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RESUMO

Nesse trabalho de conclusio de curso (TCC) foi desenvolvido um simulador, sob
a ferramenta computacional MATLAB, para permitir a simulacdo e o controle de dois
processos amplamente utilizados nas inddstrias: o tanque misturador aquecido por
serpentina; e o tanque de reacdo agitado. Além de possibilitar a simulagdo, essa
ferramenta permite realizar alteracdes nos parametros da planta, nas varidveis de entrada
dos processos bem como nos parametros do controlador preditivo, verificando assim, o

desempenho desse controlador por intermédio dos graficos gerados.

Palavras-chave: CSTR, tanque misturador aquecido, simulador, controlador preditivo,

GUI MATLAB.



ABSTRACT

In this work, it was developed a simulator to allow the simulation and control of
two processes used in industries: mixer tank heated using coils; and the continuous stirred
tank reactor. This simulator also allows changing parameters in plant, in the input

variables and predictive controller parameters.

Keywords: CSTR, heated mixer tank, simulator, predictive controller, MATLAB GUI.
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1 INTRODUCAO

No estudo de assuntos de engenharia, a experimentacdo desempenha um grande papel na
compreensdo dos conceitos (Narayanan & Deshpande, 2016). O uso de laboratdrios € necessario nao
sO para melhor compreensao das leis naturais, mas também para o desenvolvimento do pensamento
critico e da experiéncia (Karakasidis, 2013), fazendo com que a utilizagao de praticas laboratoriais
influencie positivamente nas habilidades de aprendizagem, especialmente em d&reas cientificas e

tecnoldgicas (Granado, Colmenares, Strefezza, & Alonso, 2007).

1.1 OBIJETIVOS

Nesse trabalho tem-se o objetivo de desenvolver um simulador, baseado em software
MATLAB, que permita simular a dindmica e o controle de dois processos amplamente utilizados nas
inddstrias: o tanque misturador aquecido por serpentina e o tanque de reacdo agitado. Além de
possibilitar a simulac@o da dinamica desses dois processos, essa ferramenta proporcionara ao usudrio
realizar alteragdes nos parametros da planta, nas varidveis de entrada dos processos, bem como, nos
parametros do controlador preditivo. Verificando assim, o desempenho desse controlador por

intermédio dos graficos gerados.

1.2 MOTIVACAO

Fazendo-se uma busca acerca do tema educacdo em controle, veremos que € crescente o
nimero de publicagdes, abordando a utilizacdo de laboratérios virtuais ou remotos, como foi
observado por (Karakasidis, 2013).

Com o objetivo de melhorar a formagao dos profissionais, muitas institui¢des de ensino vém
buscando formas para atender a crescente demanda pelo uso dos laboratérios e/ou solucionar o
problema dos laboratérios com equipamentos ultrapassados. Como nem sempre € possivel realizar
grandes dispéndios financeiros na constru¢do de novos laboratérios, ou na compra de novos
equipamentos, uma saida pode ser a utilizacdo dos laboratérios virtuais.

A utilizacdo de laboratérios virtuais pode viabilizar o acesso do aluno a um determinado

experimento, a qualquer hora e em qualquer lugar. Quando utilizado em conjunto com o laboratério
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fisico, o laboratério virtual possibilita que o aluno se prepare melhor para a realizacdo do
experimento, otimizando dessa forma, o tempo que ele permanecera no laboratorio.

No desenvolvimento dos laboratérios virtuais, um dos elementos principais sdo 0s
simuladores. Os simuladores, funcionando em conjuntos com elementos de animagao de imagens 2D
ou 3D, podem possibilitar ao aluno uma experiéncia mais proxima do processo real, como se 0 mesmo

estivesse em um laboratdrio realizando o experimento verdadeiramente na planta.

1.3 METODOLOGIA

Inicialmente, fez-se uma revisao das fundamentacdes tedricas necessarias ao desenvolvimento
desse simulador, consistindo na modelagem dos processos, andlise da técnica de controle preditivo e
da utilizacdo da ferramenta Model Predictive Control (MCP) do software MATLAB.

Na etapa seguinte, com o auxilio da Graphical User Interface (GUI) do MATLAB, foram
desenvolvidas duas infterfaces de forma a proporcionar ao usudrio a possibilidade de alterar os
parametros do modelo ndo linear da planta, manipular os parametros do controlador preditivo, efetuar

perturbacdes no sistema e verificar esses resultados nos graficos gerados.
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2  DESCRICAO E MODELAGEM DOS PROCESSOS

2.1 TANQUE MISTURADOR AQUECIDO POR SERPENTINA

2.1.1 INTRODUCAO

Os tanques com misturadores sao utilizados em processos quimicos, comumente
encontrados nas industrias farmacéuticas, de alimentos, bebidas, produtores de tintas, entre outras.
Normalmente nesses processos quimicos, os componentes devem ser aquecidos ou refrigerados até
uma determinada temperatura, de forma a se obter um rendimento desejado. Esse aquecimento ou
resfriamento, pode ser realizado por um revestimento externo ao tanque ou por intermédio de uma

serpentina interna ao tanque, conforme apresentados na Figura 1.

Figura 1 — Exemplos de tanque com aquecimento: a) revestimento externo; b) serpentina interna.

:

a) b)

Fonte: Jacketed Vessel with Stirrer &amp; Coil, pg. 02 (Energy & Environment, 2017).

Na Figura 1.a), verifica-se que o tanque € composto pelo sistema de aquecimento externo (1)
e o pelo elemento misturador (2). J4 em Figura 1.b), temos o elemento misturador e o aquecimento
sendo realizado pela serpentina (3). Neste exemplo, a parte em vermelho na figura representa o
liquido responsavel por realizar o aquecimento do tanque e, consequentemente, dos componentes em
seu interior, representados pela parte azul.

Nesse trabalho, foi contemplado apenas o modelo de tanque com sistema de aquecimento

realizado com serpentina interna, conforme foi descrito.

2.1.2 MODELAGEM MATEMATICA

A andlise do tanque com serpentina de aquecimento levou em consideracdio o modelo

apresentado na Figura 2, e as devidas consideracdes explanadas em (Roffel & Betlem, 2006).
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Figura 2 — Tanque com serpentina para aquecimento.

F.,T
in? in Q)
ﬁ
: E 3 st st

E T
FET ; \: L
condensador

Fonte: Retirado do livro, p. 195 (Roffel & Betlem, 2006).

Para o modelo apresentado, com o objetivo de simplificar o modelo matemético, foram

realizadas as seguintes consideracoes:

A temperatura T do fluido no interior do tanque € uniforme;

O volume V do fluido no tanque € constante;

A densidade do fluido que entra no tanque ¢ a mesma do fluido que sai do tanque;

E considerada uma temperatura uniforme de condensacdo Ts para o vapor que condensa
dentro da serpentina;

O coeficiente de transferéncia de calor dentro e fora da serpentina sdo constantes;

A capacidade térmica da serpentina (MserpentinaCp,serpentina) € pequena comparada a
capacidade térmica do fluido e, portanto, foi desconsiderada;

O fluxo de entrada do vapor € constante;

A temperatura do vapor reage instantaneamente de acordo com as mudancgas na fonte, isto &,
a dinamica do vapor foi desconsiderada.

Inicialmente, para a modelagem da dinamica, foi realizado o balanco instantaneo de massa do

sistema:
taxa de massa acumulada entrada do saida do
no sistema =| fluido —| fluido (2.1)
durante At durante At durante At
que pode ser reescrita por,
aMm ) )
P
av
P = Finpin — Fp (22)

dt



15

no qual,

V' — volume do fluido no tanque;

p — densidade global do fluido;

F;;,, — fluxo de entrada do fluido;

Pin — densidade do fluido de entrada;
F — fluxo de saida do fluido;

p — densidade do fluido de saida.

Como foi considerado que o volume e a densidade sdo constantes, conclui-se que o fluxo de

entrada € igual ao fluxo de saida, equagdo (2.3).

dvp _ 4V 9P 0+V*0=0
= —_— _— = * * =
at Pac T ac P

0 = Finpin — Fp

Fn=F (2.3)

Continuando a andlise da dinamica do sistema, foi realizado o balanco de energia conforme

apresentado em (Bequette, 1998), e exibido a seguir:

sendo

[ energia ] _ [ energiapelo ] _ [ energia pelo ] [ energia pelo
acumuladal ~ |fluxo de entrada fluxo de saida calor transferido

n [trabalho realizdo]

no sistema
dTE _ _
dt = FinpinTEqn — FpTE + Q + W, (2.4)

TE — aenergia total do sistema;

TE; — a energia/massa total de entrada;

TE — aenergia/massa total de saida;

Q — calor transferido para o sistema/tempo;
W,. — trabalho realizado no sistema/tempo.

Sendo a energia total do sistema expressada por:

TE = U + KE + PE (2.5)

no qual,

e U - energia interna;
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e KE - energia cinética;
¢ PE —energia potencial;
Segundo (Bequette, 1998), tem-se que, para os processos quimicos, a energia cinética e a
potencial sao da ordem de duas vezes menores que a energia interna, sendo, portanto,
desconsideradas. Assim, a equagdo (2.4) pode ser reescrita por:

dUu

EZFinPinUin_FpU-}_Q-}_VVT (2.6)

A energia total realizada no sistema € equivalente a:

[trabalho total

pelo fluido] n [pelo flul'do]
realizado

= [pelo ei
[pelo eixo] + [de entrada de saida

Wr = W; + Fip; — Fp 2.7)

Reescrevendo a equagdo (2.6) tem-se:

au _ _

7t = FnPinUin —FpU + Q + Ws + Fip; — Fp
au — | DPin D
& o (u- +—)—F (U+—)+ W 2.8)
dt mpm m pln opo p Q S

Tendo ainda que a entalpia na termodindmica € dada por H = U + pV, a equacdo (2.8) pode

ser reescrita como:

dH dpV — —
Tt~ ar = FinPmHin — FpH +Q + Ws
dH _ _
dt = FinpinHin — FpH + Q + W (2.9)

sendo dpV /dt = 0 devido ao volume ser constante, e que devido a pequena variacdo da pressio, a

mesma foi desconsiderada.

Ap6s algumas dedugdes e desenvolvimentos matematicos apresentados em (Bequette, 1998),

chega-se a equacao:
dT
Vpc, T Fpcy(Tiyy —T) +Q (2.10)

Dado que a relagdo para a transferéncia de calor entre o tanque e a serpentina é equivalente a
Q = UA(T, — T), tem-se:

dT_F T T +UA(TS—T) 511
gt =7 T =T+ =y (2.11)
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Em (Roffel & Betlem, 2006) € dito que a equagdo (2.11) pode ser reescrita para a equagao
(2.12), uma vez assumida que a conducgio de calor através da parede € ideal, que a conducio axial de
calor pode ser ignorada e que a temperatura da parede pode ser caracterizada pela temperatura média

da parede T,,,.

dT _F apAo(T,, —T)
5=y Tm =T+ Ve, (2.12)

no qual,
® T — temperatura do fluido, em K;
® T, —temperatura de entrada do fluido no tanque, em K;
® [ — fluxo através do tanque, em m3/s;
® | — volume do fluido no tanque, em m3;
® ¢, — calor especifico do fluido, em J/kg*K;
® p —densidade do fluido, em kg/m3;
® «, — coeficiente de transferéncia de calor da parte interna da serpentina, em W/m?2*K;

® /A, — darea externa da serpentina, em m,;
Ainda segundo (Roffel & Betlem, 2006), o balango de energia para a parede da serpentina

pode ser escrito de forma similar, conforme apresentado na equagdo (2.13):

% = I;;—i;( = Ty) — —“"A‘;VEZVC”W_ 1) (2.13)
sendo,
e T, —temperatura média da parede, em K;
e T, —temperatura do vapor , em K;
e M, — massa do tubo por unidade de comprimento, em kg/m;
* ¢, — calor especifico da parede, em J/kg*K;
® q; — coeficiente de transferéncia de calor da parte interna da serpentina, em W/m?*K;
e A; — area interna da serpentina, em m;
Portanto, as equagdes apresentadas em (2.12) e (2.13) regem a dindmica do sistema.
2.1.3 LINEARIZACAO DO MODELO
O modelo linear em representacdo de espaco de estados € dado por:
x = Ax + Bu
(2.14)

y =Cx
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no qual as varidveis 4, B, C, x e u sdo matrizes na forma:

a a b b b
:[11 12], B:[m 12 13]' C=[1 0]

d21 A2 ba1 bya  bo3
F (2.15)
x= [;] u= [Tm]
w TS
Sabendo que a dinamica € dada pelas equagdes (2.12) e (2.13), tem-se:
dT F a,A,(Ty, —T)
at = AT T T = (T = 1)+ ==
dT A A (Tp ) (-16)
w o i . _ao olw ™
W - f2 (Twr T, Tsv) = chw (Ts Tw) Mwa
no qual os elementos da matriz A sdo dados por:
_ afl _ afl _ FO avo _ afl _ afl _ avo
h1 = ox, oT V Fpc, h2 = ox, 0T, Fopc,
_ JE _ JE a4, _ f> _ af> 4 a4,
21T 5 T T Myc, Y22 = g T AT, T My, My,
e os elementos da matriz B por:
_0fi 0fi Tio—To _0fi  0fi Fy _0fi O0fi _
byy=g—=o7=—7— 12 =3 = =7 biz=5—==2-=0
du, OF /4 ou, O0T;, V ou; 0dT;
, b _oh_, , O _9h_ ., _3h_3h_ ad
17 9u, ~ OF 227 du,  OT; 237 9uy AT, M,

Assim, a representacdo completa no espaco de estados é:

FO avo avo -| TinO — TO FO
- —_— = 0
a=| Vv Forcy Fopey, | p_| v v
[ a,A, —aq;A; — aOAOJ’ 0 0 A |
M,c, M,c, Mycy, (2.17)

F
c=[1 0] x=[7T], u= [Tin]
w TS
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2.2 TANQUE DE REACAO AGITADO

2.2.1 INTRODUCAO

Os reatores quimicos sdo geralmente os mais importantes elementos numa planta quimica. Os
reatores podem possuir muitas formas, mas as duas mais comuns idealiza¢des sao o tanque de reagao
agitado continuo, do inglés continuous stirred-tank reactor — CSTR, e o reator em fluxo de tampao,
ou em inglés plug flow reactor — PFR (Bequette, 1998). Na Figura 3, verifica-se o modelo
simplificado para o reator PFR e CSTR, respectivamente. Esse trabalho contempla apenas o modelo

de reator quimico CSTR.

Figura 3 — Modelo de reatores quimicos: a) CSTR e b) PFR.

Fonte: (Bequette, 1998), p.506.

2.2.2 MODELAGEM

Para a realizacdo da modelagem matematica foi utilizado o modelo de reator apresentado na

Figura 4.

Figura 4 — Modelo do reator quimico CSTR.

A puro
Fr CAirTi \I, Mistura de A
com B
—
FI CAIT

V.o, T

p Te |

Temperatura media
do sistema refrigerante

Fonte: (Seborg, Edgar, Mellichamp, & Doyle III, 2016), p.506.
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A modelagem do reator apresentando, foi realizada tomando-se as seguintes consideracoes:
* A mistura no tanque € perfeita;
® A reacdo no componente A é de primeira ordem, e € irreversivel;
e Todos os componentes apresentam densidade constante e igual;
® O volume do liquido € considerado constante.

Realizando-se a equagdo de balanco para o componente A que entra no tanque, tem-se:

[ taxa de ] _ [taxa de] _ [taxa de ] _ [taxa de reagao (2.18)
acumulagio| ~ lentrada saida de Apara B .
que pode ser reescrito por:
avce
th:FCAi—FCA—VT (219)

Sabendo que a reagdo de A para B (A — B) é uma reacio irreversivel de primeira ordem,

tem-se que essa taxa de reagdo pode ser expressado por:
r=kC, (2.20)

no qual
e 7 ¢ ataxa de reacdo de A por unidade de volume;
e [ ¢é ataxa constante de reacdo;
® ¢ (4 ¢ uma espécie de concentracdo molar do componente A.
A taxa constante de reacdo, conforme apresentado em (Seborg, Edgar, Mellichamp, & Doyle

III, 2016), é fortemente dependente da temperatura, como pode-se verificar na relacdo de Arrhenius,
k = koexp(—E/RT) (2.21)

sendo
® [k, € o fator de frequéncia;
e E ¢ aenergia de ativacao;
e R ¢ aconstante do gés.

Substituindo as equagdes (2.20) e (2.21) em (2.19), chega-se a

dve, E
dt =FCAL-—FCA—Vk0eXp _ﬁ CA

dC, F E
W=V(CA1'—CA)—koeXp _ﬁ CA- (222)
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Para a realizacdo do balanco de energia do sistema, foi levando em consideragao as seguintes

afirmativas descritas em (Seborg, Edgar, Mellichamp, & Doyle III, 2016):

e A capacidade térmica do sistema de refrigeracdo nao foi considerada;

e A temperatura T, do sistema de refrigeracao foi considerada constantes em todo o sistema;

e A relagdo para a transferéncia de calor entre o tanque e a serpentina € equivalente a

Q = UA(T; —T), no qual U é o coeficiente global de transferéncia de calor e A é a drea de

transferéncia de calor;

e O calor da mistura é desprezdvel e comparagdo com o calor da reaco;

e O trabalho do eixo e o calor por perdas nao foi considerado.

Assim, apds esse conjunto de consideracdes, tem-se o a equagao de balango energético do

sistema, como apresentada em (Kwong, 2012):

[ energia ]_[ energia pelo ]
acumuladal — |fluxo de entrada

[ energia pelo

calor transf erido]

dr _F .. . (CAH)

sendo
e T-temperatura do fluido no tanque;
e T; —temperatura de entrada do fluido;
e T, —temperatura da serpentina;
® F —fluxo da fluido através do tanque;

e |/ —volume do fluido no tanque;

_ [ energiapelo ]
fluxo de saida

® —AH — calor de reag@o por mol do componente 4;

e [k, —fator de frequéncia;

e E —energia de ativagao;

e R - constante do gés.

e (4 — concentragdo do componente A;
® p -densidade do fluido;

® ¢, — calor especifico do fluido.

[trabalho realizdo
no sistema

]

(2.23)
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2.2.3 LINEARIZACAO DO MODELO

Assim como realizado com o modelo do tanque misturador aquecido por serpentina, foi

realizado a lineariza¢do das equagdes (2.22) e (2.23), sendo representadas em espago de estados na

forma

x =Ax + Bu
(2.24)
y = Cx,
no qual as varidveis 4, B, C, x e u sao os matrizes na forma
_ [all alz] [bn b1 b13] C= [1
ap1 A by1 bz basl’ 0
T CA; (2.25)
w=|g) u- [Ti]
A TC
Sabendo que a dinamica € dada pelas equagdes (2.22) e (2.23), tem-se:
= £,(C TTT)—F(T T)+(_AH)k ( E)C va — (T.-T)
t_fl At iy fc _V i pcp Oexp RT A V c Cc
(2.26)
dc
d_: = fo(Ca T, Cpi, Ty, Tc ) = (CAl — Cy) — koexp(— T)CA
tem-se que os elementos da matriz A sdo:
_6f1_8f1 F+ E (- AH)k ( E) UA
1T 9, T aT T VT RTE pe, COP\TRT) ™ Vpe,
a =af1=af1=(_AH)k ex (_£>
127 9x, ~ aC, pC, 0 XP\ T R
B afz afz E E . ( E )C
T2 = G T or T T RrzOP\TRr) "4
_0f; 0f F " ( E)
922 =5 Tac,” v P {TRr
e os elementos da matriz B por:
0fi _ 0f 0fy 0fi F _0fi 0fi UA
b11=—= =0 b12=—=—=— b13— = =
6u1 aCAl auz aTl V 0u3 OTC VpCp
_0f, 0f; F _0f, 0f; of, 9f,
byy =7—= == by =5—=-==0 23 = 3 = =0
du; O0CA; Vv du, JT; du; JT,



Assim, a representacdo completa no espaco de estados é:

[ F+ E (—AH)k ( E)C UA (AH) ( )1
A=| V. RT? pc, 0EXP\ TRy ) 4 Vpc,  pc, ko exp |
| N EAY e (~ )]
[0 F UA]
B = V. Vpc,
F )
- 0 0
%4
CA
1 0 T '
€= [0 11’ [CA]'u_[;"]

23

(2.27)
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CONTROLADOR PREDITIVO

INTRODUCAO

O modelo de controle preditivo ou model predictive control (MPC), comecou a surgir nos

anos 70 e continua em desenvolvimento até os dias atuais. O MPC ndo designa uma estratégia de

controle especifica, mas sim uma ampla gama de métodos de controle que fazem uso explicito de um

modelo do processo para obter o controle, minimizando uma fung¢ao objetiva (Camacho & Bordons,

2007).

Segundo (Camacho & Bordons, 2007) o MPC possui uma série de vantagens, conforme

descritas abaixo:

1.

Pode ser usado para controlar uma grande variedade de processos;

Facilidade no controle de processos multivaridveis;

Compensacao por tempo morto intrinseco;

Controle por feed forward de uma forma natural para compensar perturbacdes mensuraveis;
Facilidade de implementar a lei de controle para o controlador resultante;

Apesar desse conjunto de vantagens, o MPC também apresenta algumas desvantagens:
Apresenta implementagcao mais complexa que o controlador PID cléssico;

Toda a computacdo deve ser realizada em cada tempo de amostragem;

Quando se utiliza 0 MPC com restri¢des, o custo computacional aumenta;

A metodologia de controle € caracterizada pela seguinte estratégia representada na Figura 5.

Figura 5 — Estratégia para o MPC.

u(t+klt)

W

R \ \
t-1 t t+l t+k t+N

Fonte: Retirado de (Camacho & Bordons, 2007), p. 03.

O horizonte de predicao, sdo as saidas futuras do processo para um determinado horizonte N,

no qual sdo preditas para cada instante de tempo t. A predicdo da saida y(t + k|t),
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k =1 ... N, depende do conhecimento dos valores passados das entradas e das saidas, e ainda
dos valores futuros do sinal de controle u(t + k|t), k = 0..N — 1, que sdo os valores a serem
enviados ao sistema;

O conjunto de valores futuros do sinal de controle € calculado de forma a manter o processo
0 mais proximo possivel da trajetdria de referéncia. Este critério toma geralmente a forma de
uma fung¢do quadrética dos erros, entre o sinal de saida previsto e a trajetéria de referéncia
prevista;

O sinal de controle u(t|t) € enviado para o processo, enquanto que os demais sinais de
controle calculados sdo rejeitados, pois no préximo instante de amostragem y(t + 1) ja serd

conhecido, sendo novamente repetido o passo 1 com este novo valor.

MODEL PREDICTIVE CONTROL DO MATLAB

O Model Predictive Control (MPC) do MATLAB fornece fungdes e blocos Simulink para

analisar, projetar e simular controladores preditivos (MathWorks, 2017). Com a utilizacdo dessa

ferramenta é possivel especificar diversos parametros do controlador, como: o modelo da planta;

horizonte de controle; horizonte de predi¢ao; pesos das varidveis manipuladas; e outras restri¢oes.

O controlador preditivo utiliza um modelo linear da planta para estimar o estado do

controlador e predizer os valores futuros das saidas. Utilizando essas saidas previstas, o controlador

resolve um problema de otimizacdo quadrdtica para determinar os valores 6timos das varidveis

manipuladas. Na Figura 6, foi apresentado o modelo de estrutura utilizado pelo MPC no MATLAB.

Figura 6 — Diagrama para interligacdo do MPC e planta controlada.

) -
Measured Disturbances Unmeasured
—

Setpoints
(reference)

Manipulated Variables Inputs

MPC > Plant s,

Unmeasured Disturbances Measured

>
’—’ 14 14
- -7

Fonte: Retirado de (MathWorks, 2017).

3.2.1 MODELAGEM DO MPC

Para o projeto do MPC s@o utilizados quatro modelos: da planta; da perturbacdo da entrada;

da perturbac¢do da saida; e do ruido medido.
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Modelo da planta
O controlador MPC executa todos os célculos de estimativa e otimiza¢do usando um sistema
de espaco de estados discreto, sem atraso, € com varidveis de entrada e saida sem dimensdo. Na

equagdo (3.1) tem-se a representacao adimensional da planta,

xp(k +1) = Apxp(k) + BSju, (k)

¥p(k) = Sg1Cx, (k) + Sg'DS;uy (k), G-b
no qual 4, B, C e D sdo as do modelo em espago de estado discreto e sem atraso, € ainda:
e §; ¢ uma matriz diagonal dos fatores de escala das entradas;
e S, é uma matriz diagonal dos fatores de escala das saidas;
® X, €0 vetor de estados;
® u, € o vetor adimensional das varidveis de entrada da planta;
® y, € o vetor adimensional das varidveis de saida da planta.
O modelo resultante da planta, possui a forma
xp(k +1) = Apx, (k) + Byyu(k) + Byyv(k) + Bpad (k) 3.2)

Vp(k) = Cpxp (k) + Dpyu(k) + Dy, v(k) + Dpgd (k).

sendo C, = S;'C, B

pus Bpy € Bpgq s@0 as colunas correspondentes de BS;. E Dy, Dy, € Dpg s80 as

colunas correspondentes de Sy 'DS;. E por fim, u(k), v(k) e d(k) sdo as varidveis manipuladas

adimensionais, perturbacdes medidas e as perturbagdes da entrada nao medidas, respectivamente.

Modelo de perturbacao da entrada
O modelo da planta inclui 0 modelo e perturbag¢do da entrada ndo medido, d (k). Esse modelo
e um fator importante que influéncia na resposta dindmica a perturbacdes. Na equacdo (3.3), é

representada o formato em espacgo de estado para o modelo de perturbacao de entrada.

Xig(k +1) = Ajgxiqg(k) + Bigwiq (k)

3.3)
d(k) = Cigxiq(k) + Digwiq(k),

no qual
® A4, Big, Cig € Dy s30 matrizes constantes;
¢ x;;(k) éum vetor com n,;; > 0 estados do modelo de perturbagdo da entrada;
e d, (k) é um vetor com n, perturbagdes da entrada ndo medida;
* w;,(k) é um vetor com n,,; = 1 entradas de ruido branco, assumindo média zero e variancia

unitaria.
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Se nao for fornecido um modelo de perturbacdo da entrada, entdo o controlador usa um

modelo padrio, que tem integradores com ganho de unidade adimensional adicionado as suas saidas

Modelo de perturbacao da saida

O modelo de perturbagao da saida ¢ uma caso mais geral do modelo de perturbacio da entrada.

Sua representacdo em espacgo de estado é dada por

Xod (k + 1) = Aodxod(k) + BoaWoa (k)
yod(k) = Codxod(k) + DodWod(k):

(3.4)

no qual
®  A,iBoa, Coq © Doy S30 matrizes constantes;
® x,q(k) éum vetor com n,,; > 0 estados do modelo de perturbacio da saida;
®  Yoq(k) € um vetor com n,, perturbagdes da saida adicionadas a saida da planta;
* w,y(k) é um vetor com n,,; entradas de ruido branco, assumindo média zero e variancia
unitdria.
Se ndo for fornecido um modelo de perturbacdo de saida, entdo o controlador usa um modelo

padrdo.

Modelo do ruido medido
O objetivo desse modelo é possibilitar que o controlador diferencie uma perturbacio, que
exigem uma resposta, de um ruido de medi¢do que deve ser ignorado. Sua representacdao em espaco

de estado é dado por

xn(k + 1) = Anxn(k) + Ban(k)
Yn(k) = Cnxn(k) + Dan(k);

(3.5)

no qual
e A, B, C,e D, sdo matrizes constantes;
¢ x,(k) é um vetor com n,,, > 0 estados do modelo do ruido;
®  yn(k) € um vetor com n,,, sinais de ruidos adicionados as saidas medidas da planta;
® w,(k) é um vetor com n,, = 1 entradas de ruido branco, assumindo média zero e variancia
unitdria.
Se nao for fornecido um modelo do ruido, o padrdo € um ganho estético unitario: ny, = 0; D,

€ uma matriz identidade ny,;, X nyp; 4y, By € C, s30 matrizes nulas.
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3.2.2 VARIAVEIS DE ESTADO, OBSERVADOR DE ESTADOS E PREDICAO DAS SAIDAS DO
CONTROLADOR

Variaveis de estados

As operagdes no controlador utilizam os valores atuais dos estados, x., que sdo dados por,
xI (k) = [xp (k) xig(k) x5q(k)  xq(K) ] (3.6)

sendo,
e x. ¢ o estado do controlador;
® X, € o vetor de estado do modelo da planta;
® x;q é o vetor de estado do modelo de perturbacdo da entrada;
® x,4 €0 vetor de estado do modelo de perturbagdo da saida;
e x, éo vetor de estados do modelo do ruido medido.

Alguns desses vetores podem ser nulos. Na Figura 7, tem-se o diagrama para o controlador

MPC.

Figura 7 — Diagrama para o MPC.
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Fonte: Retirado de (MathWorks, 2017).

Observador de estados
O observador de estado € utilizado para estimar os valores dos estados necessarios, porém,
nao medidos. A equagdo para o observador de estado é dada por
xc(k+1) = Ax.(k) + Buy(k)

(3.7
y(k) = Cxc(k) + Duo(k),
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sendo as matrizes A, B, C e D definidas como segue:

'Ap deCid 0 07 Bpu pr deDid 0 0

a-|0 4w 0 o|,_[0 0o Be 0 0
0 0 A,y O 0 0 0 Bog O [

0 0 0 Al 0 0 0 0 B,

I Chl _ D,
C = _Cp DpdCid Cod [ 0 ],D = [0 Dpv DodDid Dod [ 0 ]]

Os sinais de entrada para o observador de estados sao os sinais de entrada para os modelos:
da planta; das perturbacdes das entradas medidas; das perturbacdes das entradas nao medidas; das

perturbacdes das saidas ndo medidas; e dos ruidos medidos.
ub () = [u" (k) v (k) wigk) woa(k) wy (k)] (3.8)

Predicao da saida
Para um intervalo de controle k, sdo necessdrias as seguintes informacdes:

® O horizonte de predi¢do, p;

e A estimativa dos estados do controlador, x.(k|k), realizada pelo estimador de estados;

e A perturbagdo atual de entrada medida, v(k);

¢ Projecdo futuras das perturbagdes medidas, v(k + i|k), sendo i = 1 até p — 1. No caso de
nao estd sendo utilizada essa medi¢ao dos disturbios, entdo, faz-se v(k + ilk) = v(k);

e E as matrizes 4, B,, C e D,, do observador de estados, no qual B,, B, e D,, sdo colunas das
matrizes B e D, correspondentes as entradas u e v.

Tomando as informag¢des acima, o primeiro passo dos estados € determinado por:
xc.(k + 1|k) = Ax.(k|k) + Byu(k|k) + B,v(k) (3.9
Para os passos seguintes, i = 2 até i = p, faz-se:
xc(k +ilk) = Ax.(k +i—1|k) + Byu(k +i—1|k) + Byv(k +i — 1|k) (3.10)
Em qualquer tempo, i = 2 até i = p, a saida predita da planta € dada por:

y(k + ilk) = Cx,(k + ilk) + Dyv(k + i|k) (3.11)
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3.2.3 EscoOLHA DO TEMPO DE AMOSTRAGEM E HORIZONTES

Tempo de amostragem (Ts)

E recomendado escolher um tempo de amostragem, T's, entre 10% e 25% do tempo de
respostas minimo desejado em malha fechada (MathWorks, 2017). Apés isso, deve-se executar ao
menos uma simulagdo para verificar se a rejeicao da perturbacdo nao medida melhora, de maneira
significativa, quando T's € reduzido para a metade do valor. Se isso ocorrer, deve-se considerar a
revisdo no valor de Ts. Quando o Ts se torna pequeno, o esforco computacional aumenta

drasticamente. Assim a escolha ideal € o equilibrio entre o desempenho e o esfor¢o computacional.

Horizonte de predicao (p)
A prética recomenda escolher o horizonte de predi¢do, p, no inicio do projeto do controlador
e, em seguida, manté-lo constante ao ajustar outras configuragdes do controlador. Considerando que

o tempo desejado da resposta em malha fechada é T, para um tempo de amostragem T's, uma boa

escolha inicial seria p = %, conforme sugerido em (MathWorks, 2017).

Horizonte de controle (c)

O valor para o horizonte de controle, m, situa-se entre 1 e o horizonte de predicao, p. O valor
padrdo utilizado na configuracdo pelo MATLAB € m igual a 2, uma das razdes € que, para m pequeno,
o numero de varidveis a serem calculadas em cada intervalo de amostragem é menor, tornando os

célculos mais rapidos.

3.3 CONFIGURACAO DO MPC POR MEIO DE M-FILES

Apesar do MATLAB disponibilizar um app para auxiliar na configuracio do MPC, neste
trabalho foi realizada a configuracio dessa ferramenta por intermédio de linhas de comando. Assim,
a seguir, estiao descritos os principais passos para se configurar um MPC por meio de um m-files. Para
projetar e testar um MPC por meio de m-files, foi utilizado o modelo linear de um tanque de reagao,

conforme apresentado em (MathWorks, 2017), e mostrado nas equagdes (3.12) e (3.13):

D ax+B
dg ~ X T o (3.12)

y=Cx+Du
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na qual,

S
* [T’ o el T len

A= 22 B=[ZE ZZ]c:[g Yen=[0 0 (3.13)

Inicialmente, foi definido o modelo da planta em espaco de estado, sendo configurados alguns
parametros opcionais como: nome das entradas; nomes das saidas; nome dos estados; varidvel
manipulada (manipulated variable — MV); distirbio nao medido (unmeasured disturbance - UD);
saida medida (measured output — MO); e saida ndo medida (measured output — UO). Segue abaixo o

trecho de codigo m-files:

[-90.0285 -0.0014; -0.0371 -0.1476];
[-0.0850 0.0238; 0.0802 0.4462];

[0 1; 1 0];

= zeros(2,2);

CSTR = ss(A,B,C,D);

N w>
1l

CSTR.InputName = {'T_c','C A i'};
CSTR.OutputName = {'T','C_A"};

CSTR.StateName = {'C_A','T'};
CSTR.InputGroup.MV = 1;
CSTR.InputGroup.UD = 2;

3
CSTR.OutputGroup.MO = 1;
CSTR.OutputGroup.UO 2

O passo seguinte € projetar o controlador. Para tal, foi utilizada a fun¢ao mpc, sendo necessario
passar com parametros da fun¢do o modelo linear da planta e o tempo de amostragem. Apds criar o
controlador, € possivel definir as unidades das varidveis de saida, alterar o horizonte de predicao (p)
e o horizonte de controle (c), bem como, especificar o peso para a varidvel manipulada, entre outras
restri¢cdes. Abaixo tem-se o trecho de cddigo para algumas das restri¢des descritas:
Ts = 1;
MPCobj = mpc(CSTR,Ts);
MPCobj.Model.Plant.OutputUnit = {'Deg C', "kmol/m"3"'};
MPCobj.PredictionHorizon = 15;
MPCobj.controlHorizon = 2;
MPCobj.MV.Min = -10;
MPCobj.MV.Max = 10;
MPCobj.MV.RateMin = -3;

MPCobj.MV.RateMax = 3;
MPCobj.W.ManipulatedVariablesRate = 0.3;

A funcdo sim foi utilizada para simular o sistema em malha fechada durante um tempo de 26
segundos. Foi especificado um valor de referéncia de 2°C para a temperatura do reator e de 0 kmol/m3
para a concentracdo residual. Porém, o valor de referéncia da concentracio residual foi ignorado
devido ao peso dessa segunda varidvel de saida ser zero, conforme mostrado no trecho a seguir e nas

Figura 8 e Figura 9.



T = 26;
r=1_[00; 2 0];
sim(MPCobj,T,r)

Figura 8 — Entradas da planta para o exemplo do tanque de reagdo.
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Fonte: Retirado de (MathWorks, 2017).

Figura 9 — Saidas da planta para o exemplo do tanque de reagdo.
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Fonte: Retirado de (MathWorks, 2017).
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Na Figura 8, se observa que os valores da varidvel manipulada, Tc, sdo inferiores ao valor

maximo configurado nas restri¢des do controlador. Ja na Figura 9, pode-se verificar que a temperatura

do tanque atinge o valor de referéncia num tempo inferior a 15 segundos.
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Dois simuladores foram desenvolvidos utilizando a ferramenta computacional MATLAB. Os

modelos dinamicos foram implementados utilizando o Simulink, enquanto que a interface grafica foi

implementada com o auxilio da interface grifica para usudrio (Graphical User Interfaces — GUI).

Nos tépicos seguintes, foram descritas as principais partes para cada simulador.

4.1

SERPENTINA

SIMULADOR PARA TANQUE MISTURADOR AQUECIDO POR

A interface para o tanque misturador aquecido por serpentina (Figura 10) apresenta-se

composta por, basicamente, 4 dreas: parametros da planta; parametros do controlador; simulagdo; e

graficos. Essa interface manipula o modelo dindmico do processo que funciona sob a ferramenta

Simulink do MATLAB.

Figura 10 — Interface para simulador do tanque misturador aquecido por serpentina.

¥
|4 Tangue Misturador Aguecido por Bobinas ®
Parametros da planta Parametros do controlador preditivo Gréficos
Densidade do filido; 1000 | kolm® Tempo de amostragem (Ts): 1 oot Variavel manipulada
Volume do fluido no tanque: 0015 | m™ Harizonte de predicdo (p): 10 El
Fluxo através do tangue em reqime permanete: 0.001 | mis Horizonte de controle (m): 2 BaRi
Calor especifico do fluido: 4190 | JkgK 02
Desempenho em malha 4 k] 500 -
hassa dos tubos por unidade de comprimento: 5 kafm fechada: 1 0
Calor especifico da parede (cobre o Jikg K 5 i
7 B ¢ ! 280 Simulagdo 400
s 5 300
Coeficiente de T.ranfgranc\a de calor da bobina 300 | WINPK Temperatura de entrada AJ:J— "
(lado de fora da bobina): (Tin).
2 oK [ 0K sl
Jfﬂnl}zaéa;;:?ﬂf:}r.en cia de calor da bobina (lado de 7 i a1
i Temperatura de saida (T): 4 1— '
) . Set point 6K [} +ﬁ‘l]< S
Coeficiente de tranferéncia de calor da bobina 200 WK " 7
(lado de dentro da bobina):
Area de tranferéncia de calor da bobina (lado de 56 e - A0 - ; - - . = ’ . " = :
dentro da bobina): @ Malha aberta Malha fechads 20 40 60 -l i0a 20 "o 160 180 200
Tempo (s)
Temperatura de entrada em regime permanente: 300 K Saida
Parar 350
Temperatura de =aida em regime permanente; 323 K FR—
Set point
340 [ 1
‘ Valores Padrio | ‘ Inicializar Planta
330 [
Lo <
R 320 [
=
g
8
o jj"”';_j 2 50 |
R o
4 s
300 |
_____-/ =I
= IR R B
20 40 80 8d 100 120 o 160 180 200
condens .
Tempo (s}

Fonte: Préprio autor.
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4.1.1 IMPLEMENTACAO DO MODELO NO SIMULINK

As equagdes que regem a dindmica do sistema, determinadas no capitulo 2, foram abaixo

representadas:
dT _ F avo(Tw - T)
ar -~y Tm =D+ — “.D
dTW _ a;A; oA, (Tw —T)
a  Mue, T T e, @2

Foi implementado no Simulink o subsistema chamado Trocador de Calor (Figura 11.a)) que
é responsavel por realizar a dinamica do processo modelado. Esse subsistema apresenta duas entradas,
temperatura do fluido no tanque e a temperatura de entrada do fluido na serpentina, e uma saida, que
¢ a temperatura do fluido no interior do tanque. Na Figura 11.b) pode-se verificar detalhadamente a

implementacdo das equagdes (4.1) e (4.2) dentro do subsistema.

Figura 11 — a) Subsistema Trocador de Calor; b) Representacdo da dinamica do sistema no Simulink.

| T
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A
+ |
y
y
+

FV

st/ (D)

Integrate_T

=
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A l
+ |
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+

Ts aphai*Ai

N i ]

Integrate_Tw
Trocador de Calor >+ "

aphao*Ao
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1/(Mw*cpw)

v

(=3

)

Fonte: Préprio autor.

Durante a inicializacdo do simulador os valores iniciais das varidveis Integrate T e
Intregrate_Ts, sdo definidas de acordo com os valores calculados nas equagdes (4.3) e (4.4). Observa-

se que esses valores sdo dependentes dos parametros de configuracao da planta.

To=—tP% o oy 4.3)
w0 a, Ao in
_ o4,
TSO - (TWO - T) + TWO (44)

a;4;
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Os valores de T,,, ¢ Ty sdao determinados no m-files TrocadorCalorBobina.m, mais

precisamente no trecho exibido abaixo:

o\

Valores iniciais

p.Tin0 = p.Tin;

p.T0 = p.T;

p.Tw0 = (-(p.F * p.rho * p.cp *(p.Tin - p.T)) / (p.alphao * p.Ao)) + p.T;
p.Ts0 = (p.alphao * p.Ao *(p.Tw0 - p.T)/(p.alphai * p.Ai)) + p.Tw0;

Na Figura 12, consta a implementacdo completa realizada, isto é, o subsistema Trocador de
Calor interligado ao bloco que realiza o controle preditivo (MPC). Vé-se que o bloco MPC possui
trés entradas e uma saida, sendo elas: saida medida (mo); sinal de referéncia (ref) ou setpoint;
distdrbio medido (md); e varidvel manipulada (mv). Verifica-se ainda, a presencga de blocos Scope e
Constant, que sdo utilizados para visualizar os dados em graficos e configurar os valores durante a

simulacdo, respectivamente.

Figura 12 — Modelo com MPC no Simulink.

p.Tin 1 Tin | [:I

Tin Scope T

TS

A 4

Trocador de Calor

ol
Scope Tin
ma Scope SP
E:]- mv MPC ref p.TO
Scope Ts sSP
md [«

MPC

Fonte: Préprio autor.

4.1.2 PARAMETROS DA PLANTA

Essa drea de configuracdo permite ao usudrio alterar os parametros da planta que serdo
utilizados durante a simulagdo, possibilitando uma maior flexibilidade dos pardmetros do modelo
simulado. Na Figura 13, observa-se a existéncia de, além das diversas caixas de edi¢do, dois botdes:
o primeiro carrega os valores padrdes da planta que estdo definidos na Tabela 1; ja o segundo realiza
a inicializacao da planta, isto €, realiza a lineariza¢ao do modelo para os parametros informados. Esse

modelo linearizado, € utilizado para a configuraciao do controlador preditivo.



Figura 13 — Area para configuracio dos parimetros da planta.

Parametros da planta

Densidade do fluido: 1000 | kgime
Wolume do fluide no tangue: n.ms | e
Fluxo atraveés do tangue em regime permanete: 0.001 s
Calor especifico do fluido: 4180 | JkgK
Magsa dos tubos por unidade de comprimento: 5 kgim
Calor especifico da parede (cobre): 390 | JkoK
Coeficiente de tranferéncia de calor da bebina 300 WIMRK,
(lado de fora da bobina):

Area de tranferéncia de calor da bobina (lado de 7 P
fora da bobina):

Coeficiente detranferé.ncia de calor da bobina 300 WINEK
(lado de dentro da bobina):

Area de tranferéncia de calor da bobina (lado de 56 e
dentro da bobina): :
Temperatura de entrada em regime permanente: 300 K
Temperatura de saida em regime permanente: 323 K

Walores Padrio Inicializar Planta

Fonte: Préprio autor.

Tabela 1 — Parametros para o modelo de tanque misturador aquecido por serpentina.

Parametro Valor
Densidade do fluido 1000 kg/m?3
Volume do tanque 0,015 m3
Fluxo através do tanque 0,001 m3/s
Calor especifico do fluido 4190 J/kg*K
Massa dos tubos por unidade de comprimento 5 kg/m
Calor especifico do cobre 390 J/kg*K
SCe(;;Sﬁ;gl;;: de transferéncia de calor da serpentina (lado de fora da 300 W/m2*K
Area de transferéncia de calor da serpentina (lado de dentro) 7 m?
dC;)eS:?rc;:IIllttieng;: transferéncia de calor da serpentina (lado de dentro 300 W/m2*K
Area de transferéncia de calor da serpentina (lado de fora) 6,6 m?
Temperatura do fluido de entrada 300 K
Temperatura do fluido de saida 323K

Fonte: Adaptado de (Cabral, 2014).
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Verificando novamente a Figura 12, percebe-se que o subsistema Trocador de Calor possui
apenas duas entradas, indo de encontro com o modelo linearizado apresentado na equagdo (2.17), que
possui trés entradas. Essa diferenca deve-se ao fato de uma simplificagao ter sido utilizada, passando
a considerar o fluxo de entrada da dgua no tanque constante. Assim, o modelo linearizado,

considerando os parametros padrdes da planta, sdo exibidos em espacgo de estados na equacdo (4.5).
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A= [—0,1001 0,00334]’ B = [0,0667 0 ]’

1,0769 —2,0923 0 1,0154
4.5)

c=[1 o] x=[T7;V]; u= [77:'1]

Uma alteragao nesses parametros, provoca uma mudanga nos valores da matriz de estado A
e/ou na matriz de entrada B. Por exemplo, modificando o volume do tanque para 5 litros, os novos

valores das matrizes A e B sio:

~0,3002  0,1002 0,2000
a=| | B=]

0
1,0769 —2,0923 0 1,0154] (4.6)

4.1.3 PARAMETROS DO CONTROLADOR

Para o controlador preditivo foi utilizado o bloco MPC do Simulink, que permite configurar
diversos parametros da técnica de controle MPC. Nesse simulador foi disponibilizado, conforme
exibido na Figura 14, a configura¢do do tempo de amostragem do controlador (Ts), do horizonte de
predicdo (p), do horizonte de controle (m) e do desempenho em malha fechada chamado de Bera.
Esse Beta influéncia no desempenho do controlador, alterando o valor do peso da varidvel de saida e
da taxa de variacdo da mesma. A configuracdo desses parametros do controlador sé estd disponivel
apos a inicializacao da planta, sendo inibidas apds a inicializacdo da simulagdo do processo.

Figura 14 — Area para configuracio dos parimetros do controlador.

Parametros do controlador preditivo

Tempo de amostragem (Ts): 1
Horizonte de predicéo (p): 10

Horizente de controle (m): 2

02
Desempenho em malha 4 [ » |
0.1 10

fechada:

Fonte: Préprio autor.

O projeto do controlador é realizado mediante o m-file logo no inicio da simulacdo.
Primeiramente € criado o objeto mpc, armazenado no c.mpc, com a correspondente taxa de
amostragem, seguidos pela configuracdo do horizonte de predicdo e o horizonte de controle. Apds
isso, sdo passados os valores iniciais das entradas e da saida. E por fim, sdo configurados os pesos
das varidveis manipuladas e de saida, e a taxa de variacdo para a varidvel manipulada. O trecho do

cddigo responsével por realizar essas configuragdes foi posto abaixo.
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o\

Projeto do controlador

.mpc = mpc (p.planta, c.Ts);

Atualiza o horizonte de predicgao
.mpc.PredictionHorizon = c.p;

Atualiza o horizonte de controle
.mpc.ControlHorizon = c.m;

Especifica os valores iniciais das entradas e saidas
.mpc.Model.Nominal.U = [p.Tin0;p.Ts0];
.mpc.Model.Nominal.Y = p.TO;

Especifica o peso para manipulacdo da variéavel
.mpc.Weights.MV = O*c.beta;

.mpc.Weights.MVRate = 0.1/c.beta;
.mpc.Weights.OV = 1*c.beta;

.mpc.Weights.ECR = 100000;

Q

o\

Q

N Q Q o0 Q o°

Q0 Q0

4.1.4 OPCOES DE SIMULACAO

Na area de simulagdo € possivel ao usudrio realizar uma perturbagdo de +10 K na temperatura
de entrada do fluido (T};,), e também, realizar a alteracdo de +10 K no valor da temperatura de saida
desejada , a referéncia ou setpoint. Conforme pode-se visualizar na Figura 15, o processo pode ser
simulado em malha aberta ou em malha fechada, possibilitando verificar as diferentes respostas da

dinamica do processo com ou sem o controlador.

Figura 15 — Configuracdo da simulacio.

Simulacio

300
Temperatura de entrada P » |
(Tin}: 0K ] 0K

Temperatura de saida (T): 4 l— l— » |
10K

Set point TR 5

@ Malha aberta ) Malha fechada

Iniciar

o]
o
L

Fonte: Préprio autor.

4.1.5 GRAFICOS

Os resultados da simulacao do modelo sdo exibidos em dois graficos. Na Figura 16.a) tem-se
a evolugdo dos valores da temperatura de entrada do fluido na serpentina (varidvel manipulada). Ja
na Figura 16.b), sdo exibidos os valores da temperatura de entrada do fluido (perturbacdo), da
temperatura de saida desejada (referéncia ou setpoint) e da temperatura de saida do fluido (saida do

processo).
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Figura 16 — Graficos para exibir os valores de: a) Ts; b) Tin, Setpoint e T.
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Fonte: Préprio autor.

SIMULADOR PARA O TANQUE DE REACAO AGITADO

Na Figura 17, tem-se a visdo geral da interface para o Tanque de Reacdo Agitado. Assim

como a interface do simulador anterior, essa também apresenta as mesmas dreas para configuragdes:

parametros da planta; pardmetros do controlador; simulagdo; e graficos. E mais uma vez, essa

interface interage com o modelo dinamico do processo funcionando sob a ferramenta Simulink do

MATLAB.

Figura 17 — Interface para simulador do Tanque de Reacdo Agitado.

Ty’ ey —— = 2.
Pardmetros da Planta Pardmentro do Controle Gréficos
Fluxo de entrada no tanqus: 100 | Limin Tempo de amostragem (Ts): 0.1 o Variavel manipulada
Wolume do figuido 100 |L Horizonte de predicdo (p): 20 Te
Densidade do liquido; 1000 |olL Horizonte de contrale (m} 5 550
Calor especifico do fluido: 0239 |Jig'K 1 0
i e T [l [
Wariagdo de entalpia: 50000 | Jimol fechada: (X 10 73
5 as: 8750 |K . 5 e
Energia de ativagdo / Constante do gas: 50 | Simulacdo 2
250 @
Fator de frequéncia da reagio 7.2e+10 | min*-1 Temperatura de entrada 5 “é 400 -
(Ti 5 0 o
Coeficiente de tiransferéncia de calor * drea de cror iy ok ¥ ey |l
transferéncia de calor. - i 2 a5 b
Concetracdo de entrada 4 »
Temperatura de entrada em regime permanente: 350 K (CAI) T oK 2 o
, 300 F
Concentracdo de entrada em regime permanents: 7 molL
Concentracio de saida ¢ | |
Concentracio de saida em regime permanente 1| molL (A Tmelk D #imeil 250
- } o 10 20 30 40 50 &0 70 80 90 100
@ Malha sberta Malha fechada Tempo (s)
- Saida
Valores Padrdo | | Iniciaiizar Planta =
Iniciar Farsr
Pure A
Fr CAII’TI l = 2r
Mixture of A and B g
F, ca T g
Cp 'Boysf
v.pT S g
g
g
8 1}
a5
T, .
Cooling medium 0 10 20 30 40 50 60 70 50 90 100
at temperature Tempo (s)

Fonte: Préprio autor.
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4.2.1 IMPLEMENTACAO DO MODELO NO SIMULINK

As equagdes que regem a dinamica do sistema foram novamente representadas abaixo:

dT F T,—T +( AH )k E C + va T.—T 477
i ( ) pre 0€Xp| — 57| Ca ( ) 4.7)
dc F E
—th = V(CAL' — Cy) — koexp(— —RT)CA (4.8)

Foi implementado no Simulink o subsistema chamado CSTR (Figura 18.a)) que é responsével
por realizar a dindmica do processo modelado. Esse subsistema apresenta trés entradas: concentragdo
inicial CA;; temperatura de entrada do fluido T;; e a temperatura do sistema de refrigeracdo, T.. Na
Figura 18.b) pode-se verificar detalhadamente a implementacdo das equagdes (4.7) e (4.8) dentro do

subsistema.

Figura 18 — a) Subsistema CSTR e b) Representacio da dindmica do sistema no Simulink.

@ -
T —_—
FN
(D, > K 1
Tc
UA{V*RhoCp) L ») 15 @

» K-

FN + UA{RhoCpV) S
J CAi
T > pER
> Ti -DeltaER Frodudt F::zt:m DetaH/RhoCp
CAD
dTe
Product3
CSTR s o =
- —I FV1 cA
a) b)

Fonte: Préprio autor.

O valor inicial da integral C_A € equivalente ao valor da concentragcdo de entrada informado
quando a planta € inicializada. J4 o valor inicial da integral T_K € definido conforme a equagao (4.9).
Também € necessdrio determinar o valor inicial para a temperatura do sistema de refrigeracdo, T,
sendo esse valor determinado na equacao (4.10). Observa-se que esses valores sdo dependentes dos

parametros de configuragao da planta.

- E 1
0 = — —
F (CA 4.9
R 108( _( T * CAOO)) (49)

F (—AH) E Vpc
Teo =To — <V (T; = To) — pre ko exp( RT) CA) * UAp (4.10)
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Os valores iniciais s@o determinados no m-files GUI_CSTR_Controle_Preditivo_V1.m, mais

precisamente no trecho exibido abaixo:

o\

Valores iniciais

.CAO0 = p.CA;

.TO = (-p.E_R)*1/log((p.F/p.V)* (p.CAi-p.CAQ)/ (p.kO*p.CAQ))

.TcO0 = p.TO-((p.F/p.V)*(p.Ti-p.T0) - (p.mdeltaH/ (p.rho*p.cp)) *p.k0*exp (-
.E_R/p.T0) *p.CA)* (p.V*p.rho*p.cp/p.UA)

'O 'O 'C 'O

Na Figura 19, tem-se a implementacdo completa, composta pelo subsistema CSTR interligado
ao bloco que realiza o controle preditivo (MPC). Vé-se que o bloco MPC possui trés entradas e uma
saida, sendo elas: saida medida (mo); sinal de referéncia ou setpoint (ref); distirbio medido (md); e
a varidvel manipulada (mv). Verifica-se ainda, a presenca de alguns blocos Scope e Constant, que sao

utilizados para visualizar os dados em graficos e configurar os valores de simulagdo, respectivamente.

Figura 19 — Modelo com CSTR e MPC no Simulink.

scope CAI
15 p{ CAi - scope T
CAI i
CA o > |
p.Ti - Tc
= CSTR scope CA
i
scope Ti mo < scope ref
| <« mv MPC ref [« p.CA
scope Tc CA
md [«
MPC Controller

Fonte: Préprio autor.

4.2.2 PARAMETROS DA PLANTA

Assim como a interface anterior, essa também permite ao usudrio alterar os parametros da
planta que serdo utilizados na simulag¢do. Na Figura 20, observa-se a existéncia de, além das diversas
caixas de edicao, dois botdes: o primeiro carrega os valores padrdes da planta, que estdao definidos na

Tabela 2; ja o segundo realiza a inicializag@o da planta.



Figura 20 — Area para configuracio dos parametros da planta CSTR.

Pardmetros da Planta

Fluxo de entrada no tanque: 100
Volume do liguido: 100
Densidade do liquido: 1000
Calor especifico do fluido: 0.239
Variagio de entalpia: 50000
Energia de ativagdo / Constante do gés: 8750
Fator de frequéncia da reacdo: 7.2e+10
Cueﬂcieljte qg ttransferéncia de calor * area de 50000
transferéncia de calor:

Temperatura de entrada em regime permanente: 350
Concentracdo de entrada em regime permanente: 1
Concentracdo de saida em regime permanente: 0.989

Valores Padrio ] I Inicializar Planta

Fonte: Préprio autor.
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molL

moliL

Tabela 2 — ParAmetros para o modelo do CSTR.

Parametro Valor
Fluxo através do tanque 100 L/min
Concentracio de entrada 1 mol/LL
Temperatura do fluido de entrada 350K
Volume do tanque 100 L
Densidade do fluido 1000 g/L
Calor especifico do fluido 0,239 J/g*K
Calor de reagdo por mol de A 50000 J/mol
Energia de ativacdo por constante do gés 8750 K
Fator de frequéncia da reagdo 7,2e+10 min~?!
Relacdo UA 50000 J/mol K
Temperatura de entrada do fluido 350 K
Concentracao de entrada 1 mol
Concentracao de saida 0,989 mol

Fonte: Retirado de (Seborg, Edgar, Mellichamp, & Doyle III, 2016), p.27.
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Tomando os valores padrdes e substituindo no modelo linearizado apresentado na equagao

(2.27), chega-se a representacdo em espaco de estados mostrada na equacgdo (4.11).

|

S ooy [ o

—2,8632 1.0000 0
CA

c=[1 0 x=[T] u=|T,
0 1l cAl’ T‘

C

1,0000 2,0921

0 |

1

4.11)
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Se o volume do tanque for alterado para 50 litros, as matrizes A e B serdo modificadas para

os seguintes valores:

A= yessr _srarel B=laooo 0 o )
Lo . CA; (4.12)
c=[p 1| x=lcal = ?
c

4.2.3 PARAMETROS DO CONTROLADOR

Verifica-se na Figura 21, que € possivel realizar a configuracdo dos mesmos parametros do

controlador, descritos na interface anterior: tempo de amostragem do controlador (Ts); horizonte de

predicdo (p); horizonte de controle (m); e o pardmetro de desempenho beta.

Figura 21 — Area para configuracio dos pardmetros do controlador.

Parametros do controlador preditivo

Tempo de amostragem (Ts): 1
Horizonte de predicéo (p): 10
Horizonte de controle {m): 2

fechada:

0.2
Desempenho em malha 4[ pl
0.1 10

Fonte: Préprio autor.

A sequéncia de passos para projeto e configuracdo do controlador decorre de forma

semelhante, como ja explicado. O trecho do cddigo responsdvel por realizar essas configuracdes foi

posto abaixo.

o\

Q

o\

Q

o\

Q

o Q Q o°

Q QA0

Projeto do controlador

.mpc = mpc (p.planta, c.Ts);

Atualiza o horizonte de predicao
.mpc.PredictionHorizon = c.p;

Atualiza o horizonte de controle

.mpc.ControlHorizon = c.m;

Especifica os valores iniciais das entradas e saidas
.mpc.Model.Nominal.U = [p.Tc0;p.Ti;0];
.mpc.Model.Nominal.Y = p.CAQ;

Especifica o peso para manipulacdo da variavel

.mpc.Weights.MV = O*c.beta;
.mpc.Weights.MVRate = 0.1/c.beta;
.mpc.Weights.OV = 1l*c.beta;
.mpc.Weights.ECR = 100000;
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4.2.4 OPCOES DE SIMULACAO

O usudrio pode selecionar se deseja realizar a simulacio em malha aberta ou em malha
fechada, podendo ainda realizar uma perturbacao de +10 K na temperatura de entrada do fluido T;
ou uma perturbacao de 0,5 mol/L no valor da concentragdo de entrada CA;. No caso da simulacao
ser em malha fechada, ainda € permitido ao usudrio realizar uma variacao de +0,5 mol/L no valor de
referéncia da concentracdo de saida CA. Essas caracteristicas que foram descritas, foram exibidas na

Figura 22.

Figura 22 — Configuragdo da simulacio.

Simulacdo
350
Tn&_Tperﬂturﬂ de entrada 4 Ii Ii b |
LS 0K [ HIDK
Concetracdo de entrada P Ii Ii b |

(CA):

0,5 meol’LK [1] +0,5 mealL

0.5
Concentracdo de saida 4 b|

(CA) DE5moll 0 +0.5mell

@ Malha aberta ! Malha fechada

Iniciar Parar

Fonte: Préprio autor.

4.2.5 GRAFICOS

Na Figura 23, tem-se os dois graficos utilizados para exibir os dados referentes a simulagdo
do processo. Em Figura 23.a), tem-se a evolucao dos valores da temperatura de entrada do fluido no
tanque (perturbacio) e a temperatura do sistema de refrigeracdo (varidvel manipulada). J4 na Figura
23.b), sdo exibidos a evolugdo dos valores da concentracdo de entrada do fluido (perturbacdo), da
concentracdo e saida desejada (referéncia ou setpoint) e da concentrag¢io de saida do fluido (saida do

processo).



Figura 23 — Griéficos para exibir os valores de: a) Ti e Tc; b) CAl, Setpoint e CA.
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5 SIMULACAO E ANALISE DOS RESULTADOS

5.1 TANQUE MISTURADOR AQUECIDO POR SERPENTINA

Para validar o funcionamento do simulador, foram realizados testes em malha aberta e testes

em malha fechada.

5.1.1 ENSAIOS EM MALHA ABERTA

Na Figura 24, tem-se o resultado para o teste me malha aberta, utilizando os valores padroes

da planta, com uma perturbagao na temperatura de entrada de +10 K.

Figura 24 — Ensaio em malha aberta com perturbacdo de +10 K na temperatura de entrada.
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Fonte: Préprio autor.

Ja na Figura 25, foi realizada a mesma perturbacdo na temperatura de entrada, porém, com
uma alteragao em um dos parametros da planta. O volume do tanque foi modificado de 15 litros para

5 litros.
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Figura 25 — Ensaio em malha aberta com perturbacdo de +10 K na temperatura de entrada e alteracdo do volume do
tanque para 5 litros.
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Comparando os dois ensaios, Figura 26, verifica-se que para o tanque com o menor volume,

o de 5 litros, o valor de regime permanente é atingido mais rapidamente que o tanque com maior

volume, o de 15 litros. Esse comportamento ja era esperado, uma vez que a dgua dentro do tanque

com menor volume serd aquecida mais rapidamente, decorrente do acréscimo na temperatura de

entrada do fluido.

Figura 26 — Ensaio em malha aberta com perturbacdo de +10 K na temperatura de entrada: a) tanque de 15 litros; b)
tanque de 5 litros.
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Retomando a equacdo linearizada, que rege a dinamica do tanque misturador aquecido por
serpentina, s que dessa vez sob a forma de func¢do de transferéncia, verifica-se que o polo mais lento
da equacdo (5.1), referente ao tanque com 15 litros, estd mais proximo do eixo imagindrio, quando
comparado com o polo mais lento da equagado (5.2), que € referente ao tanque com 5 litros. Dessa
forma, confirma-se a dindmica mais lenta para o tanque com maior volume, conforme ja havia sido
analisada.

T _ 0,06667 (s + 2,092)
T (s +2,11)(s + 0,0822)

(5.1)

T _ 0,2 (s +2,092) 5.2)
T (s42,151)(s + 0,2419) '

Assim, confirma-se que a simulacdo do sistema em malha aberta estd em conformidade com

as andlises das equacoes.

5.1.2 ENSAIOS EM MALHA FECHADA

Os ensaios em malha fechada foram realizados utilizando-se dos valores padrdes da planta.
Para uma mesma perturbacdo de +10 K na temperatura de entrada do fluido, foram utilizadas duas
configuragdes para o controlador: desempenho em malha fechada ajustado para 0,2 e o desempenho
em malha fechada ajustado para 0,4. Os valores da taxa de amostragem, horizonte de predicdo e
horizonte de controle permaneceram os mesmos para ambas as configuragdoes. O comportamento do
sistema para os controladores configurados, foram apresentados nas Figura 27 e Figura 28.
Observando a Figura 27, verifica-se que, apds a perturbacdo de +10 K na temperatura de entrada do
fluido, a temperatura do tanque T retorna ao valor de referéncia em aproximadamente 160 segundos.
E importante verificar que a varidvel manipulada T ndo sofre alteracdes bruscas dos valores. J4 para
a segunda configuracdo do controlador, Figura 28, observa-se que apds o mesmo valor da perturbacao
na temperatura de entrada do fluido, a temperatura do tanque T retorna ao valor de referéncia em
aproximadamente 25 segundos. Esse fato desse-se a uma atuag¢do mais brusca do controlador sobre a
varidvel manipulada Ty, isto €, os valores da temperatura T variam mais rapidamente.

Portanto, conclui-se que o simulador proporciona ao usudrio verificar os comportamentos da
planta, seja numa alteracdo dos parametros da propria planta, ou seja numa alteracdo nas

configuracdes do controlador preditivo.
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Figura 27 — Ensaio em malha fechada com perturbacéo de +10 K na temperatura de entrada: Beta = 0,2.
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Fonte: Préprio autor.

Figura 28 — Ensaio em malha fechada com perturbacéo de +10 K na temperatura de entrada: Beta = 0,4.
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Assim como realizado para a interface anterior, foram efetuados ensaios em malha aberta e

em malha fechada, sendo aplicadas perturbacdes nas entradas da planta.

5.2.1 ENSAIO EM MALHA ABERTA

Na a Figura 29 tem-se o resultado para o teste me malha aberta, utilizando os valores padrdes

da planta, com uma perturba¢do na concentragcdo de entrada do fluido em +0,5 mol/L.

Figura 29 — Ensaio em malha aberta com perturbacdo de +0,5 mol/L na concentragdo de entrada do fluido para um
volume do tanque de 100 litros
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Ja na Figura 30, visualiza-se a mesma perturbac¢do na concentracio de entrada, porém, com

uma alteracdo em um dos parametros da planta. O volume do tanque foi modificado de 100 litros para

50 litros.
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Figura 30 — Ensaio em malha aberta com perturbagdo de +0,5 mol/L na concentrag@o de entrada do fluido para um
volume do tanque de 50 litros.
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Comparando os dois ensaios, Figura 31, verifica-se que o tanque com o menor volume, o de

50 litros, atinge o valor de regime permanente mais rapidamente que o tanque com maior volume, o

de 100 litros. Analisando a fun¢do de transferéncia da saida CA pela entrada CA;, observa-se que o

polo mais lento da equagdo (5.3), referente ao tanque com 100 litros, estd mais préximo ao eixo

imagindrio, quando comparado com o polo mais lento da equacdo (5.4), que é referente ao tanque

com 50 litros. Dessa forma, confirma-se a dindmica mais lenta para o tanque com maior volume.

CA

(s +1,011)

CA;, (s +2,862)(s + 1,012)

CA

2 (s + 2,022)

CA; (s +5,745)(s + 2,025)

(5.3)

(5.4)
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Figura 31 — Ensaio em malha aberta com perturbag@o de +0,5 mol/L na concentracdo entrada: a) tanque de 100 litros; b)
tanque de 50 litros.
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Assim, confirma-se que a simulacdo do sistema em malha aberta estd em conformidade com

as andlises das equacoes.

5.2.2 ENSAIO EM MALHA FECHADA

Para este ensaio em malha fechada, foi realizada inicialmente uma perturbagao de +0,5 mol/L
na concentracdo de entrada do fluido. Na Figura 32, tem-se o resultado da simulacdo para os
parametros do controlador configurado como: Ts = 1; p = 10; m = 5; e beta = 1,29. Para essa
configuracdo, observa-se que 100 segundos apds a perturbagdo, o valor da concentracdo de saida
ainda nao retornou ao valor de referéncia. Um melhor desempenho do controlador foi observado
quando o parametro beta foi alterado para 1,78, Figura 33, fazendo com que o valor da concentracao
de saida retornasse ao ponto de referéncia em aproximadamente 90 segundos.

Para analisarmos o efeito do tempo de amostragem sobre o desempenho do controlador, uma
segunda simulacdo foi realizada. Dessa vez, foram mantidos os parametros p igual a 10, m igual a 5
e beta igual a 1,78, sendo alterado apenas os valores de Ts. Para um Ts igual a 0,1, verifica-se que o
tempo no qual a saida retorna para o valor de referéncia foi menor, quando comparado com o
desempenho para Ts igual a 1, Figura 31 e Figura 33. J4 para o valor de Ts igual a 2, Figura 35,
verifica-se que o tempo necessario para a saida retornar ao ponto de referéncia foi superior, quando
comparado com o desempenho para Ts igual a 1, Figura 33. Assim, conclui-se que para as mesmas
configuragdes dos parametros , p, m e beta, pode-se obter diferentes respostas do controlador por
intermédio da manipulacdo do tempo de amostragem Ts. Essa é uma informagdo muito importante,
uma vez que a taxa de amostragem estd diretamente relacionada com o fator de quao rapido o

controlador consegue efetuar todos os cédlculos.



Figura 32 — Ensaio em malha fechada com perturbacio de +0,5 mol/L na concentracdo de entrada. Parametros do
controlador: Ts = 1; p=10; m = 5; e beta = 1,29.
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Fonte: Préprio autor.

Figura 33 — Ensaio em malha fechada com perturbacio de +0,5 mol/L na concentracdo de entrada. Parametros do
controlador: Ts=1; p=10; m = 5; e beta = 1,78.
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Figura 34 — Ensaio em malha fechada com perturbacio de +0,5 mol/L na concentracdo de entrada. Parametros do

controlador: Ts=0.1; p=10; m = 5; e beta = 1,78.
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Figura 35 — Ensaio em malha fechada com perturbacio de +0,5 mol/L na concentracdo de entrada. Parametros do
controlador: Ts=2; p=10; m = 5; e beta = 1,78.

Fonte: Préprio autor.
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6 CONSIDERACOES FINAIS

Mediante as simulagdes apresentadas, foi possivel verificar a dindmica dos processos
quimicos abordados, e os efeitos das alteracdes dos parametros das plantas sobre essas dinamicas.
Durante as simula¢des também foram apresentadas diferentes configuragdes para os controladores
preditivos, no qual foram verificados como a taxa de amostragem Ts e o parametro de desempenho
beta influenciavam na resposta do controlador, fazendo com que o sinal de saida alcangasse o valor
de referéncia em um menor ou maior tempo.

Dessa forma, mediante o conjunto de simulagdes e andlises realizadas, constata-se que os
simuladores atenderam ao proposito, que € de ser uma ferramenta auxiliar no entendimento dos
processos apresentados, observando como os parametros construtivos ou operacionais da planta
influenciam na dinamica desses processos, bem como, verificar o controle desses processos por
intermédio dos controladores preditivos.

Por fim, como sugestdes de melhorias, propde-se a inclusdo de elementos de animagao gréfica,
2D ou 3D, correlacionando as informagdes exibidas nos graficos com a exibicao das imagens. De
maneira a proporcionado ao usudrio uma melhor percepcao do comportamento da planta em um
ambiente real. Uma outra sugestdo, é possibilitar a alteracdes de outros parametros da planta, como

o fluxo do fluido, durante a simulacdo, permitindo realizar outras perturbacdes sobre o sistema.
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