base em modelo estacionario do processo. Restri¢oes nas varidveis controladas e manipuladas

podem ser incluidas rotineiramente em ambos os calculos de otimizac¢ao e MPC.
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Figura 4.9: Diagrama de blocos representando o MPC

Vantagens e Desvantagens do MPC

O controle preditivo com modelo apresenta inimeras vantagens importantes:

1. E uma estratégia de controle geral para processos MIMO com restri¢des de desigualdade nas varia-

veis de entrada e saida.

2. Pode acomodar facilmente comportamentos dindmicos pouco comuns ou dificeis, tais como tempo

morto grande e resposta inversa.

3. O MPC pode ser integrado com estratégias de otimizac¢ao on-line para otimizar a performance da

planta.

4. A estratégia de controle pode ser facilmente atualizada em linha para compensar mudancas nas

condi¢oes do processo, restrigoes ou critério de performance.
Algumas desvantagens sdo podem ser observadas:

1. A estratégia MPC é bastante diferente das estratégias de controle multimalhas convencionais e,

assim, inicialmente nao é familiar aos operadores da planta.

2. Os calculos MPC podem ser relativamente complicados, pois demandam, por exemplo, resolver um
problema LP (do inglés Linear Programming) ou QP (do inglés Quadratic Programming) a cada
instante de amostragem, necessitando, assim, de uma quantidade significativa de esforco e recursos

computacionais.
3. O desenvolvimento do modelo dindmico a partir dos dados da planta consome muito tempo.

4. Os modelos, por serem empiricos, s6é sao vélidos na faixa de condi¢oes que foram consideradas

durante os testes.
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4.2.2 Modelo Dinamico

Uma caracteristica do MPC é o fato de ser usado um modelo dindmico para prever o comportamento
futuro do processo, isto &, os valores futuros das saidas controladas. No modelo de convolucgdo discreto
os coeficientes podem ser obtidos experimentalmente da resposta ao degrau sem assumir uma estrutura
para o modelo. O modelo empirico pode ser ser um modelo linear (por exemplo, fungao de transferéncia,
modelo de resposta ao degrau ou modelo no espago de estado linear) ou um modelo nao linear (por
exemplo, modelo de redes neurais ou modelo no espago de estado ndo-linear). Entretanto, a maioria
das aplicagoes industriais de MPC. tem sido baseada em modelos empiricos lineares que podem incluir

transformacdes lineares simples das variaveis do processo.

Modelo de Resposta ao Degrau

Uma propriedade fundamental para esta modelagem é o principio da superposi¢do que implica que a
resposta a qualquer combinacao linear de sequéncias de entradas é simplesmente uma combinacao linear

de sequéncias de saidas, ou seja,

u=au® +au® +.. = Y= aly(l) + ay(2) +... (4.12)

Entao desenvolvemos o modelo de convolucao, que pode ser interpretado como a soma de uma, série

de variacoes-degrau como mostrado a seguir.

N
Uk = E ajAug—; (4.13)
i=1
onde g é o valor predito da saida, Aug = ur — ug_1€ai,as, ..., ay sdo os coeficientes da resposta ao

degrau. Além disso, Aui_1 =0,se k —i <0 e Aug = ug.

Modelo de Resposta ao Impulso

Os coeficiéntes da resposta ao impulso unitario do processo, hi, ha, ..., hy s30 expressos por
hk:ak—ak,l,kzl,Q,...,NehO:O (414)

e o modelo de convolucao discreto, usando os coeficientes da resposta ao impulso, é:

N
gk =Y hjuk_; (4.15)
i=1
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4.2.3 Controle por Matriz dindmica (DMC)

Horizonte Mével
O controle preditivo, tal como o0 DMC, envolve uma sequéncia de operagoes

1. A cada instante de amostragem um modelo de convolucdo discreto é usado para predizer as tra-
jetorias das saidas do processo sobre um intervalo de tempo futuro finito, dado em termos de R

intervalos de amostragem (parametro de projeto chamado horizonte de predi¢ao).

2. Uma Sequéncia de L movimentos de controle é determinada tal que uma funcido objetivo seja
minimizada. Porém devido a distirbios e erros de modelagem o comportamento predito ird diferir
do comportamento real, de modo que os movimentos de controle determinados podem nao ser

apropriados em seu todo.

3. Portanto, tipicamente apenas o primeiro movimento calculado das entradas do processo é imple-
mentado de fato, apds o que, todo o procedimento é repetido no préximo instante de amostragem,
comecgando em 1, quando uma nova medida é tomada. Esta corresponde a estratégia do enfoque de

horizonte mével.

O uso desse deslocamento do horizonte de otimizagdo e a implementagdo apenas do primeiro valor da

sequéncia de movimentos das entradas correspondem & estratégia do enfoque de horizonte mével.

Controlador DMC

Para processos SISO, o DMC utiliza o seguinte modelo de convolucdo discreto para predizer a saida

no préximo instante de amostragem k + 1 ou predigao passo simples:

N
Urt1 = E hjug1— (4.16)

i=1
Note que para predizer a saida, é preciso fornecer o valor da entrada presente u; e os valores passa-
dos. Os parametros do modelo h; sao os coeficientes da resposta ao impulso unitario. Outra maneira
equivalente de representar a saida predita g1 é usar a forma recursiva do modelo expressa em termos

de variacoes incrementais.
N

Uk+1 = U + Z hjAugg1—i (4.17)

i=1
onde Aup = up — up_1
Em seguida estendemos o modelo de convolugdo para R instantes futuros
N
Uktj = Uktj—1 + Z hjDugyj— (4.18)

i=1

Para j =1,2,..., R, em que R < N.
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A informagdo realimentada yj permite que a predi¢do seja corrigida recursivamente.

Yt = Uktj + Whpjo1 — Jkti—1) (4.19)

para j = 1,2, ..., R e y;, = yi. Isto equivale a admitir que o erro de predicdo intrinseco & equagao
anterior corresponde ao erro observado no instante atual, isto é, yr — 9, € que o mesmo vale para qualquer

valor de j. Substituindo a saida estimada na equacao anterior obtemos

N

Yitj = Yigj—1 t Zhjﬁukﬂ;i
i=1

(4.20)

A equagdo acima pode ser escrita na forma de vetor-matriz para os R instantes futuros. Assim,

Ykt a 0 0 Nuy, yr + P1
Ykto az 0 Augyq (T
: (4.21)
Yot R-1 AR—1 QR—2 ap 0 AugiRr—2 Yx + Pr1
| Yiir | ar  ap-—1 ar 0 | | Auktr-1 | | yk+Pr
em que os a; sao os coeficientes da resposta ao degrau definidos por
i
a; = Z hj (4.22)
j=1
e
J
Pi=Y S i=1,2,..,R (4.23)
m=1
N
Sm= Y, hilupim m=1,2..R (4.24)
1=m-+1
Os valores desejados para a variavel controlada y,‘jﬂ(j = 1,2, ..., R) podem ser especificados por
uma trajetéria de referéncia (O proprio set-point ou uma aproximagio suave para este):
y,‘jﬂ- =y +(1—ad)ry para j=1,2, ..., Re0<a<1. (4.25)

O parametro a determina o quao rapidamente a trajetoria atinge o set-point 7. Em forma matricial:

y,‘fH aty + (1 —ab)ry
Yo Py + (1 —a®)ry
(4.26)
yg+R_1 aRilyk + (1 - O‘Ril)rk
L yﬁ+R aRyk +(1- OZR)Tk
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Subtraindo a equagdo do valor desejado para a saida do valor predito em malha fechada, tem-se:

E=—ANu+E

(4.27)

onde A’ é a matriz dos coeficientes da resposta ao degrau, Au é o vetor R-dimensional das varia¢des na

entrada. Os demais vetores sdo definidos por:

m)
Il

d c
Ye+1 — Y+

d c
Y42 = Yrgo

d c
Ye+R—1 ~ Yk+Rr—1

(1 - Ozl)Ek - P1
(1-a?)Ey — Py

(1 — CkRil)Ek — Pr_1

(4.28)

(1 - 04R>Ek - PR

d c
Ye+r ~ Yk+R

onde Ey = ri — yr. Note que E e E sio vetores de erros preditos. E ¢ uma predicao em malha aberta
uma vez que é calculado com base nas acoes de controle passadas e representa o desvio predito da saida em
relacdo a trajetoria desejada. Ele ndo inclui as agdes de controle corrente e futuras (Aug4;, para j > 0).
Por outro lado, E é referido como uma predicao em malha fechada uma vez que é baseado em acgoes de
controle corrente e futuras.

Se for exigido que a saida predita seja igual & saida desejada, o que corresponde ao projeto prototipo
minimo, entdo E=0 ¢

0=-—AAu+E (4.29)

consequentemente,

Au=(A)E (4.30)

A estratégia DMC consiste em obter um sistema sobredeterminado, reduzindo arbitrariamente a
dimensdo do vetor Au de R para L, admitindo que Auy,; = 0 para j > L. Assim, apenas L agoes

futuras de controle sao calculadas e a equacdo passa a ser

ylcc—H a1 0 0 Auy, yr + P1
Ypyo as aq 0 Augq yr + P
YrtR_1 ARr—1 QR—2 GR—1, AT Yr + Pr_1
| Yier | | @r  ar—1 ar-r4+1 | | Dukyr—1 | | Y+ Pr
Agora a equagao do erro é dada por B = —AAu + £ , em que A é a matriz dindmica de dimenséo

RxL, definida como as L primeiras colunas de A’
O sistema sobredeterminado ndo tem uma solucdo exata. E possivel, entretanto, obter a melhor

solucao no sentido dos minimos quadrados, minimizando o indice de performance:

J(Au) = B QTQE + AuTRAu (4.32)
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onde ) é uma matriz de ponderacao definida positiva com dimensdao RxR. Q ird permitir a introdugao
de penalidades nos erros preditos e R é uma matriz de ponderacao LxL que ird penalizar os movimentos

da variavel manipulada. A solugdo 6tima é
Au=(ATQTQA+ R)TATQTQE = Ko F' (4.33)

em que K¢ é a matriz de ganhos feedback LxR. Para sistemas lineares, em que a matriz A é constante
e a matriz K¢ precisa ser calculada apenas uma vez. Normalmente aplica-se apenas a primeira acao de
controle Auy,.

Ao utilizar o horizonte movel, apenas a primeira fila da matriz Ko, contendo R elementos, é usada

na equacao (4.33). Denotando a primeira fila de Ko como K7, tem-se:

cl»

Aup = KLE' (4.34)

4.2.4 Resultados no MatLab

Trocador de Calor tipo Bobina de Aquecimento

Aqui também aplicaremos o controle preditivo ao modelo anteriormente mostrado na secao, do PID
Otimo, pela equagio (4.6). Isto serd feito com o auxilio do Toolbox Model Predictive Control do MatLab
que fornece fungdes para o cédlculo do controlador DMC.

A seguir sdo mostrados os passos para calcular a matriz de ganhos feedback e a resposta dindmica de
malha fechada do processo com o controlador DMC. Foram utilizados os parametros de projeto R= 11,
L= 4 e tempo de simulacao de 60 segundos.

O primeiro passo ao resolver o problema é obter as matrizes de resposta ao degrau da planta real e
do modelo. Esses dois modelos requeridos devem estar na forma de resposta ao degrau.

Para obter os modelos na forma de resposta ao degrau, usa-se a rotina, tfd2step, que gera esses modelos
a partir de funcoes de transferéncias, as quais podem ser obtidas usando a rotina poly2tfd. O uso dessa

rotina para obter a funcdo de transferéncia G(s) é mostrado abaixo.
Gs = poly2tfd (num,den,Ts,td);

onde num e den sdo, respectivamente, o numerador e denominador da fun¢ao de transferéncia da equacao
(4.6). Ts é o tempo de amostragem, no caso 0 por ser um sistema continuo. E td representa o atraso do
sistema, neste modelo é definido 0, por nao possuir atraso.

Agora, podemos obter o modelo na forma resposta ao degrau. Para isso definimos: Ts_step = 0.3
e tfinal = 60, que correspondem ao intervalo de amostragem da fun¢ido degrau e o tempo de simulagao,

respectivamente. O comando é escrito como:
modelo = tfd2step(tfinal,Ts step,1,Gs);

Com a rotina plotstep(modelo) podemos obter a resposta ao degrau da fungio degrau. Como mostrado
na figura 4.10. Podemos observar também que a figura é equivalente & resposta da planta da figura 4.5,

como ¢ de se esperar.
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TEMPO

Figura 4.10: Resposta da funcao degrau da planta do trocador de calor do tipo Bobina

E necessario, ainda, fornecer a matriz de ganhos do controlador Kmpc, que é obtida usando a rotina
mpccon, que tem como argumentos: model (matriz dos coeficientes da resposta ao degrau do modelo),
ywt (matriz de ponderacdo, Q, das saidas), uwt (matriz de ponderacdo, R, das entradas), L (horizonte

de controle) e R (horizonte de predi¢do). Para calcular esta matriz, o codigo MatLab é:

ywt=1; % matriz de ponderagio, QQ, das saidas
uwt=0; % matriz de ponderagao, R, das entradas
L=4; % horizonte de controle

R=11; % horizonte de predicao

L=4; % horizonte de controle

% Calculo da matriz de ganhos do controlador (Kmpc)

Kmpc = mpccon(modelo,ywt,uwt,L,R);

Calculada a matriz de ganhos podemos simular o sistema controlado com a rotina mpcsim, que resolve

problemas de controle preditivo sem restrigoes.

% Simulacdo do controlador

planta=modelo;

r=1; % Trajetéria de referécia

tend = 10; % tempo de simulago

[y,u] = mpcsim(planta,modelo,Kmpc,tend,r);

plotall(y,u,Ts_step)

onde r é trajetoria de referéncia do sistema, tend é o tempo total de simulacao. Foi definido 10 segundos
para tend e nao 60 segundos como tfinal, para melhor visualizar a resposta do sistema controlado que
é muito mais rapida que o modelo nio controlado. O argumento planta se refere a planta do processo,

neste caso a planta e o modelo utilizados sao 0os mesmos.
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Com o comando plotall, mostrado no codigo acima, sdo construidas as respostas das varidveis contro-

lada e manipulada, como podemos ver abaixo.

Saidas
15 T T T T T T T T T
1 L
05 H 4
D 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 1 2 3 4 5 B 7 g 9 10
Tempo
Variavel Manipulada
BO T T T T T T T T T
40+ B
20k b
0
0 1 2 3 4 5 B 7 g 9 10

Tempo

Figura 4.11: Resposta dinAmica de malha fechada para o modelo do trocador de calor tipo Bobina com

um controlador MPC

Vemos da figura 4.11 que a resposta do trocador de calor pelo controle preditivo é superior a apre-
sentada na figura 4.5, pelo controle PID 6timo, uma vez que a resposta é um pouco mais rapida e nao

apresenta overshoot como na resposta do PID.

Evaporador

Da mesma maneira feita para o trocador de calor foi feito o modelo preditivo para o modelo do
evaporador da equagao (4.8). Foram utilizados os parmetros de projeto R= 11, L= 4 e tempo de
simulacdo de 1000 segundos. Aqui o intervalo de amostragem para obtencdo da funcdo degrau é 15. A

resposta do modelo da funcao degrau da planta obtido é:

0.4

I I 1 1 I
] 200 400 600 ain 1000 1200
TEMPO

Figura 4.12: Resposta da funcao degrau da planta do Evaporador
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Como podemos ver na figura 4.12 had uma pequena resposta inversa na curva. Essa resposta inversa
pode fazer com que a varidvel manipulada do controlador va para nimeros negativos. Como nao faria
sentido a variavel(fluxo de entrada) ser negativa foi utilizado um modelo diferente da planta para calcular
a matriz de ganho do controlador MPC. Esse modelo foi obtido alterando os primeiros elementos negativos
que constituem a fungdo degrau da planta, definindo valores positivos. A resposta do modelo utilizado é

apresentado na figura 4.13.

15
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Figura 4.13: Resposta da funcao degrau do modelo do Evaporador para calculo do MPC

Definido o modelo os passos para a obtencao do controlador sao os mesmos anteriormente mostrado.
Apos feito todos os passos necessarios as respostas obtidas sdo apresentadas na figura 4.14. Importante

observar que a varidvel manipulada s6 assume valores positivos, como desejado.
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Figura 4.14: Resposta dindmica de malha fechada do modelo do Evaporador com o controlador MPC
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Separador

Para o modelo do separador, equagdo (4.10), os pardmetros de projeto foram definidos R= 11, L= 4
e tempo de simulagdo de 30 segundos. Foi utilizado o intervalo de amostragem para obtencao da func¢ao

degrau é 0,3. A resposta do modelo da funcao degrau da planta é apresentado na figura que se segue:

1.2 T T T T T

n2 1 1 1 1 1
0

TEMPO

Figura 4.15: Resposta da fun¢do degrau da planta do Separador

Como observado na figura 4.15, vemos que também existe uma resposta inversa no sistema. Com
mesmo intuito anterior utilizamos outro modelo, diferente da planta, para o calculo do MPC. Aqui os

valores negativos foram alterados para zero, como é mostrado na figura 4.16.
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Figura 4.16: Resposta da funcao degrau do modelo do Separador para calculo do MPC

Entao seguindo o raciocinio, a matriz de ganhos é calculada e em seguida feita a simulac¢do do sistema

controlado pelo MPC, como mostra as respostas da figura 4.17.



4.3. CONTROLE REMOTO - OPC 71
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Figura 4.17: Resposta dindmica de malha fechada para o modelo do Separador com o controlador MPC

4.3 Controle Remoto - OPC

Como foi explicado na se¢do 3.2, a tecnologia OPC permite que equipamentos de controle sejam acopla-
dos as plantas industriais, assim, possibilitando o controle remoto dessas plantas o que facilita bastante
na conferéncia dos processos quimicos.

Sabendo dos beneficios do OPC, foi simulada a implementacao do padrao OPC para o controle pre-
ditivo remoto, online, do Separador. Para isso foram utilizados os conhecimentos de MatLab/Simulink

mostrados durante o trabalho. A figura 4.18 mostra a organizacao dos blocos Simulink para a simulagao.

1 220811
OFC Configlration {20 481 2= 4588)
Modslo —
SepaHioc Esrever Resposta da Plats
| Mo i
|
IGroup 1 | MPC mv
ignal 1 F— o r=f
= _
Esoever Comando Controlador

Signal Builder

Figura 4.18: Esquema de diagrama de blocos Simulink para o Controle Remoto
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Pela figura 4.18, podemos perceber dois blocos novos, que ndo foram introduzidos antes. O primeiro
é o Signal Builder no qual é possivel desenhar vérios tipos de sinais. Ele é usado para criar o sinal de
referéncia do processo(o sinal utilizado é mostrado na figura 4.19). O segundo bloco, MPC Controller,
é bastante simples de utilizar e nele foi implementado o controlador MPC criado para o Separador na
secdo 4.2. O bloco Modelo Separador ja foi mostrado e ele representa a planta do Separador modelada

anteriormente.

05 i i i ; i ._ i i i i
0

Figura 4.19: Sinal de referéncia criado no Signal Builder

Observamos que existem dois itens OPC na figura 4.18. Sdo através desses itens que os sinais de
controle e resposta do sistema sdo escritos e lidos remotamente. O funcionamento é da seguinte maneira:
O controlador MPC recebe o sinal de referéncia, o set-point desejado, e também ler a resposta atual da
planta através do item OPC Real8. O contralador entao calcula o comando de controle e escreve no item
OPC Realj que de maneira remota ird atuar na planta, pois a mesma ler o item Real4. Por sua vez a
resposta da planta é escrita no item Real8 fechando a malha.

Desta maneira, os resultados da simulacdo sao mostrados nas figuras abaixo. Na figura 4.20 estao
presentes os sinais de referéncia, em azul, e da resposta da planta controlada, em vermelho. A figura 4.21

apresenta o comando de controle executado pelo controlador MPC.

[l Viewer: Scope (Referéncia, Resposta) - T |=lEEE
L e s —

Figura 4.20: Sinais de Referéncia, em azul, e Resposta, em vermelho, do controle MPC remoto
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Figura 4.21: Sinal de comando do controlador MPC

Através desta simulagdo observamos que o controle é bastante satisfatério, como era de se esperar,
pois ele ja havia sido simulado anteriormente(figura 4.17) para uma resposta ao degrau. O que é impor-
tante ressaltar aqui é a tecnologia OPC, que facilita o controle de processos industriais remotamente e

eficazmente.



5 Consideracoes Finais

A modelagem matemaética de sistemas e a simulacdo sdo de extrema importincia no momento de
estudar um processo, uma vez que é possivel aprender sobre sua dindmica, resposta a perturbacgoes
e comportamento em regime permanente. Além do mais, a possibilidade de realizar experimentos de
maneira simples e num computador é de grande utilidade, uma vez que alguns ensaios podem levar a
planta real a condicgoes criticas irreversiveis.

Foi também apresentado no trabalho a importéncia e usabilidade da tecnologia OPC, que ao conectar
uma planta a uma rede usando este padrao, é possivel que seja controlada de maneira remota, o que facilita
alteragao de parametros como, a entrada do sistema e o comando do controlador, pois isto poderia ser
feito através de um software em computador que estd na rede OPC.

Além disso, pode-se notar como o software utilizado, MatLab, é uma ferramenta poderosa que permite
a simulacao de varios tipos de sistemas complexos, processos industriais e até mesmo caros que muitas
vezes nao sao possiveis de serem adquiridos.

Analisando os relutados obtidos, nota-se que sao satisfatérios, confirmando assim, a importancia de
simular o controle de modelos para que possam ser aplicados em plantas reais. Este trabalho abre
portas para futuros estudos como: o controle de alguns modelos aqui nao desenvolvidos (Reator Tubular,

Trocador de Casco e Tubo) e também a aplicacio do controle preditivo com restrigoes.
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