Exacta

X’AC_F ISSN: 1678-5428
L — exacta@uninove.br

- Universidade Nove de Julho

Brasil

Nardin Prado, Guilherme; Conti de Almeida, Higor; Vasconcelos da Silva, Flavio; Frattini Fileti, Ana
Maria
Uso de simuladores comerciais na analise comparativa de desempenho de controladores para um
trocador de calor a placas
Exacta, vol. 9, nim. 1, 2011, pp. 71-87
Universidade Nove de Julho
Sao Paulo, Brasil

Disponivel em: http://www.redalyc.org/articulo.0a?id=81018619007

Como citar este artigo [ &\ /"

Numero completo . I,
P Sistema de Informacao Cientifica

Rede de Revistas Cientificas da América Latina, Caribe , Espanha e Portugal
Home da revista no Redalyc Projeto académico sem fins lucrativos desenvolvido no ambito da iniciativa Acesso Aberto

Mais artigos


http://www.redalyc.org/revista.oa?id=810
http://www.redalyc.org/articulo.oa?id=81018619007
http://www.redalyc.org/comocitar.oa?id=81018619007
http://www.redalyc.org/fasciculo.oa?id=810&numero=18619
http://www.redalyc.org/articulo.oa?id=81018619007
http://www.redalyc.org/revista.oa?id=810
http://www.redalyc.org

DOI: 10.5585/Exacta.v9i1.2693

Uso de simuladores comerciais na andlise
comparativa de desempenho de controladores
para um frocador de calor a placas

Commercial simulation programmes in the performance analysis
of controllers applied to a plate type heat exchanger

Guilherme Nardin Prado

Universidade Estadual de Campinas — Unicamp, Faculdade de
Engenharia Quimica - FEQ.

Campinas — SP [Brasil]

guilherme.n.prado@gmail.com

Higor Conti de Almeida

Universidade Estadual de Campinas — Unicamp, Faculdade de
Engenharia Quimica - FEQ.

Campinas — SP [Brasil]

higorconti@gmail.com

Flavio Vasconcelos da Silva

Universidade Estadual de Campinas — Unicamp, Faculdade de
Engenharia Quimica - FEQ.

Campinas — SP [Brasil]

flavio@feq.unicamp.br

Ana Maria Frattini Fileti

Universidade Estadual de Campinas — Unicamp, Faculdade de
Engenharia Quimica - FEQ.

Campinas — SP [Brasil]

frattini@feq.unicamp.br

Exacta, Sao Paulo, v. 9, n. 1, p. 71-87, 2011.

Estratégias de controle feedback convencional e cascata foram aplicadas a
um trocador de calor com o intuito de estabelecer compara¢io de desem-
penho, visando obter menor variacdo na temperatura do produto final e
rapida resposta para corrigir os possiveis distirbios da planta. O trocador
a placas foi projetado com o auxilio do software ASPEN HTFS®, simulado
em estado estaciondrio com o ASPEN PLUS® e exportado para o ASPEN
DYNAMICS®. O método da curva de reagio do processo foi aplicado
ao trocador simulado no ASPEN DYNAMICS ®, sendo os pardmetros
ajustados a funcdes de transferéncia de primeira ordem com tempo morto
no Dominio de Laplace. As fung¢des de transferéncia do processo e dos dis-
tirbios foram utilizadas em diagramas de controle no software Simulink/
MATLAB®, sendo obtidos os comportamentos em malha fechada. Essa
mesma metodologia de uso de simuladores comerciais pode ser aplicada a di-
ferentes operacdes unitarias da indudstria quimica, assim como para plantas
inteiras. Destaca-se que, por possuirem interface amigdvel, acesso a banco de
dados termodinamicos e robustez nos métodos numéricos disponiveis para
simulagdo, um rapido e facil aprendizado foi constatado na utilizagio de
todos os simuladores comerciais citados neste trabalho.

Palavras-chave: Controle cascata. Controle de processos. PID. Trocador
de calor.

Conventional feedback control and cascade control strategies were applied
to a heat exchanger in order to compare the control performance in terms of
deviations of temperature and settling time, under different plant disturb-
ances. The plate type heat exchanger was designed by using the software
ASPEN HTFS®. With the help of ASPEN PLUS®, the steady state was
found and the simulation exported to the ASPEN DYNAMICS®. The
process reaction curve method was then carried out. The parameters of
first-order-plus-time-delay (FOPTD) transfer functions were determined for
the process and also for the load disturbances. In the Simulink/ MATLAB®
environment, feedback control diagrams were built employing these transfer
functions to find the closed loop responses. The same methodology of use
of commercial simulators can be applied to different unit operations of the
chemical industry, as well as for plant-wide problems. It must be pointed
out that, since they have friendly interface, access to thermodynamic data
and robustness in the available numerical methods for simulation, an easy
use and a steep learning curve were noted for all the commercial simulators
employed in the present work.

Key words: Cascade control. Heat exchanger. PID. Process control.



1 Introducdo

A temperatura é um recurso fundamental
e de muita importancia econdmica e ambiental;
contudo, trata-se de energia térmica facilmente
perdida em operagdes industriais. Utilizd-la ao
maximo pode trazer grandes ganhos para qual-
quer processo produtivo, considerando que a ge-
racdo de energia ou temperatura para atender as
necessidades da planta se caracteriza como ativi-
dade complexa e de custo elevado. Para aproveita-
la da melhor forma, seja por integracdo energética
entre as operagoes da planta ou por provimento
de correntes de utilidades quentes, existem os di-
ferentes tipos de trocadores de calor. Os principais
tipos existentes sdo os trocadores de placas, que se
caracterizam por ocupar menos espago e ter a ca-
pacidade de ser ampliados sem muita dificuldade.

Entretanto, todos os tipos de trocadores es-
tdo sujeitos a perturbagdes no processo, como
variagdes na temperatura, vazao, pressiao ou in-
crustacdo. Tendo em vista que variacdes nao sio
desejadas no produto de interesse, é de grande
importancia a presenca de controladores para ga-
rantir as condi¢oes desejadas para o fluido de in-
teresse na saida do trocador. O controle tornou-se
parte integrante e importante dos processos indus-
triais e de fabricacio modernos, sendo essencial
em operagoes para controle de pressio, fluxo, vis-
cosidade e temperatura (OGATA, 2003).

Os avangos em controle proporcionam meios
para atingir um desempenho 6timo de sistemas di-
namicos com aumento da produtividade, da qua-
lidade dos produtos, da seguranca operacional, e
com reducdo do consumo de energia e de rejeitos,
além de menores danos ao meio ambiente, indo to-
talmente ao encontro dos objetivos das industrias.

Para uma avaliacdo nido somente intuitiva dos
beneficios da implementacdo de novas estratégias
de controle, mas também com embasamento cien-

tifico em modelagem e/ou simulag¢io do processo
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industrial, os engenheiros de controle da planta
normalmente tém a disposi¢ao diversos simulado-
res computacionais dela. No entanto, por se ca-
racterizarem como usudrios casuais desses simula-
dores, ha relatos na literatura (COX et al., 2006)
comprovando que a demora no aprendizado de
uso desses softwares especificos desestimula sua
utilizacdo, dificultando o uso dessas ferramentas
nas tarefas didrias dos engenheiros da empresa.

Neste trabalho, visa-se demonstrar por meio
de um caso-estudo que usando simuladores co-
merciais robustos e de rapido aprendizado, se re-
alizam facilmente: 1) o projeto de uma operagdo
unitdria; 2) a simulagdo estaciondria para deter-
minacdo das condi¢bes operacionais; 3) a simula-
¢do dindmica para analise de comportamento das
variaveis do processo; 4) o projeto do sistema de
controle; 5) a avaliacdo da implementagao de dife-
rentes algoritmos de controle no processo.

Dessa forma, para um trocador de calor a
placas foram avaliadas diferentes estratégias de
controle feedback, baseando-se em critérios de de-
sempenho, tais como integral do erro, overshoot e
tempo de estabilizacdo, de forma a obter menor va-
riagdo no produto final e rapida resposta do siste-
ma para corrigir os possiveis distarbios da planta.
A comparagao foi feita entre o esquema de contro-
le cascata e um Proporcional-Integral-Derivativo
(PID) convencional, ajustando os pariametros
do controlador e comparando suas respostas. O
trocador a placas foi projetado com o auxilio do
software ASPEN HTFS®, simulado em estado
estaciondrio com o ASPEN PLUS® e exportado
para o ASPEN DYNAMICS®. O método da cur-
va de reacdo do processo foi aplicado ao trocador
simulado no ASPEN DYNAMICS®, sendo os pa-
rametros ajustados a fungdes de transferéncia de
primeira ordem com tempo morto no Dominio de
Laplace. As fungdes de transferéncia do processo
e dos disturbios foram utilizadas em diagramas de

controle no programa Simulink-MATLAB®, sen-
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do obtidos os comportamentos de malha fechada.
Os controladores foram sintonizados pelo método
de Cohen-Coon, com base nos parametros obti-
dos da curva de reagdo do processo. Uma sintonia
final foi realizada pela observa¢do dos indices de

desempenho citados.

2 Revisdo bibliogrdfica e
fundamentacgdo tedrica

Nas ultimas duas décadas, muitas empresas
de desenvolvimento de simuladores de processos
tém desenvolvido simuladores dindmicos custo-
mizados para as industrias quimicas. Segundo
Cox et al. (2006), os engenheiros da Compania
DuPont possuem acesso irrestrito ao simulador
especifico da empresa, porém seus engenheiros
de controle de processos acham a ferramenta di-
ficil de usar, limitando naturalmente sua utiliza-
¢do. Esses engenheiros argumentam que, como
sdo usudrios casuais desse simulador, é neces-
sario muito tempo para aprender a usar a ferra-
menta antes de efetivamente conseguir montar os
modelos de interesse. Ainda, segundo os autores,
esse é um grande empecilho para a DuPont atin-
gir sua meta de tornar a simulacdo dinamica de
processos uma parte integrante do dia a dia de
seus profissionais de controle de processos e de
seus engenheiros de processos.

Na industria em geral, os engenheiros de con-
trole realizam uma variedade de tarefas nas quais
a modelagem dinamica fenomenolégica poderia
representar um papel fundamental e decisivo,
como por exemplo: 1) projeto de controladores
para processos novos, melhorando o projeto de
processos; 2) solu¢do de problemas de processos
ja implantados, visando melhoria de desempenho;
3) teste de eficiéncia de novos controladores avan-
cados e 4) avaliacdo econdomica da aplicagio de

novos controladores. Entretanto, varias dessas ta-
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refas acabam sendo realizadas sem o auxilio de
modelos ou simuladores, por nido haver disponi-
vel um simulador de ficil utilizagio. Com o uso
desses, a engenharia intuitiva seria substituida por
analise e testes cuidadosos, resultando em rapidas
avaliacdes dos processos e menos retrabalho.

Cox et al. (2006) sugerem que, para usuarios
casuais, os simuladores dinimicos deveriam pos-

suir as seguintes facilidades ou caracteristicas:

e Acesso a banco de dados termodinamicos;

e Biblioteca de operacdes unitdrias, com possi-
vel extensdo para peculiaridades;

¢ Realidade virtual interativa, com possibilida-
de de pausar uma simulacdo para provocar
mudancgas operacionais e depois continuar
rodando;

e Rapidez na saida dos resultados apés o pro-
cessamento;

* Modelagem de plantas inteiras;

e Métodos numéricos robustos;

¢ Ficil uso para treinamento de operadores;

e Bons displays visuais;

e Manuais de facil utilizagio;

e Facilidade na gravacdo de dados para com-
paracdo de diferentes estratégias de controle

para uma mesma planta.

Deve-se observar que todas essas caracteris-
ticas, citadas como relevantes para um usudrio ca-
sual, sao encontradas no ASPEN DINAMICS®.

Em termos do ensino de controle de proces-
sos, Mahoney et al. (2000) insistem que para pro-
cessos mecanicos e eletromecanicos, que possuem
como caracteristicas a linearidade e a auséncia de
grandes tempos mortos, as técnicas analiticas e
graficas — como, por exemplo, a Transformada de
Laplace ou Fourier, a analise no dominio da fre-
quéncia (Bode, Nichols e Nyquist) e a analise do
lugar do raizes (Root Locus) — continuam sendo

utilizadas por serem apropriadas a esses proces-



sos. Entretanto, a grande disponibilidade atual de
hardware e software provoca um questionamento
a respeito do uso e ensino dessas técnicas, prin-
cipalmente em processos caracterizados por ele-
vadas ndo-linearidades, interacdo entre varidveis,
e tempo morto significativo. Para esses tipos de
processos, os autores afirmam que o ideal seria ter
uma “planta virtual” para testar diferentes estra-
tégias de operagdo, sem custos associados, visan-
do, em especial, o ensino de controle de processos
voltado para os engenheiros de processos.

Neste trabalho, diante das facilidades men-
cionadas como caracteristicas cruciais dos simula-
dores para usudrios casuais, sugere-se a utiliza¢do
do ASPEN DYNAMICS® e/ou MATLAB® como
“planta virtual” para o projeto de controladores
num trocador de calor a placas. Usando esses
mesmos simuladores comerciais, Gabor e Mizsey
(2008) propuseram uma metodologia de cdlculo
para determinacdo dos indices de controlabilida-
de de um processo composto por duas colunas de
destilacdo com integracdo energética entre suas
correntes. O processo real foi simulado em estado
estacionario pelo ASPEN PLUS® e, posteriormen-
te, exportado para o ASPEN DYNAMICS®, em
que a Interface de Projeto de Controle foi aciona-
da para gerar uma representac¢do linear do tipo
estado-espago. As matrizes geradas foram entdo
levadas a0 MATLAB®, permitindo o calculo dos
indices de controlabilidade do sistema.

Para a correta compreensio do problema
abordado neste estudo, é importante ter conheci-
mento de algumas definicdes como as que se se-
guem (STEPHANOPOULOS, 1984; SEBORG et
al., 1989):

e Varidvel de processo: medida ou varidvel da
qual se faz a indicagdo para efetuar o contro-
le do processo, também chamada de variavel

controlada;

c(t)=css+ Kce(t)+ Ke j e(t)dt+ Kery,
T 0
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Varidvel manipulada: grandeza que é opera-
da de forma a manter a variavel controlada
no valor desejado, também conhecida como
variavel de controle;

Set Point: é o valor desejado estabelecido
como referéncia para o controle. E o valor no
qual o produto desejado deve permanecer e o
controle corrigir as alteracdes para atingi-lo;
Disturbio: é um sinal que afeta adversamente
o valor da varidvel controlada;

Desvio: representa a diferenga entre o valor
desejado (set point - ysp) e o valor medido da
variavel controlada (y(z)), também chamado
de erro: e(?) = y,(t) - y(t);

Ganho: representa o valor resultante do quo-
ciente entra a taxa de mudanga na saida e
a taxa de mudanga na entrada que a causou
(distarbio);

Malha fechada com controle feedback: o que
caracteriza o sistema em malha fechada é a
realimentacdo do sinal, o que o torna capaz
de comparar o valor de saida com o desejado.
Para que ocorra a a¢do desejada durante as
perturbacdes no sistema, essa comparagdo é
feita com o set point.

Controle com estratégia PID: o controle
PID é a combinacdo das acdes Proporcional,
Integral e Derivativa em um tnico sinal, con-
forme equagio (1). A vantagem de utilizar esse
tipo de controle é aproveitar as caracteristicas
particulares de cada uma dessas a¢des. Assim,
tém-se trés parimetros sintonizaveis: o ganho
(Kc), a constante de tempo integral () e a

constante de tempo derivativo (7).

de(t)
d

M

Em que: ¢(t) = varidvel manipulada, ou seja, a
acdo de controle a ser implementada no tem-

po t; css = valor da varidvel manipulada no
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estado estaciondrio, definida em projeto; e(t)
= desvio ou erro no tempo #, como definido
anteriormente.

e Controle com malha cascata: é uma técnica
para melhorar a estabilidade do sistema, ge-
ralmente complexo. E convenientemente uti-
lizado quando o valor da variavel controlada
ndo se mantém no valor desejado, por melhor
que sejam os ajustes. Essa implementacao re-
quer pelo menos dois controladores (P, PI ou
PID) e dois sensores. O sinal de saida do con-
trolador mestre é enviado como sinal de set
point ao controlador escravo.

e Indices de desempenho baseados em inte-
gral do erro, e(t): IAE (Integral of Absolute
Error). E um indice de erro a partir da inte-

gral do valor absoluto do erro.

IAE= [ e(t)dt
0

@)
ISE (Integral of the Square Error): E um in-
dice de erro a partir da integral do valor do

erro elevado ao quadrado.

ISE= [ & (t)dt
0

®
ITAE (Integral of Time Weighted Absolute
Error): E um indice de erro a partir da inte-
gral do valor absoluto do erro ponderado no

tempo, t.

ITAE= [ fe(t)dt
0

©)

e Aproximagio de Padé: é uma aproximagio
utilizada para facilitar o estudo de fung¢oes
de transferéncia que possuem tempo morto

(td). A de segunda ordem é representada pela

Exacta, Sao Paulo, v. 9, n. 1, p. 71-87, 2011.

equacdo (5), onde s é a variavel indicativa do

Dominio de Laplace.

2 2
expl-tds) ~ td*.s” - 6td.s+12

T td: st 6td.s+12
®)

3 Metodologia

Diante da revisdo bibliografica apresentada,
neste trabalho, apresenta-se uma sequéncia de uti-
lizagdao de simuladores comerciais (Figura 1) que
permitiu, de forma amigavel e rdpida, projetar um
trocador de calor, realizar simulacdo estaciona-
ria e, posteriormente, suas simulacdes dinamicas,
com avalia¢des do processo na malha aberta e na
fechada. Nessa abordagem, pode-se optar pela
aplicagdo das técnicas tradicionais com o uso do
MATLAB® e/ou pela utilizagio da “planta virtu-
al” por meio do ASPEN DYNAMICS®.

Os fluxogramas simplificados do sistema sob
controle sdo apresentados nas Figuras 2 e 3. O
trocador de calor, no qual o liquido refrigerante
¢ a 4gua, tem o intuito de manter a temperatura
de saida do etanol (fluido quente) fixa — variavel
controlada.

A vazdo de 4dgua é a varidvel manipulada,
pois é alterada de acordo com as variacdes ocor-
ridas no processo. A temperatura de entrada de
etanol e a pressdo da linha de dgua sdo conside-
radas distarbios do processo, uma vez que podem
interferir na especifica¢do do produto desejado.

O controlador feedback ao obter o valor da
temperatura de saida do etanol, calcula o desvio e
o valor da vazdo de entrada de dgua pela equacdo
(1), implementando a nova agdo por meio da va-
riagdo da abertura da védlvula de controle.

Para o projeto de uma malha de controle,
¢ necessaria uma modelagem matemadtica que

descreva o comportamento do mesmo ao longo



Tipo de placa
do trocador

Condi¢des operacionais
desejadas das correntes
quente e fria: Temperatura,
Press@o e Vazdo

ASPEN HTFS®

v

Projeto e
configuragoes
de geometria
determinados

ASPEN Plus®

Condicoes
estaciondrias
determinadas

Aplicagdo de distarbios ASPEN
Dynamics®

Obteng¢do
das curvas
de reacdo
do processo,
permitindo
determinar as
Fungdes de
Transferéncia

Implementacdo das
estratégias de controle
Feedback

MATLAB/
Simulink®

Avaliagdo das

estratégias de controle 4 |
implementadas ao
trocador de calor

Figura 1: Fluxo de informa¢des do processo com a
sequéncia de uso dos simuladores comerciais

Fonte: Os autores.

do tempo. Primeiramente, faz-se a defini¢ao das
configuracoes fisicas e operacionais do trocador
de calor trabalhado. O software utilizado foi o
ASPEN HTEFS®, o simulador de trocadores de ca-
lor do pacote ASPEN. Para obter as configuragdes
geométricas do trocador foram utilizados os da-
dos presentes na Tabela 1.

Assim, com o modo Design (Given Plate)

sdo obtidas as configuracdes de um trocador de
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Entrada de Agua Saida de Etanol
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Entrada de Etanol Saida de Agua

Trocador a Placas

Figura 2: Fluxograma de instrumentacdo do
trocador de calor sob controle PID convencional

Fonte: Os autores.

ey e
} N ‘
Entrada de Agua Saida de Etanol
FCV
— —
Entrada de Etanol Saida de Agua

Trocador a Placas

Figura 3: Fluxograma de instrumentacdo do
trocador de calor sob controle cascata

Fonte: Os autores.

Tabela 1: Dados de entrada no ASPEN HTFS®

Varidvel Valor Unidade
Vozog d/e entrada 7000 kg/h
e dgua
Vazdo de entrada
de etanol 5000 kg/h
Temperaturg de enfrada o5 oc
de dgua
Temperatura de enfrada 60 oc
de etanol
Pressdo de entrada )
de dgua 2 kgf/om
Pressdo de entrada )
de etanol 2 kgf/em
Tipo de placa Alfa Laval M-10

Fonte: Os autores.
calor apto a realizar essa troca térmica deseja-

da. As configuracdes do trocador sdo apresenta-

das na Figura 4.
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Plate thickness 0,4 mm
Actual surface area 10,65m2 Compressed plate pitch 24mm
Number of passes Stream1/2 101 Area of each plate A5m2
Effective channels Stream 1 /2 35735 Chevron angle (to horizontal) 31
Number of exchangers 1 Material type Stainless
Port diameter 60 mm

Figura 4: Trocador de calor projetado no
ASPEN HTFS®

Fonte: Tela de saida do software ASPEN HTES.

O préximo passo é exportar esse trocador
para o ASPEN PLUS®. Assim, é preciso salvar a
simulagdo com os dados geométricos do trocador
no modo Simulation. No ASPEN PLUS® desenvol-
veu-se a simula¢do do fluxograma da Figura 5. O
pacote termodinamico escolhido foi o nom-ran-
dom, two-liquid (NRTL), pois esse modelo consi-
dera a nio idealidade na fase liquida, sendo ade-
quado ao processo.

O bloco escolhido para o trocador de calor foi
o HEATX, pois nele é possivel importar do ASPEN
HTFS® as caracteristicas de um trocador de calor
projetado e utiliza-las para a sua simulacdo. Apds
realizar uma simula¢io no estado estacionario, sele-
cionou-se a barra do modo dindmico para fazer a ve-
rificagdo da pressdo (Pressure Check) e, usando o P
Driven Dyn Simulation, exportou-se para o0 ASPEN
DYNAMICS®, conforme fluxograma da Figura 6.

Usando o ASPEN DYNAMICS® é possivel
realizar perturbacdes e obter o comportamento da
temperatura de saida de etanol frente a diferentes
distarbios, e com isso aplicar o método da curva
de reacdo para identificar a fun¢io matematica do
sistema. Contudo, antes, é necessario que a varia-
vel vazdo de entrada de dgua seja fixada (fixed), e

a pressdo de saida de dgua liberada (free).

Exacta, Sao Paulo, v. 9, n. 1, p. 71-87, 2011.
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Figura 5: Fluxograma de simulag¢do estacionaria
do frocador de calor no ASPEN PLUS®

Fonte: Tela de fluxograma construido pelos autores no software
ASPEN PLUS.
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Figura 6: Fluxograma de simula¢cdo do trocador
de calor no ASPEN DYNAMICS®

Fonte: Tela de fluxograma construido pelos autores no software
ASPEN DYNAMICS.

Outro ponto importante é a analise da li-
nearidade do sistema. Para isso foram realizadas
duas perturbacdes na vazao de entrada de 4gua.
A primeira teve varia¢do na vazdo de 7.000 kg/h
para 6.000 kg/h, e a segunda, de 7.000 kg/h para
3.000 kg/h.

O método da curva da reacdo é baseado na
ideia de que a partir de uma perturbagao degrau
na variavel manipulada, é possivel obter uma fun-
¢do de transferéncia de primeira ordem com tempo

morto, no Dominio de Laplace, que representa o



comportamento da varidvel controlada. Assim, os
pontos obtidos devem ser aproximados para esse
tipo de curva sigmoidal. A equacdo (6) representa
uma aproximagao deste tipo de curva, na qual A e B
sd0 parametros ajustaveis que permitem variar a in-
clina¢do e amplitude da curva (LENNART, 1999).

f(t):A(l—(1+;—) e ®
©)

De posse da curva ajustada, é possivel obter a
fungao de transferéncia do processo, no Dominio
de Laplace, aplicando o método da curva de rea-
¢do. Com esse método € obtida a funcio de trans-
feréncia (FOPTD) descrita na equacio (7).

Kp

Ts

Gls) = =L o -tgs

)

Os parametros Kp, 7 e t, s3o obtidos grafica-
mente, como exemplificados na Figura 7, frente a
degrau unitdrio na variavel manipulada.

De posse da fungdo de transferéncia do pro-
cesso, € importante estuda-la quanto a sua esta-
bilidade, pois os controladores sio fungdes ma-

temadticas que influenciam no comportamento do
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Figura 7: Obtencdo dos par@metros da funcdo de
transferéncia do processo pelo método da curva
de reacdo

Fonte: Os autores.
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processo, de acordo com a malha da Figura 8.
Dessa forma, um processo estdvel pode se instabi-
lizar a depender do controlador utilizado. Usando
o método da andlise do lugar das raizes foi deter-

minado o ganho critico do processo.

xt) e(® | Controlador | w(®) Processo y(©
Entrada Erro Proporcional Saida

Realimentacao

Figura 8: Diagrama de blocos de um controlador
proporcional numa malha com realimenta¢cdo
unitaria negativa

Fonte: Stephanopoulos (1984).

O Matlab® foi o software utilizado para re-
alizar a andlise do lugar das raizes. Inserindo-se a
funcao de transferéncia do processo no programa e
utilizando sua fun¢io rlocus podem-se determinar
as raizes da equagdo e determinar o maximo ganho
do controlador proporcional que pode ser utiliza-
do. Como essa fun¢ao do Matlab® nio consegue
trabalhar com tempo morto, utilizou-se a aproxi-
macao de Padé de segunda ordem para obter-se a
funcdo de transferéncia equivalente a esse tempo.

Apbs a implementacdo dos controladores, é
necessario sintoniza-los para corrigir os distarbios
causados no processo. Para isso, utilizaram-se as
relagdes empiricas de Cohen-Coon, equacio (8).
Essas equagdes sintonizam os parametros do con-
trolador PID a partir dos parametros do processo

determinados pelo método da curva de reagao.

Kc ll(i+ td)

“Kt,\3 4r
13+ 8t /7 |
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®
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Com os parametros calculados, pode-se cons-
truir a malha de controle feedback convencional e
cascata para o processo no Simulink®, como apre-

sentado nas Figuras 9 e 10, respectivamente. O bloco

Clock >

referente ao controlador estd representado na Figura
11. Para o controlador feedback, utilizou-se um con-
trole PID, e para o cascata, um controle P, para a

malha escrava, e um PID, para a malha mestre.

In1 ITAE 44: |
To Workspace7 b

Subsystem

1
0.158+1
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[ P In10ut1 P

Tout etanol

Controlador3
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g ISE 1@

IAE
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MinMax
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Funcéo Processo Scope

To Workspace

0.13
21050 I @ — Toutetanol
I 645541 62.95+1

Pressao Agua Transport Disturbio Pressao
Delay2

Tin etanol Transport Disturbio
Delay1

Figura 9: Malha de controle PID convencional

Fonte: Tela de diagrama construido pelos autores no software MATLAB/Simulink.
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Figura 10: Controle cascata, com controladores P na malha escrava, e PID, na malha mestre

Fonte: Tela de diagrama construido pelos autores no software MATLAB/Simulink.
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Figura 11: Bloco do controlador PID no Simulink/
MATLAB®

Fonte: Tela de diagrama construido pelos autores no software
MATLAB/Simulink.

Com esses sistemas foram realizadas per-
turbacdes e, em seguida, alterados os parametros
dos controladores com o objetivo de conseguir
uma melhor resposta para um distarbio de 10
°C na temperatura de entrada de etanol, 10 °C
no set point do processo (temperatura saida de
etanol) e 1 bar na pressao da linha de dgua de

resfriamento.

4 Resultados

Para verificar a linearidade do processo,
foram feitas perturbagdes de diferentes intensi-
dades na varidvel manipulada (vazdo de agua).
Para a analise do sistema, reinem-se na Tabela 2
os dados de amplitude do degrau e amplitude da
resposta das perturbacdes realizadas no ASPEN
DYNAMICS®.

Tabela 2: Dados das perturbacgoes realizadas
para andlise de linearidade

Perturbagdo | Perturbag¢do Razdo
1 (P1) 2 (P2) (P2/P1)
Degrau na
enfrada 1000 kg/h 4000 kg/h 4,0
Resposta 0,7 oC 6,8 0C 9,7

Fonte: Os autores.

Analisando a Tabela 2, percebe-se que as ra-

z0es obtidas na entrada e na resposta do sistema
foram diferentes. Entdo, pode-se concluir que o

sistema ndo ¢é linear ji que responde de forma

Uso de simuladores comerciais na andlise comparativa de desempenho de controladores para um trocador...

ndo proporcional a diferentes perturbagdes de
entrada.

Para a identificacio da funcdo de trans-
feréncia do processo, decidiu-se utilizar a per-
turbagdo na vazdo de entrada de dgua de 7.000
kg/h para 6.000 kg/h, cuja resposta é demons-
trada na Figura 12. Aproximando os pontos da
curva de reacdo por meio da equagio (6), en-
contraram-se os valores 0,7 ¢ 0,00025 para os
parametros A e B, respectivamente, obtendo-se

o ajuste da Figura 11.

0.7

06 i

051 i

04f 4 B

03 i

02 i B

Temperatura de saida de etanol (°C)
.

01 i

1 _L
50 100 150 200 250
Tempo(s)

Figura 12: Curva de rea¢do (pontos) e curva
ajustada (linha) para a perturbacdo na vazdo de
entrada de dgua de 7.000 kg/h para 6.000 kg/h

Fonte: Os autores.

Para a identificacdo da funcio de transferén-
cia do disturbio, variou-se a temperatura de en-
trada de etanol de 60 °C para 70 °C. A resposta
a essa perturbacdo é representada na Figura 13. E
utilizando a aproximacgdo da equacio (6), com os
valores 9 € 0,00025 para os parametros A e B, res-
pectivamente, € obtida a curva sigmoidal, ajustada
da Figura 13.

Para a identificacio do outro disttirbio, variou-
se a pressdo na linha de agua de 2 para 3 bars. O
grafico da curva de reacdo a essa perturbagio é re-
presentado na Figura 14. Utilizando a aproximagdo
da equacdo (6), com os valores 21.200 e 0,00027
determinados para os pardmetros A e B, respectiva-

mente, € obtida a curva ajustada da Figura 14.

Exacta, Sao Paulo, v. 9,n. 1, p. 71-87, 2011.
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Figura 13: Curva de reac¢do (pontos) e curva

ajustada (linha) para a perturbag¢do na

temperatura de entrada de etanol de 60 °C para

70 °C

Fonte: Os autores.
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Figura 14: Curva de reacdo (pontos) e curva
ajustada (linha) para a perturbacao na pressdo
da linha de agua de 2 para 3 bars

Fonte: Os autores.

Para a identificacao do processo, foram usa-
dos os dados da curva de reagao do processo e dos
disturbios das Figuras 12, 13 e 14, respectivamen-
te, como exemplificados na Figura 7, obtendo-se
os parametros da Tabela 3.

Analisando os pardmetros do processo perce-
be-se que o sistema tem um tempo morto, ou seja,
a resposta ndo é imediata a perturbagdo. Observa-
se também que, devido ao pequeno valor de Kp,

tem-se uma lentiddo na ac¢do de controle imple-

Exacta, Sao Paulo, v. 9, n. 1, p. 71-87, 2011.

Kp T(E6) | 1,06
agua deresy | 00007 °C/kain) | 6085 | 555
MU | oo | an o
Disﬁ%f:l}oépéif@o 21050 (kg/h)/bar | 64,5 | 6,18

Tabela 3: Paradmetros obtidos pelo método da
curva de reagdo

Fonte: Os autores.

mentada, o que fard com que o controlador tenha
de ser ajustado adequadamente para acelera-la.

Utilizando os parimetros da primeira linha
da Tabela 3 para a andlise da estabilidade, ou and-
lise do lugar das raizes, obteve-se a Figura 15 com
a funcao rlocus do MATLAB®.

i / Overshoat (%) 100 \ 1
/ Frequency rodsecy 137 \

System et
Pole 3546005137
Darping 2560005
Overshoat (%) 100
Freauency (rodsec) 137

o 1 2 3 @ 5
Reol v

Figura 15: Andlise de estabilidade realizada com
o Matlab®

Fonte: Tela de saida obtida do MATLAB, pelos autores, com o
comando Root Locus.

Pela Figura 15, tem-se que o maximo valor
de ganho para um controlador P que se pode uti-
lizar é 1,19.10° (kg/h)/°C. Para a primeira sintonia
do controlador foram utilizados os parametros
obtidos pelas equacdes de Cohen-Coon, encontra-
dos pela aplicagdo da equacgio (8), e resumidos na
Tabela 4.

Ap0s algumas tentativas de sintonia fina, por

meio da observacao de redu¢io dos valores das inte-



grais de erro, obtiveram-se os parametros presentes
na Tabela 5, que foram considerados as melhores
respostas obtidas para a atuacdo dos controladores.

Com os controladores sintonizados, inicia-
ram-se as perturbag¢des no sistema, como descrito
na metodologia, para verificar seus comportamen-
tos e poder comparar os melhores desempenhos.
Foram feitas perturbacdes no set point e em cada

distarbio isoladamente, assim como a combinagdo

deles, e todos juntos.

Tabela 4: ParGmetros dos controladores
calculados por Coheen-Coon

Controlador mestre Ke (kg/h/°C) Ti (5) Td (5)
PID -21241 13,2 2
Fonte: Os autores.
Tabela 5: Paradmetros dos controladores
encontrados por meio de sintonia fina
Controlador Ke (kg/h/°C) Ti (5) 7d (5)
Escravo P 90 - -
Mestre PID -5000 50 2

Fonte: Os autores.

Uso de simuladores comerciais na andlise comparativa de desempenho de controladores para um trocador...

A seguir, apresentam-se os graficos, obtidos
de simula¢oes em malha fechada no MATLAB®,
que demonstram o comportamento da varidvel
controlada e da manipulada. Encontra-se também
na Tabela 6 um resumo dos principais indices de
compara¢do de desempenho dos controladores
utilizados, que serd discutida caso a caso ao longo
da andlise dos graficos.

Analisando a Figura 16, que apresenta os
graficos das respostas a perturbagdes no set point,
¢ possivel verificar que os controladores PID em
esquema convencional e em cascata comporta-
ram-se de forma coincidente. Isso é comprovado
também pelos indices de integral do erro e valores
de overshoot e tempo de estabilizacdo da Tabela
6. Como esperado, ao aumentar a temperatura
de saida do etanol, ocorreu reducio na vazio de
agua de resfriamento, ocasionando menor troca
térmica entre os dois fluidos. Em relacido a vazao
de dgua, ambos provocaram grande variagao no

comeco da perturbacio, o que nio é desejado no

Tabela 6: Indices de comparacdo de desempenho dos controladores

Controlador Perturbacgdes realizadas IT’?:&T’%S) I"(\gé;('):) If:c(;(é‘,;) OV%SC’;OOf esfcgi(-lz}rzzrc)';%o ©
Set point 5249 207 1245 0,42 170
Temperatura entrada etanol 1229 18,57 2,87 0,24 300
Press@o linha dgua 28150 210,10 193,30 -0,38 500
Set point e temperatura entrada 6107 211,80 1222 0,56 180
Pid Set point e pressdo linha de dgua 26820 352,90 1388 ndo ha 350
Temperafuler de entrodo e pressdo 26970 194,80 167,60 1.8 500
inha de dgua
Set point, temperatura de enfrada | 5550 334,40 1333 ndo hé 350
e pressdo linha de adgua
Set point 5301 207,90 1244 0.41 170
Temperatura entrada etanol 1248 18,78 2,92 0,24 300
Pressdo linha adgua 313 2,33 0,02 -0,02 300
Set point e temperatura entrada 6162 212,50 1220 0,56 180
Cascata |"got hoint e pressdo linha de dgua 5005 205,80 1243 0,40 170
TemperatUrrO de entrodo e pressdo 977 16,57 259 0.23 200
inha de dgua
Set point, Terppgrctfuro d? enfrada 5857 210.4 1219 0.55 200
e pressdo linha de adgua

Fonte: Os autores.
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sistema, pois fisicamente pode gerar desgaste e até
saturagdo na valvula de controle.

De forma semelhante a perturbacio no set
point com as perturbacdes feitas na temperatura
de entrada do etanol, verifica-se, na Figura 17,
que os controladores apresentam comportamentos
coincidentes. Ambos provocam aumento imediato
na vazdo de dgua na tentativa de restabelecer o

valor desejado na temperatura de saida do etanol.

Perturbagao no set point

iy
n

DESVIO DE TEMPERATURA DE SAIDA DE ETANOL (0C)
)
)

0 L L . ! o ! L ! L
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@

e e €
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VARIAGAO DE VAZAO DE AGUA (kgh)

6
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TEMPO (5)
®)

Figura 16: Resposta em malha fechada a
problema supervisério de controle (perturbag¢do
no set point): (a) variavel controlada (b) variavel
manipulada. OBS: as curvas sdo coincidentes

Fonte: Os autores.
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Pela Tabela 6, nota-se que os pardmetros de de-
sempenho sdo praticamente idénticos.
Provocando-se uma perturbacio positiva
na pressao da linha de dgua faz com que a vazao
de dgua aumente, e em consequéncia, que a tem-
peratura de saida do etanol diminua, conforme
ilustrado na Figura 18. A acdo de ambos os con-
troladores, nesse caso, corrige ndo s6 a variacao

de temperatura, como também a vazio de 4gua.

Perturbagao na temperatura de entrada do etanol
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Figura 17: Resposta em malha fechada para
problema regulatério com perturba¢do na
temperatura de entrada do etanol: (a) variavel
controlada (b) varidvel manipulada. OBS: as
curvas sdo coincidentes

Fonte: Os autores.



Verifica-se na Figura 18, que a realimentacdo da
malha escrava no esquema cascata, permite ao
sistema manter exatamente a vazio de dgua ne-
cessdria para que a temperatura de etanol ndo se
distancie de seu set point. Isso ndo ocorre no es-
quema convencional PID, em que o controlador é
“enganado” por uma perturba¢ido nio prevista na
linha de d4gua que altera totalmente a relacio entre
o posicionador da védlvula e a vazdo efetivamente
implementada na linha. Com base nos pardmetros
de integral do erro (Tabela 6) e na observagido do
overshoot, verifica-se a elevada eficicia do con-
trole cascata, mantendo de modo efetivo a vazio
requerida para o resfriamento.

Provocando-se perturbacoes simultaneas no
set point e na temperatura de entrada de etanol,
a analise comparativa é andloga aquela feita na
perturbacdo apenas no set point. Percebe-se pela
Figura 19 que a influéncia do distirbio de tem-
peratura € inferior a influéncia da variacdo do set
point, sendo a amplitude de ambos idéntica, ou
seja, 10 °C. Pela Tabela 6 e comparando com a
perturbacdo feita apenas no set point, nota-se que
ambos os controladores atuaram mais rapidamen-
te (tempo de estabilizagdo menor), provavelmente
porque o disturbio auxiliou a alcangar o novo va-
lor estabelecido no set point.

A Figura 20 mostra o comportamento do
trocador de calor sob problema de controle re-
gulatdrio e supervisério ao mesmo tempo, com
perturbag¢des simultaneas na pressdo da linha de
dgua e no set point. A varia¢do na pressdo da
linha de dgua afetou fortemente apenas o de-
sempenho do controlador PID, interferindo no
alcance do set point estabelecido, fazendo com
que demorasse a chegar ao valor estipulado e
estabilizasse. O controlador cascata apresentou
eficiéncia no seu desempenho, estabilizando ra-
pidamente e sem apresentar a variagdo obser-
vada no PID. A vazdo de dgua se comportou

conforme o esperado, sendo reduzida devido ao

Uso de simuladores comerciais na andlise comparativa de desempenho de controladores para um trocador...
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Figura 18: Resposta em malha fechada para
problema regulatério com aumento na pressdo
da linha de dgua de resfriamento: (a) variavel
controlada (b) varidvel manipulada

Fonte: Os autores.

aumento do set point. De acordo com a Tabela
6, os erros e o tempo de estabilizacdo sio bem
inferiores com o uso do controlador cascata.
No caso do problema regulatério com dis-
turbios simultaneos na pressio da linha de 4gua
e na temperatura de entrada do etanol, nova-
mente a intensidade da resposta do PID a per-
turba¢do foi maior que no controlador cascata
(Figura 21b). O controlador convencional demo-
ra a perceber que a vazdo de dgua esta além da

necessaria e, portanto, a temperatura de saida

Exacta, Sao Paulo, v. 9,n. 1, p. 71-87, 2011.
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Duas perturbagoes simultaneas
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Figura 19: Resposta em malha fechada sob
perturbacoes no sef point e na temperatura
de entrada do etanol: (a) varidvel controlada
(b) variavel manipulada. OBS: as curvas sdo
coincidentes

Fonte: Os autores.

do etanol se reduz acentuadamente, ao contra-
rio do que ocorre na arquitetura cascata. Pela
Tabela 6, verifica-se que a somatodria dos erros
quadrados (ISE) para o controle convencional é
de 60 vezes a somatoéria dos erros obtidos com o
controle cascata. O tempo para o controle cas-
cata estabilizar é menor que a metade do tempo
do PID.

As trés perturbagdes simultaneas foram pro-

vocadas e seu comportamento ilustrado na Figura

Exacta, Sao Paulo, v. 9, n. 1, p. 71-87, 2011.

Duas perturbagoes simulténeas
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Figura 20: Resposta em malha fechada sob
perturbacoes no sef point e na pressao de linha
de agua: (a) variavel controlada (b) variavel
manipulada

Fonte: Os autores.

22. O comportamento delas foi muito semelhante
ao ocorrido na perturbag¢do dupla no set point e
na pressao da linha de 4gua. Verifica-se que o con-
trolador cascata é mais eficiente em todos os para-
metros de desempenho, quando ocorre participa-
¢do da perturbacdo na pressdo da linha de agua,
o que era esperado. Como ja comentado, 0 motivo
desse comportamento é a realimentacdo existente

no controle cascata na malha escrava.
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Figura 21. Resposta em malha fechada sob
perturbacoes no sef point e na pressao de linha
de agua: (a) variavel controlada (b) variavel
manipulada

Fonte: Os autores.

5 Conclusoes

Para o uso apropriado dos softwares com o
objetivo final de analisar desempenho de diferen-
tes estratégias de controle aplicadas a um troca-
dor de calor a placas, neste trabalho, apresentou-
se um diagrama com o fluxo de informacdes do
processo e com a sequéncia de uso dos simulado-

res comerciais citados. Essa mesma metodologia
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Figura 22: Resposta em malha fechada sob trés
perturbacoes: no sef point, na pressao de linha
de dgua e na temperatura de entrada do etanol:
(a) variavel controlada (b) varidvel manipulada

Fonte: Os autores.

de uso pode ser aplicada a diferentes operacdes
unitdrias da industria quimica, assim como para
plantas inteiras.

Com o auxilio do simulador dindmico, a
analise do sistema de refrigera¢do de etanol com
agua, utilizando um trocador de calor a placas,
mostrou que o sistema trabalhado nao é linear.
Ao utilizar o método da curva de reacdo nesse

simulador para identificar o sistema, foram obti-
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dos com sucesso os valores dos parametros para
o processo, distirbios e controladores por meio
das correlacoes utilizadas.

A anilise de estabilidade do sistema e a
sintonia fina do sistema foram realizadas no
MATLAB® e consideradas adequadas. Imagina-
se que com outras tentativas de refinar a sintonia,
seria possivel obter resultados um pouco diferen-
tes, mas que, dificilmente, seriam divergentes das
conclusodes relatadas.

A comparagdo das estratégias de controle,
realizada com o auxilio do MATLAB®, mostrou
que para problemas supervisorios de controle
— perturbagdes no set point — o PID se mostrou
eficiente, enquanto que para o controle regulaté-
rio, o controlador cascata é mais preciso e robusto
quando ha variacdo da pressdo da linha de dgua
do trocador.

Como sugestdo de trabalhos futuros, fica
a possibilidade de desenvolver essa comparagdo
utilizando controladores adaptativos, pois esses
sdo projetados para a operagio de sistemas nio
lineares. Outra abordagem que pode ser feita, é
considerar o sistema de controle com multiplas
entradas e multiplas saidas, tornando-se um pro-
blema mais complexo e desafiador de controle.
Para tanto, seria necessaria uma abordagem seme-
lhante a de Gabor e Mizsey (2008), com o uso da
ferramenta de Interface de Projeto de Controle do
ASPEN DYNAMICS®.

Deve-se ressaltar ainda que, por possuirem
interface amigdavel, acesso a bancos de dados ter-

modinaAmicos e robustez nos métodos numéricos
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disponiveis para simula¢do, um rapido aprendiza-
do foi constatado na utilizacdo de todos os simu-

ladores comerciais citados neste trabalho.
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