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ESCOPO DO LIVRO

ste livro tem por objetivo descrever e detalhar os sistemas de controle encon-

trados na industria do petréleo, petroquimica e de gas natural. Desta forma,

ele apresenta a teoria dos controladores PID (Proporcional, Integral e Deriva-
tivo) que sdo sem duvida os algoritmos de controle mais utilizados na pratica, exem-
plificando a sua sintonia e cuidados para implementacdo dos mesmos nos sistemas
digitais de automacao.

Sao estudadas também as principais malhas de controle encontradas na pratica:
vazao, pressdo, niveis e temperaturas. Ele também aborda o controle dos principais
equipamentos encontrados nos processos de refinarias e plantas petroquimicas: com-
pressores, turbinas a gas e a vapor, fornos, caldeiras, geradores elétricos, bombas cen-
trifugas, colunas de destilacao e sistemas de cogeracao de energia. Ele também trata
dos aspectos importantes dos medidores e atuadores (valvulas e inversores) para o
controle.

As estratégias avancadas de controle regulatorio, tais como controle em casca-
ta, razao, split-range, antecipativo, override, desacoplamento, multivaridvel etc., sdo
estudadas ao longo do livro, nos diversos capitulos do mesmo. A escolha de distribuir a
apresentacao destas estratégias ao longo do livro foi a de tentar apresentar as mesmas
em um capitulo onde exista uma aplicacdo para elas. Por exemplo, a estratégia de de-
sacoplamento € introduzida no capitulo de “Controle de Compressores”, onde existem
aplicacdes potenciais, entretanto ela também pode ser aplicada em outros processos.

Este livro busca mostrar através de exemplos praticos, e também através de
simuladores, as limitagoes e os cuidados necessarios, para que os sistemas de controle
possam funcionar com um bom desempenho.

E finalmente, ele apresenta ferramentas de avaliacdo de malhas de controle que
permitem acompanhar, ao longo do tempo, o desempenho das mesmas. O objetivo é
diagnosticar e atuar na manutenc¢ao dos equipamentos ou na sintonia dos controladores

PID para nao haver degradacao das func¢oes de controle.






PRE-REQUISITOS

ste livro ndo é um texto basico de teoria de controle, mas busca enfocar os

aspectos praticos e cuidados necessarios para o sucesso da aplicacdo das

técnicas de controle em processos industriais. No entanto, ele faz uma bre-
ve introduc¢do aos conceitos basicos da area de controle de processos necessarios a
compreensao das diversas outras partes do livro. Para os leitores que ndo conhecem
os termos “Transformada de Laplace” e “Funcdo de Transferéncia” de um processo,
recomenda-se comecar pelo anexo A.1.

ORGANIZACAO

Este livro esta organizado em varios capitulos:
Introducao ao controle de processos
Controladores PID — introducao e sintonia
Controle de vazao
Controle de nivel
Controle de pressao
Controle de bombas industriais
Controle de fornos e caldeiras
Controle de turbinas a vapor e a gas
Controle de compressores
Controle de colunas de destilacao
Controle de sistemas de cogeracao de energia
Avaliacdo de desempenho das malhas de controle

OBJETIVOS DO LIVRO

Espera-se que ao final do livro o leitor seja capaz de:

Identificar e entender os principais sistemas de controle associados aos
equipamentos das unidades industriais.

Avaliar as possiveis causas dos problemas de implantacido e de desempenho
dos controles regulatérios (PID).

Entender a importancia de um bom projeto dos sistemas de controle.

Entender o impacto de um bom sistema de controle para a seguranca, a
confiabilidade e o desempenho econémico de uma unidade industrial.
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1 INTRODUGAO AO CONTROLE DE PROCESSOS

oatualmercado competitivo, as empresas sao obrigadas amelhorar continuamente
a produtividade das suas plantas industriais. Uma das areas tecnolégicas funda-
mentais para se aumentar a rentabilidade das unidades é a de controle, automa-
¢ao e otimizacao de processos. Varios sdo os ganhos da aplicacio destas tecnologias nos

processos industriais:
Aumento do nivel de qualidade dos produtos.

Minimizacao da necessidade de reprocessamento. Isto €, com um sistema de
controle ruim os produtos podem nao atingir as especificagoes desejadas,
0 que leva muitas vezes a necessidade de se recircular e fazer com que os
produtos passem novamente pelas unidades de processamento, com todos
os custos de energia envolvidos.

Aumento da confiabilidade dos sistemas, pois os controles bem projetados
evitam que os equipamentos operem em regides indesejadas, onde ocorre
uma deterioragdo mais rapida dos mesmos, e possiveis paradas nao programa-
das para manutencao.

Aumento do nivel de seguranca da unidade, pois os controles podem atuar
para evitar um aumento brusco e perigoso de uma pressao ou temperatura.

Libera¢ao do operador de uma série de atividades manuais e repetitivas. Por
exemplo, em sistemas com um controle deficiente o operador pode ser obriga-
do muitas vezes a ficar atuando constantemente em valvulas para manter um
nivel ou uma temperatura nos seus respectivos valores desejados, deixando
de executar uma tarefa de supervisao e otimizacdo da planta.

O termo “controle de processos” costuma ser utilizado para se referir a sistemas
que tém por objetivo manter certas variaveis de uma planta industrial entre os seus li-
mites operacionais desejaveis. Estes sistemas de controle podem necessitar constante-
mente da interven¢ao humana, ou serem automaticos, como, por exemplo, o controle
de temperatura de um forno.

Os sistemas de controle podem ser em malha aberta ou em malha fechada. No
caso do controle em malha aberta, o operador define a abertura de uma valvula de
controle, para obter uma certa vazao desejada. Para determinar esta abertura, ele con-
sulta uma curva de calibracdo prévia (abertura x vazao) e considera que a vazao vai se
manter constante, apesar das possiveis perturbacoes. A Figura 1.1, a seguir, mostra um
esquema de um sistema de controle em malha aberta.

Os sistemas de controle em malha aberta sdo simples e baratos, mas ndo compen-

sam as possiveis variacdes internas da planta, nem as perturbacoes externas inerentes
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Figura 1.1  Sistema de controle em malha aberta.

Q Sensor

PROCESSO

a um processo industrial. Por exemplo, suponha que se deseja controlar uma determina-
da vazao, e que esta vazao esteja vindo de um tanque, conforme a Figura 1.2.
Considerando uma certa vazao desejada, o operador pode consultar uma curva
ou tabela de calibracdo (que foi obtida anteriormente) e determinar qual é a abertura
da valvula que produz aquela vazdo. Entretanto, a medida que o nivel do tanque for
diminuindo, para uma mesma abertura da valvula, a vazao para o processo ird diminuir,
pois a pressdo a montante da valvula sera menor. Portanto, este tipo de controle em
malha aberta ndo compensara esta diminuicdo da vazao. Além disto, existem atritos,
histereses e desgastes das partes internas da valvula que mudam com o tempo. Assim,
a prépria curva de calibracdo também nao seria mais valida, devido a estas mudancas

dos parametros internos da planta.

Figura 1.2 Processo para controle de vazao.

N

PROCESSO
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A Figura 1.3 mostra um outro exemplo de controle em malha aberta, onde se
deseja controlar a temperatura de saida de um equipamento em torno de 70 °C. Com
este objetivo, o operador ajusta a valvula em 15%. Entretanto, quando ocorre uma per-
turbacao na temperatura de entrada do fluido no tempo igual a 60 segundos, observa-
se que a temperatura de saida aumenta, e se o operador niao atuar na valvula o sistema se
afastard do ponto desejado.

Outra desvantagem do controle em malha aberta é a sobrecarga de trabalho repe-
titivo e sem interesse para o operador. Este controle também estimula o operador a ser
conservativo e operar em uma regiao mais segura e menos econdmica. No exemplo da
figura anterior, se existisse um risco por temperatura alta, ele iria tender a operar em
uma temperatura mais baixa por seguranca, mas que por outro lado poderia significar
uma perda maior de produtos nobres, o que representaria uma perda de rentabilidade
para a planta industrial.

De forma a eliminar estes problemas, pode-se medir a varidvel importante para

0 processo e implementar um controle automatico em malha fechada. Por exemplo, no

Figura 1.3  Desempenho do controle em malha aberta.
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caso discutido anteriormente, pode-se colocar um medidor de temperatura, e retroali-
mentar o sistema com esta informacao, para que o mesmo mude a abertura da valvula e
mantenha a temperatura no seu valor desejado. Este valor desejado ou setpoint passa
a ser a grandeza ajustada pelo operador. Estes sistemas de controle sdo classificados
como sendo em malha fechada ou com retroalimentacao (feedback). A Figura 1.4 mos-

tra um esquema de sistema em malha fechada.

Figura 1.4  Sistema de controle em malha fechada.

Controlador

Valor . i
desejado ! i

PROCESSO

Com o sistema de controle em malha fechada surge a figura do “controlador”,
que compara o valor desejado com o valor medido, e se houver um desvio entre
estes valores, manipula a sua saida de forma a eliminar este desvio ou erro. Desta
maneira, o controle em malha fechada mantém a variavel do processo no seu valor
desejado, compensando as perturbacoes externas e as possiveis nao linearidades
do sistema. A variavel manipulada pelo controlador pode ser a abertura de uma
valvula, ou a rotacdo de uma bomba, ou a rotagcdo de um compressor, ou a posicao
de uma haste etc.

A Figura 1.5 mostra a temperatura sendo controlada automaticamente em 70 °C
a partir do tempo igual a 25 segundos. Observa-se que neste caso quando ocorre uma
variacdo na temperatura de entrada, o controlador atua na valvula para trazer a tempe-
ratura de volta ao seu valor desejado.

Mas o preco a se “pagar” com este tipo de controle em malha fechada € uma
tendéncia de o sistema oscilar, podendo até mesmo instabilizar o processo. Isto é, o
controle em malha fechada pode introduzir um problema de estabilidade para sistema.
Ao tentar corrigir os erros da variavel do processo em relacao ao valor desejado (set-
point), o controlador pode causar oscilagdes de amplitudes crescentes na abertura da
valvula, instabilizando a planta. A forma de se eliminar esta instabilidade € retirar o

controlador do modo “automatico” e reajustar os seus parametros de sintonia.
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Figura 1.5 Controle em malha fechada.
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O controlador do tipo Proporcional-Integral-Derivativo (PID) é, sem duvida, o
mais usado em sistemas de malha fechada na area industrial. As vantagens deste con-
trolador sao:

Bom desempenho em muitos processos;
Estrutura versatil;
Poucos parametros a serem sintonizados ou ajustados;

Facil associacao entre os parametros de sintonia e o desempenho.

Neste livro sera apresentada a problematica de sintonia de controlado-
res PID, que é fundamental para garantir a estabilidade, assim como as
diversas metodologias utilizadas na pratica com suas respectivas vanta-
gens e desvantagens. 0 uso de controladores PID em estratégias avan-
cadas de controle regulatorio também seré abordado.




Controles tipicos de equipamentos e processos industriais

Os problemas de controle em malha fechada podem ser classificados em dois

principais tipos de aplicagoes:

ReGcuLATORIO: Onde o ponto de operacdo (setpoint) € fixo e se deseja man-
ter o processo o mais proximo possivel deste valor, apesar das perturbacoes.
Na maioria dos processos continuos, que operam “continuamente” durante
3 ou 6 anos até uma parada programada para manutencio, os controles tém
este objetivo e sdo chamados de “controles regulatérios”. O objetivo destes
controles € rejeitar ou minimizar os efeitos das perturbacoes.

Servo: Onde o ponto de operacdo deve seguir uma trajetéria. Este controle
é comum em plantas de “batelada”, onde, por exemplo, um reator com vo-
lume fixo é alimentado, e as temperaturas devem seguir uma trajetéria no
tempo, de maneira a otimizar as reacdes e, consequentemente, o produto
desejado. Apds um certo tempo, por exemplo 24 horas, o produto € retirado,
e se inicia um novo ciclo ou uma nova batelada. O objetivo destes controles
é seguir com o minimo erro o setpoint desejado.

Figura 1.6  Controle regulatério.
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Na prética, os sistemas de controle devem ser capazes de resolver ambos 0s
problemas na presenca de incertezas e perturbacoes no processo. A Figura 1.6 mos-
tra um exemplo de problema regulatorio, onde o setpoint ou o valor desejado para a
variavel controlada passa a maior parte do tempo constante. Neste caso, o controle
deve eliminar as perturbacdes e manter o sistema no ponto desejado. Observa-se que
a temperatura de saida é mantida préxima ao seu valor desejado (setpoint), apesar
das variacoes na temperatura de entrada do equipamento. Quando a temperatura de
entrada varia em rampa, observa-se que o controlador tem dificuldade em manter a
temperatura no seu valor desejado.

A Figura 1.7 mostra um exemplo de problema servo, onde o setpoint ou o valor
desejado para a variavel controlada segue uma trajetoria e o controle deve tentar fazer
com que o sistema siga esta trajetoria. A sintonia 6tima do controlador PID depende de
que o problema de controle seja predominantemente servo ou regulatério, como sera
visto no Capitulo 3.

Figura 1.7  Controle servo.
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1.1 PROJETO DE UM SISTEMA DE CONTROLE DE PROCESS0S

Os requisitos gerais para o projeto de um sistema de controle sdo os seguintes:

Deve-se buscar uma estrutura de controle que minimize as perdas econémicas
decorrentes das perturbacoes que o processo pode vir a sofrer. Desta forma,
busca-se definir variaveis controladas, como certas temperaturas e vazoes,
que se forem mantidas constantes nos seus respectivos setpoints, o processo
minimiza as perdas em funcao das perturbacoes [Skogestad, 2000] [Skogestad
e Postlethwaite, 2005].

O sistema deve ser estavel, isto €, a sua resposta nao deve possuir oscilagoes,
com amplitude constante ou crescente.

O sistema deve ser robusto e eliminar os desvios entre a varidvel contro-
lada e o seu valor desejado, isto €, ele deve tender a reduzir estes erros a
zero ao longo do tempo, e ser estavel apesar das perturbacoes externas e
das nao linearidades do processo.

Em outros termos, os sistemas de controle devem manter o processo no seu
ponto operacional 6timo, evitando regides inseguras de operacao, e devem ser capazes
de eliminar perturbacdes.

O requisito especifico para o projeto de uma malha de controle é basicamente a
definicao do desempenho desejado. Obviamente, o préprio processo a ser controlado
impoe restricdoes ao maximo desempenho que o controle pode ter. Por exemplo, se o
processo € lento e demora a responder a uma a¢do na sua entrada em torno de 30 mi-
nutos, entdo nao se pode desejar que o controle responda em 2 minutos. Buscar uma
resposta tao rdapida para este processo pode significar um controle com acdo muito
brusca, o que levara a um sistema instavel. Portanto, um bom desempenho do controle
é aquele que leva o sistema a ter uma resposta a mais rapida possivel para aquele pro-
cesso (por exemplo, trés vezes mais rapido do que a resposta em malha aberta), e com
um amortecimento razoavel (estabilidade relativa — sem grandes oscilagoes).

As fases de um projeto de um sistema de controle sao:
1. ProJETO BASICO: Andlise do processo e definicdo de uma estratégia de
controle (algoritmos e instrumentacao necessaria);

2. DETALHAMENTO E IMPLANTACAO: Cuidados com a instalacdo da instrumen-
tacdo e com a configuracdo do controle no sistema digital (PLC ou
SDCD).

3. FASE DE OPERACAO E MANUTENGAO: Sintonia dos controladores e possiveis

alteracoes das mesmas em funcdo de mudancas operacionais.




Introducéo ao controle de processos 11

Fase de projeto

Em funcao dos objetivos operacionais, define-se uma estratégia de controle, que pode

ser, por exemplo:

O uso de um controlador simples do tipo PID, para controlar uma vaziao ou

um nivel;

O uso de um controle cascata, onde a saida de um controlador PID atua no

setpoint de outro controlador PID.

O uso de controle override, onde normalmente um controlador PID atua no
processo, mas se uma outra variavel se aproximar de um limite operacional,

ela passa a atuar no processo, através de um seletor de maior ou menor.
O uso de controle de razao, onde se deseja por exemplo manipular uma va-
740, de maneira que a razao entre esta e uma outra vazao seja controlada.

O uso de controle antecipatorio (feedforward), de forma a minimizar o efeito
de uma perturbacao medida, em uma variavel controlada.

O uso de controle split-range quando necessario, onde por exemplo de 0 a
50% na saida do controlador atua na valvula “A” e de 50 a 100% ele atua em

outra valvula “B”.

Ao longo deste livro todas estas estratégias avancadas de controle

serdo discutidas detalhadamente: razao, cascata, antecipatorio etc.

Fase de detalhamento e implantagéo

Instalar de forma adequada os instrumentos das malhas de controle, de maneira a
evitar erros de medicdo durante a operacdo, assim como ruidos nestas variaveis, o
que dificulta o controle. Configurar corretamente a estratégia no sistema digital de
controle da unidade, evitando por exemplo acdes indesejadas durante as transicoes
de modo dos controladores. Outro cuidado na implementacgao € tracar uma estratégia
durante a falha dos sensores, por exemplo passando o controlador para o modo manual
e mantendo a ultima saida para a valvula. Evitar a saturacdo indevida do controlador
(valvula totalmente aberta ou fechada) também deve ser uma preocupacido durante a

configuracdo. Todos estes cuidados serdo discutidos ao longo deste livro.

Fase de operacdo e manutengao

A principal tarefa nesta fase é a sintonia dos controladores. Para sintonizar um contro-

lador é necessario conhecer:
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A estratégia de controle proposta,
A dindmica do processo,
O algoritmo de controle utilizado,

O critério de desempenho desejado para a malha.

Técnicas de sintonia também serdo discutidas ao longo deste livro.

1.2 INTRODUCAO A DINAMICA DE PROCESSOS

O passo mais importante para o projeto de um sistema de controle é a obtencao da
dinamica do processo. Isto €, ao se atuar em uma variavel da planta em quanto tempo
a variavel controlada ira reagir? A dinamica do processo influencia muito a sintonia,
como sera visto a seguir. Alguns métodos de sintonia necessitam de um modelo explici-
to do processo, sendo que existem duas maneiras de se obter este modelo:

Modelagem do processo em termos de leis fisico-quimicas e correlacoes;

Identificagdo do sistema, que € o ajuste estatistico de um modelo do proces-
so a partir de dados experimentais.

1.2.1 Modelagem do processo

A modelagem fenomenolégica [Seborg e Mellichamp, 1989] usa as leis fisicas e corre-
lacoes para descrever o sistema. Um processo pode ser caracterizado por suas varia-
veis de estado que descrevem a quantidade de massa, energia e momento linear do
sistema. As varidveis tipicas que sdo escolhidas sdo: posicdes e velocidades (sistemas
mecanicos), tensoes e correntes (sistemas elétricos), niveis e vazdes (sistemas hidrau-
licos), e temperaturas, pressoes e concentragdes (sistemas quimicos, térmicos e de
reacdo). A relacdo entre os estados é determinada usando-se balancos (principios de
conservacao) de momento linear, massa, energia e também outras equagoes constitu-
tivas (correlacdes).

A vantagem dos modelos fisicos é que eles podem dar informacoes pormeno-
rizadas do sistema e eles permitem extrapolacoes. Dependendo do grau de descricao
dos fendmenos fisicos, os seus parametros tém interpretacoes fisicas. Estes modelos
também permitem obter um conhecimento mais global das relacdes entre as diversas
variaveis, incorporando as possiveis ndo linearidades.

A desvantagem é que pode ser dificil construir modelos fisico-quimicos dina-
micos de processos complexos, como certas colunas de destilacoes e certos reatores.
Outro problema é que estes modelos podem ser extremamente complexos e de pouco
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valor pratico, caso nao se conhecam com precisido os seus parametros. Outra desvan-
tagem € o tempo necessario para o desenvolvimento destes modelos.

Normalmente, estes modelos sdo linearizados (aplicando-se a série de Taylor)
em torno do ponto de operacao, de forma a se utilizar as teorias de controle de sistemas
lineares.

LINEARIZAGAO:

y =flxz) = f(Xo,Zo) + % (XO’ZO) (x — Xo) + %(XO’ZO) z — Zo)

1.2.2 ldentificacdo do processo

A identificacdo de sistemas tem por objetivo construir modelos matemaéticos de pro-
cessos dinamicos a partir de dados experimentais observados na planta. Estes modelos
sao do tipo “caixa-preta”, pois sO se esta interessado nas relacoes entre as entradas e
saidas do processo, e ndo nos mecanismos internos do mesmo.

A vantagem destes modelos em sistemas complexos € que este pode ser o mé-
todo mais rapido e pratico de se obter um modelo da dinamica do processo. A desvan-
tagem é que este modelo tem uma validade apenas local, isto € em torno do ponto de
operacao, nao permitindo grandes extrapolacoes.

A identifica¢ao do processo inclui os seguintes passos:

Planejamento e execucao experimental;
Selecao da estrutura do modelo (linear ou nao);

Estimac¢do dos parametros do modelo;

Validacdo do modelo.

Na pratica, o procedimento para a identificacdo € iterativo, isto €, 0os passos
descritos anteriormente podem e devem ser repetidos até que o modelo seja realmen-

te representativo do processo.

1.2.3 Exemplo de modelagem e identificagao

A seguir, serd estudada a obtenc¢do da dindmica de um processo simples, de forma a
exemplificar tanto a modelagem fenomenoldgica, quanto a identificacdo. O sistema
escolhido serd um trocador de calor de casco e tubo, que esta mostrado na Figura 1.8.
Pelos tubos passa um fluido frio “A”, com uma vazao massica ndo controlada (M,—kg/h),
e com uma temperatura de entrada T, ,, o objetivo € controlar a temperatura de saida
(T4, manipulando a vazao do fluido quente do casco “B” (Mp), que possui uma tem-

peratura de entrada Ty, .
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Primeiramente, sera feita uma modelagem fenomenolégica deste trocador de

calor, de maneira a elaborar um simulador dindmico desta parte do processo.

Figura 1.8  Sistema do trocador de calor a ser controlado.

Obviamente, existem varios graus de precisao na modelagem, mas o importante
é ndo aumentar a complexidade do modelo se o problema a ser resolvido nao neces-
sitar. Isto é, o modelo deve ser o mais simples possivel, para resolver o problema em
questao. Por exemplo, no caso acima o modelo mais simples seria:

Considerar que a quantidade de calor (Q — kcal/h), fornecida pelo fluido

quente “B”, é proporcional a abertura da valvula. (Q = K x Saida do TIC).

Considerar que as dinamicas da valvula e da troca térmica podem ser agru-

padas em uma Unica funcao de transferéncia de primeira ordem.
Considerar que nao ocorre vaporizacao do fluido “A” e que a temperatura de
saida deste fluido, que se deseja controlar, pode ser calculada pela seguinte
equacdo, onde “cp” € o calor especifico (kcal’kg.C):

TAZZTAI +Cp><—lvIA

Logo, desta maneira simplificada, o modelo dindmico do trocador de calor pode-
ria ser representado conforme a Figura 1.9.

As premissas deste modelo dindmico nem sempre sio validas, por exemplo a
influéncia das temperaturas e da vazao do fluido frio na troca de calor (Q) nem sempre
pode ser desconsiderada, e a dindmica de troca de calor em alguns casos necessita ser
considerada de forma mais rigorosa. Entretanto, este modelo simplificado serd usado
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Figura 1.9 Modelo dindmico do sistema.

Modelo
Perturbagdes: T,, e M, do
Parametros: C, e K Processo
Controlador
v A
TIC I
U Q Q a2
SENO = =y SIS S eI R

p A I
4 !
[ ] Dindmica EEEERSCEEEEEEEEER

com o objetivo didatico de se elaborar um simulador dinamico. No Capitulo 8 deste
livro, sera discutido um modelo mais detalhado para trocadores de calor.

Simulac@o dindmica

Existem varias possibilidades de se elaborar um programa de simulacao dinamica, des-
de o uso de linguagens padroes de programacao, como o C++ e 0 FORTRAN, até o uso
de ambientes particulares de programacao, como o MATLAB.

De posse de um simulador dinamico, pode-se testar as varias possibilidades de
sintonia de um controlador. A vantagem do simulador € permitir uma maior flexibilida-
de nos testes e nas perturbacoes do sistema de controle, ja que estas andlises nao afe-
tam a producdo. A desvantagem é o numero de parametros que precisam ser obtidos
(no exemplo da Figura 1.9: ¢, do fluido, fator K de troca térmica, dinamica da valvula
etc.), e a necessidade de validacdo do modelo utilizado, verificando se 0 mesmo repre-
senta realmente os dados medidos na planta.

Como ja foi dito, a outra possibilidade de se obter a dinAmica do processo € atra-
vés da identificacdo. Neste caso, por exemplo, seria solicitado ao operador colocar o
controlador “TIC” em manual, e variar a sua saida de um valor que nao perturbe muito
0 processo, mas que o tire do seu regime permanente, por exemplo uma variacdo de
+1% em uma planta ou £10% em outra planta. Seria entdo registrada a evolucao da
temperatura (que € a PV — process variable do controlador). Esta curva permitiria ob-
ter o ganho, a constante de tempo e o tempo morto do processo (modelo de resposta
ao degrau). A Figura 1.10 mostra um exemplo de evolucdo da temperatura obtida, ndo
diretamente da planta, mas através de um simulador do sistema de controle do trocador
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de calor para: ¢, = 1 kcal/kgC, fator K = 5 kcal/%, vazdo de 1 kg/min e temperatura de
entrada igual a 20 °C. A temperatura de saida foi normalizada para [0 — 100 °C].

Figura 1.10 Resposta do processo para identificagdo do modelo dindmico.
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Em muitos trabalhos na pratica, tenta-se modelar a dindmica do processo como
sendo um tempo morto mais um modelo de primeira ordem (ganho mais constante de
tempo). Seja um processo, com variavel de saida “T” e de entrada “u”, que possa ser
representado pela seguinte equacao diferencial de primeira ordem:

dT(t)

T

+T(t) = K x ult)

Aplicando a transformada de Laplace (ver anexo 1) na equagdo anterior, tem-se

a dinamica do processo representada por uma funcdo de transferéncia de primeira
ordem:

Tls) _ K

Us) ts+1

A solugao no tempo para um degrau unitario na variavel “u(t)” (variacdo de uma
unidade no tempo igual a zero) seria:

T@:Kxﬁ_évﬂ
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Decorrido um tempo igual a “t” (t = 1), que é conhecido como a constante de
tempo do processo, a saida do processo seria iguala T(t) =K X (1 —e ¢19) = 0.63 X K.
Portanto, a constante de tempo pode ser obtida observando-se o tempo a partir do
degrau em que a saida da planta atinge 63% do seu valor final de regime permanente.

Os parametros a serem identificados para este modelo da dindmica do processo
de primeira ordem sao os seguintes:

AT

AU

Constante de tempo (T) que € tempo necessario para a temperatura atingir
63% do seu valor final.

Ganho do processo: K =

A Figura 1.11 mostra este modelo de primeira ordem, que € na maioria das ve-
zes apenas uma aproximacao da realidade, pois um processo real raramente € linear
e de primeira ordem. Entretanto, esta aproximacao da dinamica da planta industrial é
satisfatoria para se ajustar e definir muitos controles na pratica.

Figura 1.11 Modelo identificado do processo.
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Um modelo um pouco mais completo é aquele que utiliza mais um parametro
adicional chamado de tempo morto (0), que é definido como o tempo a partir do instan-
te em que o processo foi perturbado com um degrau, em que a sua variavel de saida,
por exemplo a temperatura, comeca a variar ou sair do seu regime permanente.

Este modelo é mostrado na equagdo a seguir, e € um dos mais utilizados na
pratica para representar a dindmica do processo e servir de base para a sintonia dos
controladores do tipo PID [Ziegler e Nichols, 1942], [Corripio, 1990].

—6S
Gols)= K e

s+ 1

Para obter estes parametros que representam a dinamica do processo (K, 1 e 0)
pode-se utilizar uma metodologia de identificacao, que consiste no seguinte:

Introduzir perturbacoes iniciais em degrau na variavel manipulada (U) de

forma a garantir o condicionamento do sistema (verificar bandas mortas,
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histereses etc.), isto é, efetuar dois ciclos de degraus para cima e para baixo.
Esperar para que o sistema atinja o regime permanente estavel (variavel
controlada constante) e que nao esteja sendo perturbado por alguma outra

variavel (no caso de sistemas multivariaveis).

Introduzir um degrau na variavel manipulada, e obter a resposta do proces-
so. Esta resposta do processo é conhecida na pratica como “curva de reacao”
da planta. A partir desta curva pode-se calcular os parametros do modelo do

processo (Ex. ganho, constante de tempo e tempo morto).

e (O ganho do processo (K) em unidade de engenharia é calculado dividin-
do-se a variagdo da varidvel controlada em regime permanente pela
variacio da variavel manipulada (K = AT/AU — [Ty — Tl%Uz _Ul) ). Ver
a Figura 1.12. Notar que “T”, neste caso, é a notacdo para temperatura.

e A constante de tempo (1) é o tempo a partir do inicio da perturbacao
na variavel manipulada, descontado o tempo morto, em que a variavel
controlada ja atingiu 63% da variacado total até o novo regime perma-
nente. Logo é o tempo para atingir: 0.63 X AT = 0,63 X (T, - T,).
Observando-se a Figura 1.12, pode-se calcular a constante de tempo
como: T = tg — t,.

e O tempo morto (0) é o tempo a partir do inicio da perturba¢do na varia-
vel manipulada em que a variavel controlada comeca a responder. Este
tempo também é conhecido como tempo de transporte, pois estaria as-
sociado ao tempo que a perturbacdo necessita para “transitar” dentro do
processo e comecar a afetar a variavel controlada. Por exemplo, seja um
duto de comprimento (L), onde existe um fluido com velocidade (V), e
se adiciona um produto quimico (X), o tempo para este componente (X)
atingir a saida do duto que esta sendo monitorado sera: @ = % Este
tempo estd associado ao tempo morto. Na Figura 1.12, o tempo morto
seria calculado como: 0 =ty — ;.

Repetir pelo menos trés vezes este ciclo, incluindo variacdes positivas e ne-

gativas na variavel manipulada, e considerar como modelo do processo a

média dos valores obtidos em cada uma destas identificacdes. O objetivo de

repetir o teste é verificar se existe uma diferenca na dinamica do processo
para uma variacdo positiva ou negativa da varidavel manipulada. Esta repeti-
¢ao também permite verificar se ocorreu alguma outra perturbacdo nao de-
sejada durante o teste (principalmente para processos multivariaveis) que

alterou o calculo dos parametros do modelo.
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Figura 1.12 Teste para obter a modelo da dindmica do processo.
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Linearizando a funcéo da transformada de Laplace do tempo morto f(s) = e

(aplicando-se a série de Taylor) em torno do ponto (s = 0):

fls)=e® =1 —0s

Pela equacdo anterior, observa-se que se pode utilizar o tempo morto como
uma aproximacao para um “zero” positivo na funcao de transferéncia, que ocorre em
processos com resposta inversa, ou de fase nao minima (serao vistos no Capitulo 8).

Outra aproximacao do tempo morto € vista na préxima equacao.

Pela equacao anterior, observa-se que se pode também utilizar o tempo morto
como aproximacao para uma constante de tempo rapida do processo. Esta € a esséncia
de aproximar um processo por um modelo de primeira ordem, onde a constante de
tempo representa a dinamica dominante, seguido de um tempo morto, que considera
as outras dinamicas mais rapidas da planta.

A aproximacao de primeira ordem de “Pade” também pode ser usada para linea-
rizar o tempo morto:

e—(S/Z)s 1_ (%)S

1}

fls) =™ = v
¢ 1+ (94
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Modelos de sistemas integradores, onde a saida do processo é sempre crescente
para uma perturbacdo degrau (ver Capitulo 5), também podem ser necessarios em al-
guns casos na pratica; e podem ser aproximados pela seguinte funcao de transferéncia:

K e*QS

Gyls) = s(ts + 1)

Este modelo apresenta como resposta a um degrau unitario a seguinte saida:

y(t):K[t— e—r(l—e‘“f’)}

Portanto, seja através de uma modelagem ou através de uma identificagao,
pode-se obter a dinamica do processo que € fundamental para o projeto e ajuste de um

sistema de controle como sera visto nos préximos capitulos.
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