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RESUMO

O presente trabalho aborda o controle de um reator nido isotérmico utilizando um
controlador PID. Tal reator sofre alteragdes na temperatura interna devido a uma
reacado de carater exotérmico e possiveis perturbacdes externas ao sistema. A
sintonizagdo do controlador foi realizada por trés métodos distintos: método de
Ziegler-Nichols, método de Cohen-Coon e o0 método de Astrom & Hagglund. Todas
as simulagdes foram realizadas no aplicativo XCOS do software livre Scilab, que
possui uma estrutura prépria para elaboracdo de malhas de controle. Com este
analisou-se a atuacao do controlador com cada uma das trés sintonizagbes quando
inserida uma perturbagao do tipo degrau na concentracdo de entrada, temperatura
de entrada e na alteracdo do set-point. Em todos os casos o sistema foi controlado
por meio da manipulagéo da vazao de agua na camisa de resfriamento do reator. Os
resultados mostraram que o melhor método de controle do problema regulador,
representado por perturbagées na concentracdo e temperatura de entrada, foi o
método de Ziegler-Nichols. Para alteragdes no set-point, que caracterizam problema
servo, o melhor método de sintonizagao foi o de Astrom & Hagglund. Por meio de
analise da sensibilidade dos parametros do controlador foi possivel analisar da

influéncia de cada um dos termos na resposta da malha de controle do sistema.

Palavras-chave: Reator nado isotérmico. Controlador PID. Sintonizagdo PID.

Sensibilidade paramétrica. Aplicativo XCOS - Scilab.



ABSTRACT

The present work addresses the control of a non-isothermal reactor, using a PID
driver. This reactor undergoes internal temperature changes due to an exothermic
reaction and possible disturbances outside the system. The controller tuning was
performed by three distinct methods: Ziegler-Nichols method, Cohen-Coon method
and Astrom & Hagglund method. All simulations were performed in XCOS application
of software free Scilab, which has its own structure for control loop elaboration. With
this, analyze the controller performance with one of three tunings by inserting a step-
type disturbance into the input concentration, temperature and set-point change. In
all cases, the system was controlled by manipulating water leakage in the reactor
cooling jacket. The results showed that the best method of control of the regulatory
problem, represented by disturbances in the concentration and inlet temperature,
was the Ziegler-Nichols method. To not change the set-point, the servomotor
problem, the best tuning method was Astrom and Hagglund. Through sensitivity
analysis of the driver parameters, it was possible to analyze the influence of each of

the system control loop response terms.

Key words: Non-isothermal reactor. PID controller. PID tuning. Parametric
sensitivity. XCOS App — Scilab.
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1 INTRODUGAO

Na atualidade, a automatizacdo de equipamentos torna-se necessaria para
reduzir custos na industria, assim como os fatores de risco. Controlar um processo,
além de atender a isso tudo, ainda aumenta a qualidade do produto final, pois
mantém as condi¢des do sistema em seu ponto 6timo (SMITH & CORRIPIO, 2008).

Os problemas associados ao risco sdo 0s mais preocupantes. Alguns
acontecimentos histéricos apresentam acidentes associados ao descontrole da
temperatura em um reator. O primeiro exemplo, na unidade da Icmesa Chemical
Company, em 1976, em Seveso na ltalia, ocorreu o rompimento de um disco de
ruptura do reator. Analises apontam que devido a uma reacdo exotérmica
descontrolada no reator e, provavelmente, por manté-lo sem refrigeracédo por um
longo periodo de tempo, desencadearam o evento (CHINAQUI, 2012).

Outro caso, citado por Fogler (2014), ocorreu nos Laboratérios T2, em 2007.
O que houve foi que o operador do processo n&o conseguiu iniciar a alimentagao da
agua de resfriamento para a jaqueta. Sem fluido refrigerante para absorver a energia
do reator, a temperatura continuou aumentando. Como consequéncia, a pressao
também aumentou. Mais uma vez, o disco de ruptura ndo aguentou, ocasionando
em uma explosdo do reator e, consequentemente, ao destruimento completo da
planta industrial. Ambos os acidentes ocorreram devido a elevagao da temperatura
do equipamento em virtude de em uma reagao exotérmica descontrolada,
acarretando em explosdes que causaram serios prejuizos econdmicos e sociais.

Devido a exemplos como esses, tanque de agitacdo ou reatores deve estar
automatizados para controlar quaisquer variacbes em sua temperatura, mantendo
temperatura de operacdo constante e corrigindo-a quando necessario. Com isso,
também, uma alta conversao do produto final podera ser obtida, aumentando o lucro
total. A temperatura ideal normalmente pode ser inserida em um controlador como
set-point (Ponto Fixo). Essa é também a temperatura considerada no calculo do
balangco de energia em seu estado estacionario. Assim, perturbacdes que alterem
esse estado inicial serdo minimizadas por meio do controlador (SMITH & CORRIPIO,
2008).

Para atender a essas condi¢gdes, o controlador escolhido foi o de efeito
proporcional-integral-derivativo (PID). Este controlador efetua calculos de erro

através da diferenca do ponto fixo e da variavel controlada (para este estudo
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considera-se a temperatura interna do reator), tentando sempre atingir um erro igual
a zero (ALVES, 2017).

A equacao de operagdao do controlador PID € composta de trés partes. A
primeira tem como objetivo atuar de forma proporcional ao erro, pois é ele que se
visa corrigir. A parte integral leva em conta o somatoério ou histérico de erros
anteriores. A parte derivativa, devido ao conceito de crescimento ou decrescimento
de fungdes por meio de derivadas, € capaz predizer o comportamento futuro da
variavel, se essa ira crescer ou decair com o tempo (SEBORG, 2017).

Esses parametros devem ser sintonizados para atender a alguns critérios de
estabilidade e desempenharem suas fung¢des de forma a nao oferecer risco a planta
industrial.

Os autores Kumar & Singh (2016) apresentaram uma problematica para um
CSTR néo isotérmico, onde nao ha a presenga de uma camisa de resfriamento. No
presente trabalho, é realizada a simulagdo do mesmo reator, adicionando-se dados,
para que a reagao exotérmica possa ser resfriada por um fluido refrigerante (reator
encamisado), e a seguranga estabelecida pela manipulagdo da passagem desse
fluido.

Os calculos séo executados utilizando-se o software livre SCILAB. Essa
ferramenta em especifico contém o aplicativo XCOS, que possibilita a simulagao de
malhas de controle utilizando uma programacao feita por diagrama de blocos,
tornando todo o processo muito visual e de facil implementacado (FUJARRA, et. al.,
2010).
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2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Controlar um reator CSTR que apresente variagcbes em sua temperatura
interna, devido a uma reagao exotérmica, utilizando a sintonizagdo do controlador
PID, que possa controlar o processo estudado. E resolver os problemas utilizando

apenas o aplicativo XCOS do software livre Scilab.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

- Desenvolver e projetar a camisa de resfriamento usada no reator;

- Modelar o sistema abordado no trabalho;

- Construir uma malha de controle utilizando diagrama de blocos;

- Sintonizar o controlador PID para as condi¢gdes do sistema pelos métodos:
Ziegler-Nichols, Cohen-Coon e Atrom e Hagglund;

- Realizar analise da sensibilidade paramétrica;
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3 FUNDAMENTAGAO TEORICA

3.1 CONTINUOUS STIRRED TANK REACTOR (CSTR)

A sigla CSTR vem do inglés Continuous Stirred Tank Reactor, que no
portugués significa reator continuo de tanque agitado. Como apresentado na Figura
1, os reatores desse modelo caracterizam-se por conter uma entrada e uma saida,
de forma a operar continuamente, sendo apropriado para reacées em fase liquida,
pois apresentam pas de agitacdo e chicanas, para melhor mistura dos seus
componentes. Normalmente, considera-se mistura perfeita, assim as composicoes

no interior € na saida do reator séo iguais (FOGLER, 2014).

Figura 1 - Esquema CSTR encamisado

Fi, Cao, T,

R

Fc, Ty O Ft, Ca, Cp, Ty
P | »

./

Fonte: Autoria prépria (2019).

3.1.1 Reator CSTR Encamisado

Para muitas reagdes, a temperatura de operacao do reator deve ser mantida
em um ponto 6timo, visando o aumento da conversao dos reagentes em produtos. A
temperatura deve estar associada a um limite seguro disponivel para cada modelo
de reator usado, assim como a relagédo de temperatura e pressao do sistema.

Esse ajuste de temperatura pode ser feito por uma camisa de resfriamento,
por onde passa constantemente um fluido refrigerante, normalmente a agua. O

objetivo € envolver o reator com essa camisa até a altura de liquido reacional, como
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foi apresentado na Figura 1. Na camisa de resfriamento ndo ocorre transferéncia de
massa, sendo assim, a transferéncia de calor € a unica envolvida, realizada pelo

fluido refrigerante, ao absorver a energia gerada na reagao.

3.1.2 Balangos de Massa e Energia

Os balancos para o reator sédo feitos em estado transiente, pois tem-se como
objetivo neste trabalho avaliar as variagbes com o tempo, causadas por
perturbagdes no funcionamento do reator. Logo, o termo de acumulo n&o é nulo nas
equacoes.

E possivel considerar o seguinte balango de massa o CSTR, com reacdo
direta AA B:

ne ns
= m; - mj-rAV (31)
i=0 j=0

dm,
dt

em que, a derivada é o termo de acumulo, os somatérios, indicado pelos indices ne
e ns, representam as vazdes de entrada e saida do reator, nesta ordem, ra (kg/m?3.s)
a lei de velocidade da reagdo em termos massicos e V (m?3) o volume do reator.

Reescrevendo a Equacgao 3.1 para concentragao do reagente A, obtemos:

dC
Vd_tA =F CAi - CA - rAV (32)

sendo F (m?s) o fluxo molar, Ca (kg/m?3) a concentragao da espécie A no reator e Cai
(kg/m?3) a concentragao inicial da espécie A no reator.

O balango de energia descrito para o sistema da Figura 1, leva em conta as
seguintes consideragoes:

1 N&o ha energia cinética e potencial nas entradas, nas saidas ou na forma de
acumulo. Assume-se isto, sabendo que a velocidade de escoamento no
reator e altura entre o liquido reacional e o solo ndo sao significativas;

1 Trabalho de eixo é desprezivel em comparacdo com as outras formas de
energia;

1 Todo o calor gerado na reagéo é absorvido pelo fluido refrigerante.
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Logo a equagao resume-se a seguinte forma:

du
E = miHi - mlHJ - rAVAHr -Q (33)

Onde:

U: Acumulo de energia interna (kJ).

mi: Vazdo massica de entrada (kg/s).

m;: Vazao massica de saida (kg/s).

Hi: Taxa de entalpia que entra no reator (kJ/s).

Hj: Taxa de entalpia que deixa o reator (kJ/s).

ra: Lei de velocidade da reagao (kg/m3.s).

V: Volume do reator (m?3).

AH,: Entalpia de reagao (kJ/kg).

Q: Calor que deixa a reagao, devido carater exotérmico.

A Equacédo 3.3 pode ser reescrita de acordo com a Equacgao 3.4, assumindo
que para liquidos a energia interna é aproximadamente igual a entalpia, ou seja,
YH=C,YT. Também, considera-se que o calor gerado na reagdo é totalmente

transferido para a camisa pela Lei de resfriamento de Newton.
dT
pVc, i Fpcp Tin-T -raVAH, - UA(T - T,) (3.4)

De forma semelhante uma equacado para a camisa de resfriamento pode
também ser escrita. Considerando-se todas as propriedades do fluido refrigerante

iguais as da agua, tem-se:

dT
PeVeCoo g = FePcCp Tei=Te + UA(T - To) (3.5)
A transferéncia de calor adquire valor positivo, pois o fluido refrigerante

recebe o calor do reator, como descrito anteriormente.
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3.2 LEIS DE VELOCIDADE

A lei de velocidade (ra) descreve a velocidade do consumo do reagente A,
tem unidades de concentragao por tempo e é funcdo da concentragao das espécies
envolvidas na reagao e da temperatura.

Para uma reacao elementar de primeira ordem, que pode ocorrer em

processos de isomerizagao (AA B), a lei de velocidade sera:

rpA= kACA (36)

A constante de velocidade de reagdo ka (min'), por sua vez, é fungédo da
temperatura e da energia de ativacao E (kJ/mol) representada pela equagao de

Arrhenius, como apresentado pela Equacgao 3.7.

Ka(T) = koe ERT (3.7)

Onde:
ka: Constante de velocidade da reacdo, com dependéncia da temperatura.
ko: Constante pré-exponencial.
E: Energia de ativagao.
R: Constante dos gases ideais.
Esse comportamento de primeira ordem €& muito encontrado em reacdes

inorganicas irreversiveis e sera usado na metodologia desse trabalho.
3.3 CONTROLE DO PROCESSO

De acordo com Smith & Corripio (2008), controlar automaticamente um
processo € importante, porque oferece seguranga na instalagdo industrial e evita
danos causados ao equipamento, principalmente por erros do operador.

3.3.1 Controle por realimentacao (feedback)

O controle por feedback consiste em uma malha de controle fechada. Nessa

malha a variavel de saida é medida por um sensor e comparada ao set-point. O erro
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gerado é transmitido ao controlador que, por sua vez, emite um sinal fazendo com
que a variavel manipulada atue até que o estado estacionario seja reestabelecido no

processo (ZUBEN, 2010). Um esquema da malha de realimentagédo € apresentado

na Figura 2.
Figura 2 - Controle por realimentagao
Perturbagio
Set-Point ¥
+—>1 Controlador Va_riavel > Processo >
Manipulada
Instrumento |
de Medida |

Fonte: Autoria propria (2019).
3.3.2 Controlador PID

O controlador atua comparando o valor de saida (variavel controlada) e a
entrada de referéncia (ponto fixo) por meio de um ponto de soma. Ao fazer isso, ele
emite um sinal que reduzira essa diferenca a zero ou muito proxima a isso
(BEZERRA, 2007).

O controlador Proporcional-Integral-Derivativo apresenta a seguinte equacao

de operacao:

Ko ! d et
Ut =Kee t + 8 ot dt+Ket T (3.8)
T, at

Em que, Kc € o ganho proporcional, T o tempo integral e T o tempo derivativo.
Todos eles serdo parametros ajustaveis do controlador para atingir o melhor
desempenho. Para obter a fungdo de transferéncia em termos da variavel s, aplica-

se transformada de Laplace na Equacgao 3.8.
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1
_=KC 1+ E + Zps (39)
|

A utilizacdo desse modelo é muito importante, pois usar apenas a agao
proporcional acarreta em um erro residual que pode ser cumulativo com o tempo e o
controlador perde sua agdo. A contribuigdo integral corrige isso, levando o erro
residual a zero. E a acao derivativa melhora o desempenho, diminuindo tempo

necessario para atingir o erro igual a zero (GOMES, 2008).
3.3.3 Sintonizac¢ao do controlador PID

Com o objetivo de obter os parametros do controlador utilizam-se trés
meétodos. O primeiro de Ziegler & Nichols (1942), o segundo de Cohen & Coon
(1953) e o terceiro de Astrom & Hagglund (Nunes et al., 2010). Todos eles baseiam-
se na obtengdo de uma curva de resposta quando a variavel manipulada sofre uma
perturbagdo com o controlador desconectado (malha aberta), a resposta gerada
pode ser observada na Figura 3. Nota-se, inicialmente, que ndo ha variagdo com o
tempo, fenbmeno descrito como tempo morto (to), muito comum em processos
continuos de grande escala. E em seguida, ocorre a ascensao da curva de forma
monodtona até atingir um novo estado estacionario causado pela perturbacao, esse
atraso para responder a perturbacdo pode ser chamado de tempo caracteristico do

processo (1).

Figura 3 — Curva de resposta a perturbagao degrau
c(t)

Fonte: Smith & Corripio (2008).
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Com isso, modela-se a resposta em malha aberta pelo modelo de primeira

ordem com tempo morto, como mostrado na Equacéo 3.10

-tos
J’;e+°1 (3.10)

G(s) =

Os valores de K, to e T sdo obtidos pela curva de resposta e com o uso deles

encontra-se os valores dos parametros do controlador PID de acordo com as

Tabelas 1, 2, 3.
Tabela 1 — Método de Ziegler-Nichols (malha aberta)
Controlador Kc T T
T
PID 1,2K_t0 2t0 0,5t0
Fonte: Adaptado de NUNES (2010).
Tabela 2 — Método de sintonia de Cohen-Coon
Controlador Kc T T
1 + 3,2+6% 0,37ty
PID K 1’35t_+0’270 tot i to
0 13+8 T0 1+0,2 T
Fonte: Adaptado de NUNES (2010).
Tabela 3 — Correlagdes de Atrom e Hagglund
Kc T t
1 T 0,81+0,4ty 0,5ty T
— 2+0.45 — - -
k 0-2*0, 5t0 o 0,11+t +0,3t,

Fonte: Adaptado de NUNES (2010).
3.4 ALGUNS ARTIGOS E SUAS ABORDAGENS PARA SISTEMAS DE CONTROLE

Ao decorrer dos anos surgem cada vez mais estudos do controle dos

processos quimicos. E dentre eles diversas propostas para tipos de controladores e

meétodos de sintonizagcdo do controlador.
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Kumar e Singh (2016) propuseram controlar um CSTR contendo uma reagao
exotérmica, por meio de um controlador tipo Proporcional-Integral (Pl), as
sintonizagdes do controlador contemplam o método de Astrom & Hagglund, método
Skogestad e um método computacional. O objetivo do trabalho é a comparagéo do
modelo matematico de 22 ordem linearizado com o modelo de 1?2 ordem mais tempo
morto.

Fonseca (2016) utilizou o controle da temperatura para um processo de
fermentacdo em estado sdlido, optando por dois tipos de controladores: um
controlador Pl e o preditvo (MPC - Model Predictive Control) para controle
multivariavel. Os dois tipos atenderam ao necessario que era uma baixa variagdo na
temperatura da reacao.

Ao chegar a estudos mais recentes, percebe-se a utilizacdo de pacotes de
cédigo aberto, dentre eles o mais popular pra essa area de controle é o software
livre Scilab, pois este possui um aplicativo para simulacédo e analise de sistemas de
controle chamado XCOS. Este funciona como um sistema de diagrama de blocos
com fungdes pré-definidas, todos os blocos sdo separados de acordo com as
categorias de uso, facilitando a utilizacdo (BUSCH e VIEIRA, 2017).

O trabalho de Safady (2018) testou o sistema Extremum-Seeking Control
(ESC) para controle do pH em um reator de neutralizacdo. Foi aplicando a
sintonizagdo de um controlador Pl e comparando com o método de injegéo direta de
perturbagdes no sistema para estimar seu estado atual e definir, em média, o valor
6timo das variaveis manipuladas. As duas técnicas foram avaliadas no aplicativo
XCOS do software Scilab.

Vieira et. al. (2019), fizeram o estudo do controle para dois diferentes casos,
ambos utilizando a sintonizagao de Ziegler-Nichols para malha fechada e o aplicativo
XCOS do software Scilab. O primeiro caso aborda um reator de tanque agitado
aquecido, enquanto o segundo trata de uma reagédo de Van de Vusse (reagdes em
série e paralelas ocorrendo ao mesmo tempo). O trabalho tem como intuito difundir o
uso do software e a criagdo de um repositério on-line para o compartilhamento de

projetos.
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4 PROCEDIMENTOS METODOLOGICOS
4.1 MODELAGEM MATEMATICA

Para que todos os calculos pudessem ser efetuados adequadamente,
tornou-se necessario a atribuicdo de alguns dados adicionais a Tabela de Kumar e
Singh (2016). Sao eles: area lateral do reator (area de troca térmica), coeficiente
global de transferéncia de calor e fluxo do liquido de resfriamento para o estado
estacionario.

A area de troca térmica foi calculada pela Equacéo 4.3, considerando um
tanque com o valor do didametro igual a sua altura, utilizando-se o volume do tanque

fornecido pela Tabela de Kumar e Singh (2016) na Equacéao 4.1.

2

D
V=mL—=5m? (4.1)
4
3 5me.4
D=L= =1,85m (4.2)
T
A=1mDL=mD?=10,79m? (4.3)

O coeficiente global de transferéncia de calor foi obtido pela lei de
resfriamento de Newton. Para esse problema, foi utilizada a agua como fluido
refrigerante. Assumiu-se uma temperatura de saida inferior a 353,15 K para que a
agua de resfriamento n&o atingisse a temperatura de ebuli¢do.

A Equacado 4.4 utiliza a area obtida acima, o calor retirado da reacéo, a
temperatura da parede do tanque e a temperatura na saida da camisa. Todos os
valores estdo contidos na Tabela 4, juntamente com a descricdo de cada variavel
utilizada, ressaltando, que todos os valores que contiverem a notagao de barra

acima da variavel sdo valores no estado estacionario.

Q

U= ———
AT,

= 0,347 kW/(m2.K) (4.4)
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E por ultimo, a partir da equagao do balango de energia na camisa, para o
estado estacionario (Equacao 4.5), pode-se encontrar o fluxo de agua necessario
para manter a temperatura do reator. Considerou-se que a agua de resfriamento
esta disponivel na temperatura de 293,15 K. O valor de vazdo de agua obtido foi
Fc=0,00089 m3/s.

0=FepCoc Tei-Te +UA(T-T,) (4.5)
Com isso fez-se a Tabela 4, que contém todos os dados que serao utilizados

nesse trabalho. Com intuito de se trabalhar com valores numéricos de ordem de

grandeza mais adequada, decidiu-se utilizar valores de tempo em minutos.

Tabela 4 — Parametros do estado estacionario para o CSTR encamisado

Parametro Valor
Volume do Reator, V 5m?

Area lateral do reator, A 10,79 m?
Concentracao de saida componente A, Cp 200,13 kg/m?
Concentracao de entrada componente A, Cy; 800 kg/m?
Fluxo volumétrico no CSTR, F 0,3 m*min
Fluxo volumétrico do fluido de resfriamento, F¢ 0,0534 m3/min
Constante de velocidade de reacgao, ko 1125 min-"
Energia de ativagdo para a reagao, E 30,0 kJ/mol
Temperatura interna do reator, T 413 K
Temperatura de entrada do reator, T, 353 K
Densidade fluido reacional, p 800 kg/m?
Calor especifico fluido reacional, cp 1,0 kd/kg.K
Calor de reacao (exotérmico), AH, -5,3 kJ/kg

Calor retirado do reator, Q

Constante dos gases ideais, R
Temperatura de entrada da camisa, T
Temperatura de saida da camisa, T,

Densidade da agua (fluido de resfriamento), p,

Calor especifico da agua (fluido de resfriamento), cpc

Coeficiente global de transferéncia de calor, U

Volume da Camisa de resfriamento Vc

-13446,0 kd/min
0,008314 kJ/mol.K
293,15 K

353,15 K

1000 kg/m?

4,186 kJ/kg.K
20,82 kJ/min.m2.K
0,25 m?

Fonte: Adaptado de Kumar e Singh (2016).
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4.2 FUNCOES DE TRANFERENCIA DO PROCESSO

Para deduzir as fungdes de transferéncia do processo, foi necessario
primeiro tornar todas as equacdes lineares, para que dessa forma fosse possivel
propor as variaveis de desvio e aplicar a transformada de Laplace.

Nessa metodologia, foram consideradas fontes de perturbagdo do processo
apenas alteragbes na concentragdo de entrada do reagente A, na temperatura de
entrada e no fluxo na camisa de resfriamento. Sendo assim, o Unico termo nao linear

para os balangos no reator foi a lei de velocidade (ra), descrita na Equacéo 4.6.

E
faCat Tt =koeRTOCA(t) (4.6)

A linearizagao foi feita utilizando-se os dois primeiros termos da expansao por

série de Taylor de varias variaveis, como apresentado na Equagao 4.7.

0
rACAt,Tt =rACA,T + — aTCT (47)
As .

Resolvendo a Equacdo 4.7 e escrevendo como variaveis de desvio, o

resultado é dado pela Equacéao 4.8.
RA = a1CfA(t) + azr(t) (48)

Das Equagbes 3.2 e 3.4, tem-se os balangos de massa e energia, que
descontados de seus respectivos balangos no estado estacionario e descritos em

variaveis de desvios, ficam nos formatos apresentados pelas Equacgdes 4.9 e 4.10.

dg—?\ = a3Codt) - asCa(t) - a1 Ca(t) - a2l (1) (4.9)

dr
o =azli, t -aszl t -a;a,Cq(t)-aza,lt -as 't -T  t (4.10)



29

O balango de energia da camisa de resfriamento 3.5 também exige uma
linearizagao, executada de acordo com a Equacéo 4.11, isso se deve a multiplicagao

de duas variaveis com o tempo no termo de saida.

of

+ —
Fc e 1,

of
Ft -F. +—  T.t-T
© " Teg g, ¢ (4.11)

fF.t,Tct =F..T,
Com esta fungdo resolvida e substituida no balanco transiente, torna-se
possivel subtrair do balango estacionario e aplicar as variaveis de desvio. A partir

disso obteve-se a Equagao 4.12.

dry  Tq T
—°=V—‘:F'Ct - —F' t

For o, UA
t V. TV, ©

— [t -t 412
Ve Ve.P,-Coc ¢ (4.12)
Todas as variaveis de desvio estdo descritas no Quadro 1.
Fazendo as transformadas de Laplace das Equacdes 4.9, 4.10 e 4.12 e,
rearranjando para obter as funcdes de transferéncia do processo abordado nesse

trabalho, resultam nas Equacdes 4.13, 4.14 e 4.15.

azT axTy

C'a(s) = '1'18_+’|C'Ai(s)- '|'13_+1r S (4.13)
_ 33T2 aqasty a5T
s = Tyo+ inS - Tya+1 a(s)+ T,s+1 e s (4.14)
ATz _, az T3

Todos os coeficientes ai e tempos caracteristicos sdo apresentados no
Quadro 2.



Quadro 1 — Variaveis de desvio
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Cait) =C, t -Cy

Cu( EGat -Ca
Fe=tt-T rin t =Tin t 'Tin
Mt =TC t-Tc Fg t =FC t -F¢

Ra=ra-ra

Fonte: Autoria propria, 2019.

Quadro 2 — Coeficientes ou constantes dos balangos linearizados

E

E E
A= —— CAkoe RT

a1=koe—ﬁ RT2
_F _AH,
Y 84 o cr
1
UA t=
5 F E
V.p.cp VAL
" 1
- To-T
E+AHr ic k '% + UA 6= C<I/ <
Vpce ry2 A0¢ V.p.Cp c
UA T 1
T Fe UA

a7=7
Ve-Pe-Crc

—_—4t—
Ve Vepe-Crc

Fonte: Autoria prépria, 2019.
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4.3 FUNCOES DE TRANSFERENCIA DA VALVULA E SENSOR

Para adequar a equacgao da valvula e sensor-transmissor a uma funcéo de
transferéncia de primeira ordem, foi necessario efetuar o calculo do tempo
caracteristico e ganho de cada um.

O sensor-transmissor, ja contém os dados identificados de acordo com o
modelo e fabricante. Um sensor de temperatura da Novus Produtos Eletrdnicos
LTDA disponibiliza um tempo de resposta de 6 s. E 0 ganho pode ser obtido em
termos da temperatura limite de operagdo por porcentagem, de acordo com a

Equacao 4.16.

WST _ __ 100-0  _y 4qs%ST
T Tuax- Thin _ 1033,15-173,15  ~° K

(4.16)

Para equacionar a valvula, primeiramente foi determinado que o fluxo de
agua na camisa seria a variavel manipulada, uma vez que mudancgas na vazao de
agua de resfriamento afetam diretamente a remogao de calor do reator, que conduz
uma reagao exotérmica. Com isso, estabeleceu-se o valor contido na Tabela 4 como
o minimo de agua necessario. O maximo de agua necessario foi definido como
sendo igual ao dobro do valor minimo, para garantir que a valvula possa fornecer
vazao suficiente de agua no caso da temperatura interna do reator subir muito além
das condigbes normais de operagao.

Pelo livro de Nunes et al. (2010), no apéndice referente a valvulas de
controle, obteve-se o valor do tempo caracteristico, de acordo com o diametro da
valvula. Sendo que o didmetro da valvula deve ser igual ou inferior ao didametro da
tubulacéo.

Para obter o este didmetro, obteve-se informacdes da literatura. De acordo
com Telles (1999), quando o fluido for agua doce, presente em instalagbes
industriais, a velocidade de escoamento recomendada deve estar entre 2 e 3 m/s.
Optou-se pelo valor intermediario de 2,5 m/s. Entdo, de posse das informacodes de
fluxo maximo e velocidade recomendada, utilizou-se a Equacao 4.17, para calcular o

diametro da tubulagao.
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d= T (4.17)

Onde:

d: Didmetro da tubulagao.

Femax: Dobro do fluxo da camisa no estado estacionario.

VR: Velocidade recomendada.

O diametro final obtido foi de aproximadamente 3 cm ou 1,18 polegadas.
Com isso foi possivel escolher o tamanho da valvula entre 0-2 polegadas, o qual
fornece um tempo caracteristico igual a 0,3 s.

O ganho da valvula foi determinado de forma semelhante ao sensor-
transmissor, e € apresentado pela Equacéo 4.18.

_ Fomax-Fomin _ 2:0,00089-0,00089 _ ¢ o 4 -6 M/s
Kv %SC 100-0 8,9-10 %SC (4.18)

4.4 MALHA DE CONTROLE

O proximo passo consistiu-se em unir as fungdes de transferéncia do
processo e, também, esquematizar todas as fungdes em um diagrama de blocos.
Para simplificar, atribuiu-se cada funcéo de transferéncia a um Gi(s) correspondente,
apresentados na Tabela 5.

Logo, as Equacgdes 4.13, 4.14 e 4.15 referentes ao processo, puderam ser
descritas como Equacdes 4.19, 4.20 e 4.21, respectivamente.

C'a(s) = G1C'ai(s) - G2l (s) (4.19)
Ns = G3rin S -G4C'A(S) + G5rc S (420)

Fe(s) = GgF's(s) + G7T(s) (4.21)
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Tabela 5 — Generalizacao das fungdes de transferéncia

Atribuicdo de valores as

Gi(s) Funcédo de Transferéncia )
constantes (min)
azt 0,249
G e
T s+1 4,156s+1

G at 3,178

2 T s+1 4,1565+1
G a3T 0,540

3 T s+1 9.0s+1
G ajaut -0,011

4 T s+1 9.0s+1
5 ast 0,505

° T s+1 9,0s+1
G agt -560,4

® T s+1 2,33s+1
G agt 0,501

! T s+1 2,335+1
G Ky 0,000534

Y T s+ 0,00055+1

Ky 0,116
Gr T s+ 0,15+1
1

Ge Ko 145 +1s -

Fonte: Autoria propria (2019).

Por meio da algebra de blocos, foi possivel reescrever as fungdes de

transferéncia como o apresentado na Figura 4. O software XCOS apresenta um

modelo semelhante, apenas com a atribuicdo de valores as variaveis.
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Figura 4 — Diagrama de blocos ou malha de controle

cAi
?| Gy
+ —
%‘(— Gz
CA, M
G
rln G3 4
rf(s)+ F¢’ + T % L I(s)
éo_) GC > GV C) Gﬁ i S 65 > 2
- K +
G, =

Gr

Fonte: Autoria propria (2019).

Nesta configuragdo ja foi estabelecido que a concentragdo e temperatura

iniciais sdo fontes de perturbacéo, e o fluxo da camisa € a variavel manipulada por
meio da abertura e fechamento da valvula.
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5 RESULTADOS E DISCUSSOES

A motivagao deste trabalho é controlar a temperatura interna de um reator
CSTR. O efeito causado pela reagado exotérmica € a liberagao de calor ao meio, que
€ absorvido pela camisa de resfriamento que foi projetada com as especificagdes da
metodologia.

O controle do processo, que antecipa e evita acidentes, foi realizado com a
adicdo de um controlador PID sintonizado por trés diferentes métodos: Astrom &
Hagglund, Cohen-Coon e Ziegler-Nichols (com o objetivo de determinar qual o
melhor). A agua de resfriamento foi utilizada como variavel manipulada, ou seja, a
variavel sobre a qual o controlador atua diretamente para promover corre¢gées na

temperatura interna do reator.

5.1 METODO DE SINTONIZAGCAO POR MALHA ABERTA

Para determinacédo dos parametros de sintonia do controlador, utilizou-se o
meétodo da malha aberta. Este consiste em inserir uma perturbagdo degrau na
variavel manipulada e obter uma curva de resposta do processo. O sistema nao é
controlado, pois ndo ha presenga do controlador ou retorno da resposta de saida
com comparacgao de resultados (PIRES, 2014). A Figura 5 apresenta um esquema

ilustrativo da malha aberta para este processo.

Figura 5 — Esquema malha aberta

<— Gz
CA, F )
G,

) Fe’ +~T - T(s)
— Gv > 66 ¢ 65 —> >
+ +

M

G;

Fonte: Autoria prépria (2019).



36

A partir da Figura 5 e utilizando-se das fungdes de transferéncia da Tabela 5,
implementou-se a malha no aplicativo XCOS. O seu formato ficou como o

demonstrado na Figura 6.

Figura 6 — Malha aberta no aplicativo XCOS
G

3.1779
- 4.165+1
!

‘ I o,

00107 ¢,

”

Gy

r t
- 0.000534 |
0.0005s+1

560.4
2.33s+1

Fonte: Autoria propria (2019).

A perturbacdo degrau (Am) inserida correspondeu a 10 unidades. E a

resposta do processo € apresentada pela Figura 7.

Figura 7 — Resposta malha aberta: obtengéo do tempo morto e caracteristico

10
9 4
8 K=AC(t) - 0,1938
Am
7 T
1=t + g
6 4
L=t +T
8 5
4_
3 4
2_
e 1 =
_______ i | 0632aC Acly=1.938
0 "D, 283AC!
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100

t,=6,28 1= 1466 Tempo (min)

Fonte: Autoria prépria (2019).
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A maneira mais exata de obter os valores dos parametros na curva consistiu
em encontrar dois tempos (t1 e t2), sendo o primeiro obtido quando atinge-se 28,3%
da amplitude maxima da resposta e o outro 63,2% dessa amplitude. O t2
corresponde a adicao do tempo morto (to) e do tempo caracteristico (). Enquanto t1
€ igual to mais um terco de t. Resolvendo o sistema torna-se possivel encontrar
ambos os valores de tempo morto e caracteristico.

A Equacao 5.1 corresponde a curva de resposta da Figura 7, que modelou a

resposta em malha aberta pelo modelo de primeira ordem com tempo morto.

_Ke'os0,1938 g20%

= - (5.1)
fs+1  12,565+1

()

Para esta fungcdo de primeira ordem, a Tabela 6 apresenta os parametros

do controlador sintonizados pelos trés diferentes métodos propostos nesse trabalho.

Tabela 6 — Sintonizagdo dos parametros do controlador

R K W to
Parametros malha aberta

0,19 12,56 2,09

K
Ziegler-Nichols © W V¥
37,13 4,19 1,05

K
Cohen-Coon ¢ W W:
43,16 7,72 0,75

K
Astrom & Hagglund c W V¥
14,95 6,81 0,99

Fonte: Autoria prépria (2019).

Correspondendo a malha genérica demonstrada na Figura 4, criou-se o
diagrama de blocos no aplicativo XCOS, representado pela Figura 8, para todas as

funcdes e atribuicbes do processo.
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Figura 8 — Diagrama de blocos ou malha fechada do processo
g -
0.2493 ’ fed
4.16s+1
| a

3.1779
4.16s+1

0.5012
2.33s+1

Fonte: Autoria propria (2019).

5.2 PROBLEMA REGULADOR

Os casos que o controlador tem como fungdo compensar desvios no set-
point causados por disturbios ou perturbagdes, estado relacionados com o problema
regulador. Neste trabalho, fixou-se duas possiveis fontes de perturbagdo: na
temperatura da corrente que alimenta o reator e em sua concentracdo. O
comportamento e influéncia de cada uma delas € discutido nessa segéao.

Para dar inicio as simulagdes, perturbagdes do tipo degrau foram testadas.
O primeiro caso (Figura 9) mostra a influéncia de perturbagcées na concentracéo de
entrada na temperatura interna do reator, quando 200 kg/m? entram a mais no reator
do que a concentracdo inicial prevista no estado estacionario. Isso totalizou uma

alimentagao com concentragao de 1000 kg/m?.
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Figura 9 — Perturbagédo na Concentragao inicial (com controlador)

0.4

—— Astrom — Hagglund
0.351 e
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Fonte: Autoria propria (2019).

Percebe-se que a variagcdo da temperatura em relagdo ao set-point (eixo
zero) € muito baixa, inferior a 0,5 K. Isso permite descartar a concentragdo de
entrada como fonte de perturbacdo mais agravante e dar mais énfase para o
préximo caso.

Na sequéncia, efetuou-se testes para perturbagcdes na temperatura de
entrada do reagente. Para efeitos de comparacao registrou-se dois graficos com a
perturbagao de 20 K nesta temperatura. A Figura 10 apresenta o resultado onde nao
existe o controlador e a Figura 11 apresenta a malha controlada depois de sofrer a
mesma perturbagao.

A Figura 10 mostra que apo6s 30 minutos a variacdo da temperatura interna
do reator ja apresenta um desvio de 13 K em relacdo ao estado estacionario,
atingindo um valor absoluto de 426 K. Quando se considera a malha de controle
para evitar que variagdes significativas ocorram na temperatura interna do reator
(Figura 11), ela elimina quaisquer tipos de perturbagédo em cerca de 80 minutos para
os trés métodos de sintonizacio. Este tempo de resposta da malha para correcao de
desvios é relativamente alto, afinal o reator passara uma hora e vinte minutos fora
da temperatura interna ideal de operagdo. Porém, ha que se considerar que para
que a temperatura interna diminua, a valvula se abre, aumentando a vazao de agua
para a camisa de resfriamento. Neste meio tempo, a reagcdo nao cessa a liberacao

de calor, fazendo com que a temperatura demore para comecar a diminuir e
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responder ao aumento de agua de resfriamento na camisa. Embora o tempo de
estabilizagao da perturbagdo seja razoavelmente alto, a malha consegue corrigir o

problema.

Figura 10 — Perturbagdo na temperatura inicial (sem adicao do controlador)
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Fonte: Autoria propria (2019).

Figura 11 — Perturbag&o na temperatura inicial (com controlador)

8,
Astrom — Hagglund
7’ lwr'.’
6- Cohen — Coon
Ziegler — Nichols
—_— 57
<
s 4
=
5 34
g
E 2]
3
1,
0
-1
-2 . . . . \ \ . . \ . . . \ )
0 10 20 30 40 50 60 70 80 9 100 110 120 130 140

Tempo (min)

Fonte: Autoria prépria (2019).

Ambos os casos de perturbagdo no problema regulador obtiveram melhor
resultado para o método Ziegler-Nichols, pois o overshoot (salto inicial) foi menor. Na
perturbacdo da temperatura de entrada, enquanto o método de Atrom & Hagglund

atingiu um aumento de 8 K, fazendo com que a temperatura interna do reator
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atingisse uma temperatura absoluta maxima de 421 K, a melhor sintonizagao atingiu
um valor proximo de 5 K de desvio, o que equivale a uma temperatura interna do

reator maxima de 418 K.

5.2.1 Andlise da Sensibilidade Paramétrica (Problema Regulador)

A maioria das caracteristicas da resposta do sistema estdo diretamente
relacionadas com os parametros do controlador. Pensando nisso, fez-se uma
analise qualitativa da sensibilidade que as respostas da malha de controle
apresentam quando os parametros do controlador sdo alterados. Esta analise
consistiu em alterar individualmente os valores de Kc, ¥ e T variando entre um
aumento e uma reducao de 50% do valor original. Os resultados sdo apresentados

pelas Figuras 12, 13 e 14.

Figura 12 — Analise sensibilidade paramétrica Kc problema regulador
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Fonte: Autoria propria (2019).

E possivel observar na Figura 12 que ao aumentar o valor do ganho (Kc) a
resposta melhora tanto no overshoot quanto no tempo de estabilidade, sendo o
ultimo o mais significativo com uma reducédo de aproximadamente 15 minutos em
relacdo ao valor original. Apenas para efeito de comparacao, verifica-se que o

contrario nao é valido, ao reduzir Kc pela metade, a resposta apresenta-se de forma
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menos satisfatéria, aumentando o tempo para a rejeicdo da perturbagdo para 115

minutos.

Figura 13 — Analise sensibilidade paramétrica T problema regulador
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Fonte: Autoria propria (2019).

Alteragdes também ocorrem na analise de T (Figura 13), ao diminuir 50% do
valor de T reduz-se o overshoot, mas as oscilagbes da resposta aumentam,
prejudicando o tempo necessario para estabilidade. O fato do tempo integrativo (1)
estar no denominador da equacgao do controlador, faz com que um aumento neste
parametro, diminua a influéncia do termo integral do controlador.

O aumento de T implica em mais 0,5 K no overshoot sobre o valor original
da variacao, isso corresponde ao valor total de 118,5 K nesse salto. O tempo de
resposta diminui quase 5 minutos em relacdo ao original e diminui o perfil de
oscilagao.

Por fim a influéncia das alteragbes em T nao é significativa sobre a
resposta. Na Figura 14 percebe-se a sobreposigdo das trés curvas, ou seja, 0s

casos de aumento e reducdo de t geram a mesma resposta do original.
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Figura 14 — Andlise sensibilidade paramétrica T problema regulador
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Fonte: Autoria propria (2019).

5.3 PROBLEMA SERVO

Problema servo esta diretamente relacionado com o nome, ele impde uma
condigdo de alteragdo do set-point e o controlador deve atuar para atingir um novo
estado estacionario estabelecido pela nova condicdo de operacéo.

Nesse aspecto, simulou-se o problema servo para uma alteragéo de 20 K a
mais que no set-point, 0 que corresponde a estabelecer que a partir de agora o
reator deve operar com uma temperatura interna de 433 K. O grafico correspondente

a este comportamento é apresentado na Figura 15.

Figura 15 — Problema servo
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Fonte: Autoria propria (2019).
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Em contrapartida com o problema regulador, percebe-se uma troca de
cenario no problema servo, onde a melhor resposta da malha foi dada pela
sintonizagao utilizando-se o método de Astrom & Hagglund e a menos satisfatéria
fornecida pelo método de Ziegler-Nichols.

Nesse caso, a curva de resposta do método Astrom & Hagglund
praticamente n&o possui overshoot, ao mesmo tempo em que sofre menos
oscilagbes até atingir o novo set-point, proximo de 80 minutos. No novo contexto de
problema, esse tempo necessario para atingir o novo set-point ocorre apos a
comparagao do erro que recebe uma variagdo brusca (20 K), entdo o controlador
atua sobre a valvula fazendo com que ela se feche de forma moderada, pois a
reacao exotérmica também influenciara no aumento da temperatura interna. Nao se
deve fazer um cessamento abrupto da agua de resfriamento, pois isso causaria a
elevacdo muito rapida da temperatura do reator, devido ao carater exotérmico da
reacdo. Se essas elevagdes passarem muito do nivel desejado, a valvula devera ser
aberta mais uma vez para controlar o problema e fazer a temperatura decair, isso

pode gerar grandes oscilagdes na resposta.

5.3.1 Analise da Sensibilidade Paramétrica (Problema Servo)

Assim como no problema regulador realizou-se a analise dos parametros do
controlador com o aumento e redugéo de 50% do valor original de cada um. A Figura
16 apresenta as variagdes do ganho Kc, a Figura 17 variagbes do T e a Figura 18
variacbes do T .

Na Figura 16 pode ser observado que quando se aumentou o valor original
do ganho, a temperatura interna foi elevada mais rapidamente, enquanto a resposta
ficou menos suavizada. Observa-se que apos atingir o valor desejado de 433 K, ou
20 K em variavel de desvio, a temperatura ultrapassa esse valor e necessita ser
diminuida até retornar ao estado estacionario.

Na outra analise, de diminuicdo do Kc tem-se uma subida tdo lenta que o
estado estacionario so6 é atingido apds 140 minutos, isto €, 60 minutos a mais que a

resposta gerada pelo Kc original.
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Figura 16 — Analise sensibilidade paramétrica Kc problema servo
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Figura 17 — Analise sensibilidade paramétrica T problema servo
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Fonte: Autoria prépria (2019).

Para o parametro tempo integrativo, as duas analises (de aumento e
reducao) influenciam pouco no tempo de estabilidade. As alteragbes sdo mais
significativas no overshoot, pois quando ¥ é a metade do valor original, gera-se um
pico que nos outros casos nao existe, assim como a resposta apresenta uma certa

oscilagao.
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Figura 18 — Andlise sensibilidade paramétrica ¥ problema servo
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Fonte: Autoria propria (2019).

O parametro T n&o apresenta sensibilidade as alteracdes, sendo assim,

esse parametro pode ser mantido constante ao tentar novas respostas para a malha.
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6 CONCLUSOES

Os resultados obtidos mostram que o melhor método depende da
necessidade. Dentre os trés analisados, Ziegler-Nichols teve menor salto inicial no
controle de perturbagbes externas, porém com maior oscilagdo que os demais
(cruzou o eixo zero trés vezes). Este seria mais vantajoso no uso do problema
regulador devido apresentar o menor overshoot.

Quando se deseja modificagbes no set-point, contexto no qual se
estabelecem novas condigdes operacionais para o reator e a malha atua para
alcancga-las, o controlador que melhor atenderia os objetivos seria o controlador PID
sintonizado pelo método de Astrom & Hagglund. Nesse caso, ndo houve a presenca
de overshoot e a transicdo entre temperaturas de operacdo do reator ocorreram de
forma mais branda.

Na analise qualitativa da sensibilidade paramétrica foi verificado que
alteragdes no valor do tempo derivativo (T ) ndo geram diferengas na resposta, isso
em ambos os problemas regulador e servo. Sendo assim, se o objetivo fosse
melhorar a malha por tentativa e erro, alterando-se os parametros, poderia ser
estabelecido ¥ como fixo, alterando-se apenas os outros dois parametros do
controlador.

Ainda, € importante ressaltar, o desempenho do software livre utilizado nas
simulagdes. Mesmo com a grande carga matematica, extensdo e complexidade da
malha, o aplicativo XCOS teve um bom desempenho e pouca demora na resposta
computacional. Sendo assim, pode ser utilizado para diversos problemas,

envolvendo custo zero por se tratar de um software livre.
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7 SUGESTOES

1 Inserir um método de otimizacdo dos parametros do controlador, para obter
os melhores resultados possiveis em cada sintonia;

1 Aplicagdo de outros métodos de sintonizagao como, por exemplo, o método
de integral de erro;

1 Explorar dentro do software Scilab a sintonizagdo por malha fechada com o
uso do diagrama de Bode, por exemplo.

1 Ultilizacdo da malha para problemas reais, onde ha reacéo exotérmica em um
CSTR;

1 Desenvolver um manual de utilizagdo do aplicativo XCOS, motivado pela

necessidade de mais explicagbes do que apenas as presentes no HELP.
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