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RESUMO

O interesse, no decorrer das tltimas décadas, por sistemas de controle
que ajustam os parametros do controlador em fungio de mudancas no
processo, gera diversas técnicas para se projetar um controlador. Apre-
senta-se uma proposta evolutiva de uma planta térmica, com atuadores
modelados por sistemas de primeira ou segunda ordens e por nio
linearidades. Os controladores PID sio desenvolvidos, utilizando duas
técnicas de ajuste dos parametros do controlador: método analitico,
método de Ziegler-Nichols. Utiliza-se o controlador PID em cascata.
Comparam-se os resultados das simulacdes levando-se em conta, a téc-
nica de ajuste aplicada e as variagdes ocorridas no atuador do sistema.
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I. INTRODUCAO

Este trabalho consiste na modelagem e simulagio de processos de aquecimen-
to industrial visando obter estudo comparativo entre os sistemas com Malha Aberta,
utilizando atuadores modelados por funcdes de primeira ordem ou segunda ordem e
ndo linearidades. Utiliza-se em um segundo momento duas técnicas de controle ado-
tando controladores PID em cascata: o critério de Ziegler-Nichols e o método anali-
tico para obtenc@o dos seus parimetros.
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O trabalho foi desenvolvido da seguinte forma: no item II, a planta térmica foi
descrita e modelada matematicamente; no item III, € feito um breve comentdrio a
respeito da vdlvula de controle e atuador, seguido do item IV, que trata da simulacio
da planta em malha aberta. No item V, apresenta-se os modelos em malha fechada
com simulagdes utilizando o pacote Matlab/Simulink, variando-se as técnicas de ajuste
de seus parimetros. Concluimos finalmente, que quando se utiliza o sistema com
controlador verifica-se uma maior robustez na resposta.

II. PLANTA TERMICA

O Processo térmico a ser estudado € representado na figura 1, sendo compos-
to por um tanque agitado continuamente e aquecido por um fluxo de vapor circulan-
do numa serpentina. A serpentina transmite calor para um fluxo de componentes
quimicos do tanque de caracteristicas premixados. O objetivo € alcancar uma com-
posic@o uniforme da mistura e poder estabelecer perfis de temperatura constantes na

mistura.
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figura 1  Representagdo do Processo - Tanque com aquecimento

Este tipo de processo € muito comum na industria quimica, podendo ser de
fluxo continuo ou de batelada. No caso trabalhamos com fluxo de fluido continuo
devido grande interesse em processo que objetivem uma utilizagdo maxima dos equi-
pamentos e o maior rendimento. Para este processo apresentam-se problemas de
otimizagio energética os quais trataremos em outro estudo.

O modelo da planta € requerido para posterior realizagdo do controle de tem-
peratura.

Da equacdo de balanco de energia para o liquido do tanque, desprezando per-
das de calor, assumindo que a mistura € perfeita e volume constante, resulta na equa-
¢do seguinte.
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V.p.C,——== [ (1).p.C,T,(0)+U.A[T,(1) - T())| - f (1).p.C,T(1)
em que:
A € a drea de transferéncia de calor, ft* (m?)

Ty(t) € atemperatura do vapor condensado, °F (°C)
f(t) ¢ o fluxo de calor, ft3/min (m%/s)

r ¢ a densidade do fluxo, 1b/ft¢ (Kg/m?)

C é a capacidade calorifica, Btu/lb.°F (cal/g.°C)
\% é o volume do liquido no reator, ft* (m?)
U

¢ o coeficiente de transferéncia de calor global, Btu/min.ft2.°F (cal/s.m?.°C)

Da equagio de balanco de energia para a serpentina, assumindo que o metal
da serpentina estd na mesma temperatura que o vapor condensado, resulta em:

dTy(1)
m d,

=w(n).2-U.A[T,()-T)] 2)

em que:

w(t) € ataxa de vapor, lb/min (Kg/s)

C, é a capacidade térmica do metal da serpentina, Btu/°’F (Kcal/°C)

Desde que a taxa de vapor que estd na saida da vdlvula de controle esteja na
entrada para o processo, nosso modelo estd completo.

Linearizando as equagdes (1) e (2) do modelo do tanque pelo método de pe-
quenos incrementos em termos de suas varidveis de derivago, temos

dT ( ) = = = <
V.p.C, = £.p.CT(D) + p.Co(T, = T).F(t) + U. AT, (1) — (U.A+ f.p.C)T(1)  (3)

arg(1) _
C’"T_ w().A=U.AT,(t)+ U.AT(t) )

Aplicando a Transformada de Laplace as equagdes (3) e (4) e rearranjando os
termos dessas equagdes temos:

T(S)i= & F(S)+ i T(S)+ K, T.(S) 5
T 1.5+1 T.5+1°F 7.5+1 s ®)
T.(S)= TS)+—— Ry W(S

s =T s O s v (6)

A varidvel a ser controlada T(S), conforme equagio (5), € dependente do flu-
xo de calor, da temperatura inicial do processo T,(S) e da temperatura na serpentina
T((S). A temperatura da serpentina por sua vez € dependente da taxa de vapor do da
temperatura T(S) e da taxa de vapor W(S).
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III. VALVULA DE CONTROLE E ATUADOR

A equagio para uma vdlvula de igual-porcentagem com pressdo constante de
subida e descida do fluxo ¢ dada por:

W(t) = VVMA)(O‘VP“)—l

em que:
Wi é o mdximo fluxo que atravessa a vdlvula, 1b/min (Kg/s)
a é o pardametro de calibragdo de igual porcentagem

V() ¢éa posi¢cio da abertura do elemento atuador da vdlvula na escala de 0 a 1

O atuador da vilvula pode ser modelado como um retardo de 1 ordem:

1/100
T,5+1

V,(S)= M(S) 7

onde M(S) € o sinal de saida do controlador em porcentagem.

0Os modelos de atuadores apresentados na literatura técnica [1], [4], sao admi-
tidos como lineares ¢ de primeira ordem expressos na forma da equagio (7). Estes
modelos so simplificados, podendo introduzir erros importantes na modelagem da
planta. Estes erros dependendo do controle realizado podem apresentar perturbagdo
ao processo. Um modelo mais detalhado de atuadores pode apresentar as nao
linearidades e ordem elevada no modelo. Na prética atuadores sdo nio-lineares, len-
tos, e com a dinimica dependente da dire¢do e limitados em sua a¢do. Além do mais
eles degradam com o tempo com isso degradando a performance da planta.

As equagdes (8) e (9) representam a dindmicas das valvulas/atuadores que
serdo tratados ao longo deste trabalho. Além destas equagdes apresenta-se um mode-
lo vélvula/atuador representado por uma saturacio nao linear.

K,
G.="5 8)

K
G = 9
a 1285 +2.1.685 +1 ©)

N

1

Gv(s)=Saturacao nao linear
IV. SIMULACOES DA PLANTA EM MALHA ABERTA

O diagrama da figura 2 representa a dindmica da planta do processo estudada
nas equagdes (5) e (6) em malha aberta. Faremos um primeiro estudo em malha aber-
ta deste processo utilizando os modelos com graus diferenciados de complexidade.
Primeiro quanto a ordem do sistema e por tiltimo com acréscimo de ndo linearidades.
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As simulagdes apresentadas na figura 3 foram conseguidas utilizando ferra-
mentas MATLAB/SIMULINK. Elas apresentam os efeitos provocados na varidvel
controlada do sistema T(S). Algumas consideragdes a nivel de valores foram deter-
minadas inicialmente para que os cdlculos das constantes de tempo fossem efetuados.
O fluxo de vapor tem densidade r de 68 1b/ft*> e a sua capacidade calorifica € de
0,8Btu/Ib°F. O volume do liquido no reator € mantido constante em 120 ft* (3398 1).
A serpentina tem uma drea de 241,5 ft? e a capacidade de calor do metal € de 265,7
Btu/°F. O coeficiente de transferéncia de calor global U baseado na drea externa da
serpentina foi estimado em 2,1 Btu/min.ft2°F. O calor disponivel € saturado a uma
pressio de 30psia e o calor latente de condensacéo 1 € constante e igual a 966 Btu/lb.
O fluxo nas condig¢des do projeto € 15 ft’/min e sua temperatura T, é¢ 100°F. O conteu-
do do tanque deve ser mantido na temperatura T de 150°F.

O - e
+ o t
1 T(s:
Ti(s
—_—

Figura 2 - Diagrama de Blocos do Processo Térmico

Variamos o valor de W(s), na entrada do processo, até que o resultado da
saida chegasse ao valor esperado.
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V. SIMULACOES DA PLANTA EM MALHA FECHADA
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FIGURA 3 — a) Processo em malha aberta; b) Processo+ atuador
de primeira ordem; c) Processo + atuador de Segunda ordem;

d) Processo + saturacdo ndo linear

100

Os sistemas em malha aberta como era esperado apresentam tempo de respos-
ta na ordem de 20 minutos. Nio houve erro de regime estaciondrio, devido ao contro-
le manual da varidvel de entrada para produzir o valor esperado na saida. A presenca
de saturacdo nio produz diferenca significativa no tempo da resposta. Faz-se neces-
sdrio, entdo, implementarmos um controlador para que o sistema funcione automati-
camente no valor desejado minimizando o erro de regime e diminuindo o tempo de
resposta do sistema.

A figura 4 mostra o novo diagrama de blocos do sistema incluindo a malha de
controle. O controlador ¢ implementado em cascata. Os parimetros do controlador
foram selecionados através de um método analitico e utilizando o critério de Ziegler-
Nichols [2]

atuador
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FIGURA 4 - Diagrama de Blocos do Sistema em Malha Fechada
com controlador PID na malha de realimentagdo.

V.1. Método Analitico para cilculo dos parametros do Controlador PID.
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A figura 5 apresenta as simulagdes do processo em malha fechada variando a
dinimica da vdlvula/atuador, e os pardmetros do controlador segundo o método ana-
litico e submetendo a entrada uma excitagdo do tipo degrau.
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FIGURA 5 — a) Processo em MF; b) Processo + atuador de primeira ordem;
¢) Processo + atuador de Segunda ordem;
d) Processo + saturagdo ndo linear

Utilizando o método analitico, verifica-se que os tempos de estabiliza¢do es-
tdo na ordem de 5 minutos em todos os processos. A tinica exce¢do € no sistema com
atuador de Segunda ordem, onde a oscilagdo € intensa. O overshoot da resposta tran-
sitéria também foi pequeno.

V.2. Critério de Ziegler-Nichols para cédlculo dos parametros do
Controlador PID

A figura 6 apresenta as simulagdes do processo em malha fechada variando a
dinimica da vélvula/atuador, e os parimetros do controlador segundo o critério de
Ziegler-Nichols e submetendo a entrada uma excitagiio do tipo degrau.
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FIGURA 6 — a) Processo em MF; b) Processo + atuador de primeira ordem;
¢) Processo + atuador de Segunda ordem;
d) Processo + saturagdo nao linear

Com este método verifica um tempo de resposta muito alto na ordem de 60
minutos. Este critério niio é muito aconselhdvel para este tipo de processo. A melhor
resposta transitoria se dd com o atuador de saturacdo ndo linear.

VI. CONCLUSOES

Neste trabalho apresenta-se modelagem simulag@o e controle de um sistema
térmico, utilizando modelos com variacdes do atuador/vélvula. As diversas simula-
¢oes foram feitas com o software MATLAB/SIMULINK. Implementa-se um
controlador na malha de realimentagio e calcula-se os pardmetros deste controlador
através do Critério de Ziegler/Nichols e de um método analitico.

Pode-se concluir que o sistema do atuador/védlvula implementado através de
uma saturagio ndo-linear obteve melhor resultado que os atuadores de 1* e 2* ordem,
pois estes apresentaram oscilagdes em suas respostas e demoram mais tempo para se
estabilizar. O método analitico é bem superior ao de Ziegler-Nichols nestes casos.

Existem algumas vantagens em se usar PID na malha de realimentagao: per-
mite projetar mais facilmente modelo simples e intuitivos além de um controle mais
robusto (sintonizando a malha interior primeiro); é robusto para falhas na malha ex-
terior e a malha interior rejeita distirbios na pressao do vapor.

Conclui-se ainda que com o método cldssico de Ziegler-Nichols ndo se perce-
be a influéncia das variagdes dos atuadores e a resposta do sistema ndo € boa. Utili-
zando-se o método analitico, no entanto, se percebe claramente a influéncia dos
atuadores de ordem diferenciadas e das ndo linearidades e obtém-se resultados exce-
lentes na resposta dos sistemas.
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