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NOMENCLATURA

B - Fluxo do produto de fundo

D - Fluxo do destilado

el - Vetor do erro das varidveis controladas antes do filtro
e2 - Vetor do erro das vardveis controladas depois do filtro
F - Funcio de transferéncia do filtro digital

F - Fluxo na alimentacéo

G - Representa o processo

G" - Modelo reduzido do processo

G, - Parte do modelo reduzido nfo implementével no controle
G.” - Parte do modelo do reduzido implementavel no controle
GH,, - “Data hold” de ordem zero

k;;- Ganhos do processo

L. - Refluxo de liquido no condensador

L; - Fluxo de liquido nos pratos

m - Varidveis manipuladas

Mb - Actmulo de liquido no refervedor

Md - Acumulo de liquido no condensador

Mi - Actimulo de liquido nos pratos

n - Numero de pratos da coluna

nt - Prato de alimentacfo

V - Fluxo de vapor produzido no refervedor

x;, - Composi¢io do componente mais volatil no fluxo B

x4 - Composi¢do do componente mais volétil no fluxo D

x - Vetor das varidveis de estado

y - Vetor das variaveis controladas

Yep - ““Set-point” das varidveis controladas

o — Volatilidade relativa

% — Grau de interagfio do processo

0 — Atraso de transporte

1, — Constante de tempo do modelo



1, — Constante de tempo do modelo
0 3 ; — Zero do modelo

1; _ Constante dindmica dos pratos



RESUMO

Neste trabalho, simulou-se colunas de destilago bindria com o objetivo de
controlar este processo de separacfio utilizando um controlador IM.C., para
confrolar as composigdes do destilado e do produto de fundo da coluna.

Para o projeto do controlador I.M.C. foi necessdrio desenvolver um
modelo linear reduzido que fosse simples e representasse bem o processo.

Utilizando-se dos modelos reduzidos desenvolvidos, projetou-se um
controlador I.M.C. que foi implementado utilizando-se de algoritmos de controle
digital que apresentou resultados de controle satisfatério, demostrandc a

simplicidade e a validade do sistema de controle proposto.

Palavras Chaves: Separacfo, Destilacio, Controle de Processo, Controle

automadtico, Simulacfo (Computadores digitais).



INTRODUCAO

Colunas de destilacfio, especialmente as de alta pureza, sdo conhecidas
pelas dificuldades de projeto de sistemas de controle. Estas dificuldades sdo
resultantes das caracteristicas do processo, como comportamento dindmico
complexo, ndo linearidades ¢ forte interagdes entre as malhas de controle.

As metas recentes para melhoria da qualidade dos produtos, reduciio de
residuos e minimizacio do consumo de energia tornam evidente a necessidade do
uso de um bom sistema de controle.

Como alternativa para controles destes sistemas surge o IMC, que € um
sistema de controle onde o modelo do processo faz parte da estrutura interna da
malha de controle. O IMC possue critérios de estabilidade simples, sendo
facilmente aplicavel a sistemas multivaridvel com intera¢Ges entre as malhas de
controle.

Para o projeto deste controladores € importantissimo o desenvolvimento de

modelos reduzidos confidveis para simular o sistema a controlar.
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CAPITULOI - Controle Dual de Colunas de Destilacio

1.1 - Definiciio do Sistema
Considerando uma coluna de destilacdio binaria temos um sistema com
cinco graus de liberdade, entdo teremos cinco varidveis manipuladas e cinco

varigveis controladas.

F,Zf

v

(Mb T

% ) | FIGURA 1: COLUNA DE

SG—> gy  DESTILACAO BINARIA

Um possivel conjunto de variaveis controladas é:

- Acimulo de liquido no refervedor "Mb".

- Actimulo de liquido no tambor de refluxo "Md".
- Presséo no interior da coluna "P".

- Composig¢ido do produto de fuindo "xb".

- Composic¢io do destilado "xd".

E como variaveis manipuladas teremos, por exemplo:
- Fluxo de produto no fundo da coluna "B".

- Fluxo do destilado "D".

- Vazio de fluido refrigerante no condensador "C".
- Fluxo de liquido no refluxo "L".

- Vapor produzido no refervedor "V".
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Os controladores de nivel do refervedor, nivel do tambor de refluxo e da
pressdo da coluna podem ser projetados como malhas de controle independentes
e sintonizados pelos métodos usados para controladores classicos com uma Gnica
malha de controle, pois as varidveis manipuladas para controlar essas trés malhas
de controle afetam quase que exclusivamente a varidvel controlada, inexistindo
interagdo entre as malhas. Para estas malhas de controle os pares de variaveis
manipuladas e controladas sio B/Mb, D/Md e C/P.

Entdo resta-nos controlar as varidveis xb ¢ xd tendo como varidveis
manipuladas L. e V. Mas ajustando uma das variaveis manipuladas afetaremos
ambas varidveis controladas; neste caso existem interagles entre as variaveis
tornando mais complicado o sistema de controle. O problemas que trata do
controle simultineo das composi¢des do produto de fundo e do produto de topo
de uma coluna € chamado controle dual de colunas de destilacdo.

Para controlar as duas varidveis restantes teremos que utilizar as

ferramentas disponiveis na teoria do controle multivariavel.

1.2 - Controle multivariavel.

£ comum encontrar-se processos com duas ou mais varidveis manipuladas
e duas ou mais varidveis controladas apresentando interagdes, ou seja, cada
variavel manipulada afeta duas ou mais varidveis controladas.

Para estes sistemas a escolha da configurac@o de controle nfic ¢ dbvia, e
temos como primeiro passo determinar o grau de interacfio existente entre as
variaveis do processo.

O método usado para calcular as interagdes entre as varidveis e escolher os
pares de varidvels manipuladas / controladas ¢ o método da matriz dos ganhos
relativos de Bristol (RGA) [1].

Para um sistema 2x2 (controle dual) temos:

xd | rgz,z g],ﬂ*rﬂ
Xb_J:l_gz,l gz,zJ L""J (1.2.1)
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A matriz RGA para este sistema ¢:

A 1-A
RGA = -5 (1.2.2)
onde :
1

A=

1_ ki,ZkZ,i

ki,ik2,2

(1.2.3)

Os elementos k;; da equagdo (1.2.3) sdo os ganhos do processo no estado
estacionario.

Se A=1 ou A=0, nfo teremos itera¢des entre as malhas; quanto maior for o
valor absoluto de A, maior serd a iteracgio entre as malhas.

Analisando a primeira coluna da matriz dos ganhos relativos (RGA), se o
valor absoluto de A € maijor que o valor absoluto de 1-A significa que L causa
maior influencia em Xd do que em Xb. Para este caso os pares de varidveis
manipuladas controladas seriam: Xd/L e Xb/V.

Skogestad e Morari [2] estudaram varias colunas de destilaggo:

TABELA 1.2-1: Colunas de destilagfio estudadas por Skogestad e

Morari.

colunas | zf o N Nf| Xd Xb D/F L/F

A 0,5 1,5 40 | 21 10,99 0,01 0,500 | 2,706

L4

0,1 1,5 40 | 21 10,99 0,01 0,092 1 2,329

C 0,5 1,5 40 | 21 10,90 0,002 | 0,555} 2,737
D 0,65 1,12 110 | 39 10,995 10,10 0,614 | 11,862
E 0,2 5,0 15 5 10,9999 10,05 0,158 | 0,226
F 0,5 | 150 10 5 10,9999 10,0001 | 0,500 0,227
G

0,5 1,5 80 | 40 {0,9999 10,0001 | 0,500 | 2,635
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Todas as colunas utilizam liquido saturado na alimentacéo.
Skogestad et al. [3] calculou o valor de A para as colunas citadas,

encontrando 0s seguintes valores:

TABELA 1.2-2 : Valores de interacfo entre as varidveis calculados

por Skogestad at al.

Colunas A B C D B F G

A 35,1 47,5 7,53 58,7 2,82 499 1673

Podemos verificar que os valores de A s8o sempre positivos € maiores que
a unidade, o que justifica wsar a configuragdo xd/1 e xb/v, para o controle de
colunas de destilacfo ( a chamada configuragéo 1/v).

Das tabelas conclui-se também que quanto maior a pureza dos produtos e
menor for a volatilidade relativa (o) maior ¢ a interagdo entre as varaveis pois o

valor de A aumenta.

1.3 - Colunas de Alta Pureza.

Fuentes e Luyben [4] relataram as nfo linearidades existentes em colunas
de destilaclio de alta pureza; os sistemas por eles estudados apresentam
comportamento dinimico diferente para diferentes graus de perturbagdo nas
variaveis manipuladas, a principal caracteristica de um sistema nfo linear. Este
comportamento nfo linear aumenta a medida que elevamos a pureza dos
produtos.

Foi também mencionado que o controle dual de colunas de destilacio de
alta pureza ¢ tdo problematico que muitos projetistas usam como pratica na

indastria quimica duas colunas de destilagio em vez de uma para evitar os
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problemas de controle, mas esta pratica aumenta tanto o0 custo do investimento

quanto o gasto com energia.

50,000 ppm

»
w® 4 ik — 0% a4 +AY

S

I ar2

+ AV

+ AV

+ &4V

00 0 50 100

TEMPO (MINUTOS])

FIGURA 1.3-1: Comportamento n#o linear para colunas de destilacfio de

alta pureza [4].
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1.4 - Controle dual de colunas de destilacio.

Encontram-se na literatura sistemas de controle dual de colunas de
destilacio usando o controle multimalha.  MacAvoy [5] utilizou dois
controladores PI com a intencfio de controlar os produtos de topo e fundo de uma
coluna metanol : dgua. Verifica-se grande dificuldade de aplicagfio das técnicas
de controle classico para sintonia dos controladores, € a resposta dindmica do
sistema de controle evidencia as interages entre as varidveis.

Uma alternativa para eliminar a interacdo entre as malhas de controle é
utilizar desacopladores.

Seborg [1] apresenta a teoria dos desacopladores, cuja finalidade &
eliminar as iteragdes entre as malhas de controle, de forma que cada malha de

controle possa ser projetada independentemente.

xdg, - L + +
Gel 81,1 > xd
+ A
D
2,1 219
Dy £2.1
szp N ) + + ;L + «
-——%?_——} Ge2 [y 82 X T2 xb

FIGURA 1.4-1 : Malha de controle 2x2 com desacopladores.

O desacoplador D, € projetado de forma a eliminar os efeitos de V na
malha de controle de Xd e D, ; € projetado de forma a eliminar os efeitos de L em

Xb.

Os desacopladores ideais sdo:

2
D, =— 1.4.1
12 £11 ( )
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2,
2.2

Seborg [1] afirma que o uso dos desacopladores podem fornecer melhores

D2,1 =

(14.2)

respostas que um controle multimalha convencional. Mas o desempentho do
sistema depende fortemente do modelo usado para o projeto do controlador, para
alguns processos o uso dos desacopladores pode fornecer resultados menos
satisfatorios que um controle multimalha convencional.

MacAvoy [7] diz que colunas de destilagdo de alta pureza apresentam um
desempenho pobre quando sfo utilizados desacopladores, 0 que est4 relacionado

com a baixa robustez do sistema, € a sensibilidade aos erros de modelagem.

1.5 - Controle IMC

Como alternativa para o controle deste tipo de processo surge o IMC
"Internal Model Control", que ¢ um sistema de controle onde o modelo dindmico
do processo faz parte da malha de controle. O IMC possui critérios de
estabilidade simples, permitindo 0 mesmo tratamento matematico para sistemas
de controle de uma varidvel (SISO) e para sistemas multivaridveis (MIMO), com
ou sem atraso, produzindo uma resposta dindmica desacoplada e com garantia de
"off-set" nulo, além de possuir menor quantidade de parimetros a serem
ajustados do que os controladores classicos.

Uma diferenca importante entre o controle cléssico ¢ o IMC, para
sistemas multivaridveis, € que o controle classico utiliza pares de varidveis
manipuladas e controladas; por exemplo, manipula-se a razdo de refluxo para
obter a concentragdo desejada no destilado e manipula-se o vapor produzido no
refervedor para controlar a composicdo do produto de fundo da coluna. No IMC
ndo se utiliza este conceite de pares de variaveis manipuladas e varidveis
controladas; teremos um conjunto de varidaveis manipuladas que usaremos para
obter o resultado desejado nas varidveis controladas.

Para garantir um bom desempenho do controlador na estrutura IMC ¢ de

grande importéncia que 0 modelo utilizado na malha de controle seja simples e
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represente bem o processo. O que torna necessario o estudo do comportamento

dindmico dos processos a controlar.

1.5.1 - Historico

Os conceitos basicos do IMC "Internal Model Control" vem surgindo ha
vdarias décadas; € o que o diferencia basicamente dos controladores cléssicos €
que estes utilizam o modelo do processo somente para sintonizar o controlador,
enquanto que o IMC utiliza o modelo do processo na malha de controle (modelo
do processo faz parte da estrutura do controlador).

Em 1957 Newton at al. {6] converteu uma malha de controle fechada em

um sistema aberto, fazendo uso do modelo do processo.

y
m vy s 4y om y
G | > p:-{ G‘H GJ—-»

processo controlador processo

1 5.1-1 gmalha de controle classico 1.5.1-bmatha proposta por Newton

Figura 1.5.1-f2omparagao entre uma malha de controle classico e a malh
proposta por Newton

Verificamos na figura 1.5.1-1a que os controladores classicos atuam no
sistema quando existe um desvio na varidvel controlada. Newton elaborou um
sistema (figura 1.5.1-1b) onde a fungfo de transferéncia do controlador ¢ a
inversa da fungfio de transferéncia do processo; desta forma, para qualquer
variagdo no "set point" sempre temos que y = ysp.

Também em 1957 surgiu o preditor de Smith [8], que contém o modelo do
processo em paralelo com a planta, com o objetivo de eliminar o efeito do atraso

na estabilidade do controlador.
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processo

T_@ Y
S

modelo

Figura 1.5.1-2 : Preditor de Smith

ysp\h et

+ K -

N

Como podemos notar, o preditor de Smith utiliza duas malhas de controle.
Uma malha interna, onde o modelo do processo G* € usado para estimar o valor
da variavel controlada sem o atraso. Temos também uma malha de controle
externa, para corrigirmos os erros devido as imperfei¢ces do modelo do processo.

Em 1982, Garcia e Morari [9] publicaram o primeiro artigo referindo-se
diretamente a teoria do controle IMC. Os autores utilizaram a idéia do
controlador como o inverso do modelo do processo (Newton) e a malha de retro

alimentacfo externa (Smith) para corrigir os erros do modelo.

processo
ysp m ¥ “

R Ge G 7

controlador modelo processo
IMC
* ,,\>5 +
G PaN
d

Figura 1.5.1-3 : Estrutura IMC

Mas a teoria do IMC foi aplicada até hoje em um nimero insignificante de
processos quimicos industriais. Muitos pesquisadores ja refletiram as razdes para
esta lacuna entre pratica e teoria, e sentiram que o IMC, pode fechar esta lacuna.
Com efeito o IMC apresenta um bom desempenho e possul uma metodologia de

projeto transparente ¢ de facil entendimento.
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1.5.2 - Propriedades do IMC

A estrutura IMC multivaridvel é mostrada na figura 1.5.1-3, onde G* é a
matriz das fungbes de transferéncia do processo (modelo da planta), Ge € a
matriz das fungBes de transferncia do controlador, y,, € 0 vetor "set point” do
processo, y € o vetor das varidveis controladas e G € o processo a ser controlado.

Propriedade 1: Critério de estabilidade dual.

Assumindo que G*= G, a estabilidade do controlador Ge ¢ do processo G
¢ suficiente para garantir a estabilidade global do processo.

Propriedade 2: Controle perfeito

Um controlador produz um sistema em malha fechada com controle
perfeito quando se tem y = yg,

Se G = G, e se G, for estavel, para conseguirmos o controle perfeito

necessitamos do seguinte controlador:
G.,=G*-1 (1.5-1D
E preciso contudo cautela quando G™ # G, pois o sistema pode tornar-se

instavel com este controlador. Por outro lado, G* -1 ¢ freqiientemente ndo
realizavel. Contudo a condigdo do controle perfeito serve como ponto de partida

para o projeto de controladores na estrutura IMC.

Propriedade 3: Qualquer controlador G, onde G (1)=G(1)* -1, produz

"off set" nulo.

1.5-3 - Procedimentos de Projeto
Na metodologia de projeto e implementacdo do sistema de controle IMC,
utilizaremos técnicas de controle digital. Portanto a metodologia de projeto serd

efet_uada usando Transformada 7.

A propriedade 2 indica que o controlador Ge(z)=G*(z)"1 produz resposta
com controle perfeito. Entretanto, o controle "ideal" nio pode ser implementado

na maioria dos casos pelas seguintes razies:
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(1) Se a funcdo de transferéncia G¥(z) contém atrasos, a fun¢iio de
transferéncia inversa conterd termos preditivos, tornando o controlador

irrealizavel.

(2) Se a fungfio de transferéncia G¥(z) contém zeros cujo valor absoluto
(mo6dulo) seja maior do que a unidade, a inversa produz um controlador com
polos com valor absoluto maior do que a unidade, portanto instdvel (critério de
estabilidade para sistemas discretizados [1] ).

(3) Polos de G(z) no intervalo (-1,0), apesar de estdveis, produzem
comportamento oscilatério nas variaveis manipuladas denominado "rippling"
resultando em oscilagdes nas variaveis controladas ("ringing").

(4) Um sistema de “controle perfeito” € extremamente sensive] a erros de
modelagem.

O projeto IMC consiste em dois passos bem definidos para contornar estas
limitag¢des:

Passo 1:

Dado o modelo dindmico do processo G*(z), efetuar a fatoracfo:

G*(z) = G+*@).G-"(z) , (1.5-2)

onde G+*(z) contém os atrasos ¢ os zeros de valor absoluto maior que a
unidade.

Entéo o controlador empregado no processo sera:

Ge(z) =G- (2] (1.5-3)

Para este controlador se G = G teremos a seguinte resposta para a malha
de controle:

vy=Gy . ¥g (1.5-4)

Cilculo de G+7(z) :
Da equacgfio (1.5-4) podemos concluir que para obtermos uma resposta
desacoplada a matriz G+*(z) deve ser uma matriz diagonal.

- Para eliminar os atrasos indesejados devemmos fazer:
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G+*(z) = diag[z-(t1F1), z-(z2+1), _ z(trtl)] (1.5-5)

Se os elementos da matriz inversa do processo G*(z), sdo gij(z)z-(7ij+1),
entdo os valores de tj para a equac@o (1.5-5) sédo:

Tj= maximo (tij) i=1,2,3,...,r e j=1,2,3,...r (1.5-6)

E a matriz G*(z) deve ser rearranjada de forma que os menores atrasos
fiquem na diagonal.

- Para eliminar os zeros indesejaveis r; devemos fazer [10]:
(z-1)

1—-n.

onde: i de i=1,2,..,n sd0 os zeros cujo valor absoluto ¢ maior do que a

G+*(2) = diag( Zl 7)) (1.5-7)

unidade, ou zeros que causam "rippling".

A matriz G+ () serd o produto das equagbes 1.5-5 e 1.5-7 quando
necessitarmos eliminar atrasos € zeros indesejaveis 20 mesmo tempo.

Passo 2: Robustez para erros no modelo.

Para introduzir robustez ao sistema deve-se introduzir um filtro de
primeira ordem no sistema, tornando a malha de controle estavel na presenca de

erros de modelagem.

[ 1

1-a
F(z) = di 1.5-8
@ m%l_az_lj (1.5-8)
Onde O<a<].

N

ysp + e ez m. y
o e
Lo

Figura 1.5.2-1 : Estrutura IMC com filtr
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A reposta para a malha fechada, serd y= F.G+.ysp : O pardmetro do filtro,
¢ o tnico parimetro ajustavel do IMC, e que da robustez ao sistema na presenca

de erros no modelo.

Para garantir "off set" nulo, devemos notar que: G+ (1)=1Ie que F(1)=1.

1.6 - Modelagem dinimica - Modelos Reduzidos

Para o projeto do controlador IMC, necessitamos de um modelo reduzido
do processo que seja o mais simples possivel e que represente bem o processo.

Na literatura encontramos varias publicagBes focalizando modelos simples

de colunas de destilacfio enfatizando o seu uso no projeto de controladores.

1.6-1 - Modelos com duas constantes de tempo

Skogestad e Morari [2] estudaram o comportamento dindmico da coluna A
(tabela 1.2-1) e verificaram que para perturbacges nos fluxos externos (L ou V), a
coluna apresentou uma resposta dinémica de primeira ordem com constante de
tempo de 194 minutos. Para variagdes no fluxo interno (perturbagdées em L. e V de
mesma magnitude) a coluna A apresentou uma resposta dindmica de primeira
ordem com uma constante de tempo de 15 minutos. Estas observagtes levaram
estes pesquisadores a propor um modelo reduzido com as seguintes suposi¢des:

- A resposta do modelo para mudancas no fluxo externo L ¢ de primeira
ordem com constante de tempo 1.

- A resposta do modelo para rnudangas no fluxo interno (variagGes de L. ¢
V de mesma magnitude) € de primeira ordem com constante de tempo T,.

Das suposicdes do modelo temos:

r ki,l kl,l +k1,z kt,l

Xd:}:} 1478 1+1,8 1418 L{ﬂ (16.1-1)
Xb Kpo Ky +ky, Kk LV
LH»%: S _l

1+7,8 1+1,8
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FIGURA 1.6.1-1: Coluna A , resposta dindmica - modelo 1.6.1-1 ¢

resposta linear sem a dindmica dos pratos {2].

Resck [11] observou que este modelo apresenta bons resultados para

algumas colunas para modelagem de variagdes nos fluxos externos (colunas A e

B), mas para as outras colunas da tabela 1.2-1 este modelo nio é uma boa

representagio do processo (figura 1.6.1-2).

Foi verificado ainda que para



CAPITULC I - CONTROLE DUAL DE COLUNAS DE DESTILACAO 15

variagbes nos fluxos internos a resposta dindmica do processo apresenta uma
forte sobre elevagdo, que é caracteristica de um zero maior que a constante de

tempo ;. (Figura 1.6.1-3).
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FIGURA 1.6.1-2: Resposta dindmica das colunas C e E para perturbagGes

na vazdo de vapor.
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FIGURA 1.6.1-3: Resposta dindmica das colunas C e E para perturbagdes

no fluxo interno de 10™.

Partindo dos resultados foi proposto outro modelo reduzido para colunas

de destilacZo.
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1.6-2 - Modelo Proposto por Resck.

O modelo (1.6.1-1) apresenta zeros para perturbagdes com relagio a V,
mas percebeu-se que nos resultados das simulagdes do processo os zeros sdo de
maior magnitude e também estdo presentes na resposta quando variamos
o fluxo interno
(fig 1.6.1-3). Esta observagio induziu este pesquisador a propor um modelo de
segunda ordem com zero para todos os elementos da matriz do modelo.

Os zeros do modelo s@o calculados fazendo-se um ajuste da resposta do
processo € da resposta do modelo, minimizando o erro pelo método dos minimos
quadrados.

O modelo € o seguinte:

: [k, (1+m,5) k,,(1+1m,,5) 11

Xd"| T A+,9)1+1,8) (+tS)1+t,S) | L

Xb’ = kp (1+m,S)  k,,(1+1m,,5) L{V* (1.6.2-1)
L(IHES)(IHZS) (1+1,5)(1+1,8) J
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FIGURA 1.6.2-1: Colunas A e E simuladas pela equacéio 1.6.2-1 e pelo

modelo linear completa (sem considerar a dindmica dos pratos) [11].

Este modelo apresentou bons resultados para modelar as colunas,
principalmente para os fluxos externos, que sdo os mais relevantes, ja que
varia¢bes nos fluxos internos sdo dificeis de obter em uma planta industrial (ver

figura 1.6.2-1).
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1.6.3 - Modelo com duas constantes de tempe considerando a
dindmica dos pratos.

Nos modelos (1.6.1-1) e (1.6.2-1) os autores desprezaram a dinimica do
liquido no prato para realizarem as simulagdes.

Skogestad et al [12] enfatizaram que o fluxo dindmico do liquido nos
pratos deve ser incluido no modelo para uso no projeto de controladores.
Segundo os autores, esta considerag@o melhora a resposta inicial do modelo, o
que ¢ muito importante em se tratando de controle de processo, pois a
caracteristica mais importante de um modelo para sintonia de um controlador € a
dindmica a altas frequéncias (resposta inicial), sendo que o modelo com esta
considerag@o satisfaz esta condigfio.

O modelo proposto € uma modificagdo direta do modelo de Skogestad e

Morari dado pelaeq. (1.6.1-1):

1_ kf i kl,l -+ kLz _ kLI ‘l
_f % i+*cls I+1ys  T41gs IL(L*’I (1.6.3-1)
kz,; +k;, N ks, LV*J
L +TS 1+T23 }."‘*“TISJ
1
o,() _ m (1.6.3-2)

No modelo citado 1, € a constante dindmica dos pratos, sendo considerado
“ n “ pratos idénticos para as colunas.

Os autores simularam sistemas de controle dual para a coluna A utilizando
controladores PID, sintonizados com os modelos das equagdes (1.6.1-1) e
(1.6.3-1), respectivamente.

Verifica-se que o controlador baseado no modelo 1.6.3-1 apresenta

resposta melhor, embora se nota uma forte interagfo entre as variaveis no sistema

(fig 1.6.3-1).
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CAPITULO II - MODEL AGEM DINAMICA PARA CONTROLE

2.1 - Simulacio de Colunas de Destilacfio - Modelo nao linear

As colunas de destilagio que serdio controladas, sdo simuladas utilizando o0 modelo
descrito por Skoguestad, et al [12]. As equagdes detalhadas do modelo encontram-se no
apéndice A.

Considerac¢des do modelo:

- Separacio binaria.

- Volatilidade relativa constante.

- Actmulo de vapor desprezivel.

- Eficiéncia de 100% em cada estigio de separagdo (vapor estd em equilibrio
termodinimico com o liquido).

- A dindmica do liquido nos pratos nfo ¢ desprezada. Uma relacfio linear €
considerada entre o actimulo de liquido e a vazio de liquido no prato, representada pela

seguinte equacio:
M, =M/ +7, (L; - L)), (2.1-1)

onde: Ty - constante dindmica do prato.

M e L, - acimulo e fluxo de liquido nos pratos no estado estacionario.

- Assume-se que o controle de nivel € perfeito no refervedor e tambor de refluxo, o
que ¢ justificado pela dindmica destas duas malhas de controle ser muito mais rapida que
a dindmica das composigdes.

- Todos os estagios de separacfo sdo considerados iguais com uma constante de
tempo T;, exceto o refervedor € o tambor de refluxo onde o controle é considerado

perfeito

O modelo é constituido por duas equagdes diferenciais e duas equacdes algébricas

para cada estagio de separag@o.
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d(M;.x,)
T ar Lig- X +Voyi = Lix, = Vi, (2.1-2)
dM;
"dtl =L, — L (2'1"3)
s M, -M/]
L, =10+t (2.1-4)
H 1 ,,CL
o X,
(2.1-5)

YT @-Dx
Para simular as colunas de destilagfio utilizou-se o software ODEPACK [13] para
resolver o sistema de equagdes algébricas e diferenciais, obtendo a resposta dindmica do

processo.

2.2 - Simulacfo de Colunas de destilacio - Modelo Linear Completo
Para desenvolver modelos lineares reduzidos, temos simplesmente que usar a
técnica da lineariza¢do em relagdo ao ponto de operagdo em que estamos trabalhando

[14].

d;; = Ax +B. 2.2-1)
y=Cx (2.2-2)
onde:

X : vetor das varidveis de estado desvio.
u*w[L*, V*]T : varlaveis manipuladas desvio.

y*={xd*, X;]T : variagio das varidveis controladas desvio.

Os valores das matrizes A, B e C encontram-se no Apéndice B. Considera-se os
dois casos, um onde a dindmica do liquido no prato € desprezada, e outro caso incluindo a

dinAmica do liquido no prato.

2.3 - Desenvolvimento do Modelo Linear Reduzido.
Podemos perceber que o modelo proposto por Resck (1.6.2-1) ¢ uma boa

representacdo para colunas de destilag#@o. Porém este modelo ndo leva em consideragdo o
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fluxo dindmico de liquido nos pratos cuja importancia para o projeto de controladores foi
enfatizada por Skoguestad at al [12].

Entdo resolvemos unir os dois modelos, criando um modelo de segunda ordem
com zeros € considerando o fluxo dindmico do liquido nos pratos, os zeros deste modelo
reduzido sfo calculados por ajuste A resposta do processo calculada usando o modelo
linear completo.

Das consideracdes acima chegamos a um modelo do tipo:

[ ky(l+m,S) ki (1+10,,8) |
x’;—]_% 1+1,8)(1+1,9) (1+IIS)(1+'cZS)i(L*—l 231
o || Kaarmy®) " kap(1rmyS) (v

| 903 5,8 OO Trr8iiias).

onde GL(s) ¢ dado pela equacio (1.6.3-2).

Para colunas onde o nimero de pratos ¢ grande, podemos aproximar GL(s) por [2]:
GL(s)y=¢™. (2.3-2)

2.4 - Simulac¢iio das colunas de destilacio utilizando o modelo reduzido.

A validade do modelo (2.3-1) foi testada por simulacfo dindmica para as colunas
A e G da tabela (1.2-1). Sabemos que a coluna A ¢ fécil de ser controlada (A=35.1) ¢
temos resultados de controle deste sistema publicados na literatura usando controladores
PID ( figura 1.6.3-1) [2]. A coluna G ¢ uma coluna problemética para controlar pois

apresenta fortes interagfes (A=1673).

2.4.1 - Calculo dos parimetros do modelo reduzido.

As constantes de tempo 1, € T, sfo calculadas por [2]:

T, = (2.4.1-3)
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T,

1
= .A—;‘: (2.4.1"4)

onde A, € o menor autovalor em moédulo da matriz A e A, é o segundo menor

autovalor em modulo da matriz A.

A constante hidrdulica dos pratos € calculada por [2]:

at
M,

_ =} _
LT3 Lnt-1) (2.4.1-3)

Os ganhos do processo sdo calculados pela seguinte equagso [2]:
K=C.(A")B (2.4.1-4)

Os zeros 1n;; sdo calculados pelo ajuste das respostas iniciais do modelo linear

completo & do modelo reduzido, como indicado anteriormente.

Para as colunas A ¢ G podemos utilizar a equagéo (2.3-2) para modelar a
dindmica do fluxo de liquido no prato, sendo 6 o atraso na resposta de X, quando

vartamos L.

Para estas colunas o ajuste dos pardmetros do modelo reduzido 2.3-1 levou aos

seguintes valores:
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TABELA 2.4.1-1: Parimetros do modelo linear reduzido (2.3-1)

COLUNAS T €Ty K Tn e

A 193,91 | 0,0088 -0,0086 | 11,569 10,342 | 1,91125

12,05 0,0184 -0,0198 | 13,620 15,292

G 20607,90 | 0,0102 -0,0102 | 15,139 13,400 | 4,66732

19,51 | 0,0098 -0,0098 | 30,453 31,961

2.4.2 - Resposta do modelo.

As figuras seguintes permitem avaliar a validade do modelo reduzido(2.3-1) para
as colunas A e G, utilizando os pardmetros dados da tabela (2.4.1-1). O modelo linear
completo inclui a dindmica dos pratos. Note-se que no ajuste foi dado énfase a resposta

inicial.
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2.5 -~ Conclusbes: .
Podemos observar que o modelo (2.3-1) representa bem a dindmica das duas

colunas, apresentando respostas similares 4 resposta dos modelos lineares completa,
especialmente para os instantes iniciais.

Para estes casos o modelo proposto por Resk (1.6.2-1) ndo apresentaria bom
desempenho pois ndo considera o atraso na resposta provocado pela dindmica do liquido
no prato. O modelo proposto por Skogestad (1.63-1 e 1.6.3-2) também ndo
apresentariam bons resultados, especialmente nos instantes iniciais.

Espera-se que os controladores IMC projetados & partir do modelo (2.3-1)
apresentardo resultados satisfatérios, ja que a resposta inicial ¢ fator decisivo no

desempenho da malha de controle.
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CAPITULO III - PROJETO DA MALHA DE CONTROLE
DUAL USANDO O IMC.

3.1 Malha de controle.

O sistema que sera simulado € o seguinte:

sinal analogico

H
i

Ih/ : ™~ "7 sinal digital

i

! ;

¥

:

F, Zf 1 i

D, Xd@ |

—_— |

Vo y < fffff _ X

1, 1 1

“NI C

) data
§ : hold

B, Xb E E
¢ |
: |
L | 7
amostrador E:::fjj i;wm>
Lo o
' H
. -~  computador

Figura 3.1-1: Esquema do sistema simulado.

No sistemna acima, temos a coluna de destilagdo acoplada a um computador
digital. Os valores das composi¢tes sdo transmitidos para o computador através
de conversores analogico-digitais (amostrador). O computador usa os valores
das composic¢Oes, e o algoritmo de controle IMC para determinar o valor das
' varidveis manipuladas que serdo transmitidos ao processo, através de dois “data-

hold” ( conversor digital-analégico).

Temos 0 seguinte diagrama de blocos correspondente 4 malha de controle:



CAPITUIL.O I - PROJETO DA MALHA DE CONTROLE DUAL USANDO ILM.C. 31

data-hold
F(z) Ge(z) GHo(s})| Processc—l-—) ’
tr
filtro coxllMcéador T vizl
ym[z] +
Gp(z) _
ydlz] modelo

-~ sinal digital ) _ )
—  sinal analogico Figura 3.1-2:‘;}3;3&%3;11; ;?a liﬂocos do sistema de

onde:

Gp(z) :modelo do processo

GHo(s) : data hold de ordem zero

Ge(z) : controlador IMC

F(z) : filtro digital de primeira ordem

Processo : planta a ser controlada.

y(s) : vetor das varidveis controladas - sinal analégico.

y(z) . vetor das varidveis controladas - sinal digital.

ym(z) : vetor das varidveis controladas calculados pelo modelo reduzido do
processo.

yd(z) : vetor da diferenca ente as varidveis controladas produzidas pelo
processo € pelo modelo reduzido (mede o erro de modelagem).

ysp(z) : “set point” das varidveis controladas.

el(z): diferenca entre o0 “set point” ysp(z) ¢ o erro de modelagem yd(z).

e2(z): vetor el(z) depois de filtrado.

m(z): vetor das variaveis manipuladas - sinal digital.

m(s): vetor das varidveis manipuladas - sinal anal6gico.

3.2 Conversio do modelo de processo do dominio de Laplace para o
dominio de "Z".
O modelo do processo foi desenvolvido no dominio de Laplace. Para ser

implementado como um algoritmo de controle digital, necessitamos transforma-
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lo para o dominio de “z”. Para tal juntamente com o modelo do processo (2.3-1),

incluiremos o data-hold de ordem zero.

Gp(z) = Transformada Z { GHo(s).Gp(s) }.

1—e™ 1 I— ky(m,S+1) ky,{(mn,S+1)
GP(Z):Z{( S J(tis+1)(128+1)]_k2;(m213+1)e'9" kn(m225+1)]}(3‘2'1)

Aplicando a transformada “Z” e realizando algumas manipulagBes

algébricas chegamos a seguinte equacgdo (ver apéndice C):

Gp(2) ___*_L_f: ky,(al,,z+a0;) ku(aluZ“PaOu)} 321
P 2 bz e b, Lk, (aly 24+ 20,)27 Ky (al,z+a0,) ]
onde :
T T} (my;-1 Ye T +(1, _,mi‘_)e—mz
= exp(‘?“ﬂ* I, (3:2-2)
(t, -, )e " 4 m, . —1T o T
al; =1+ 2 = (mn, ) (3.2-3)
5 T;=1,
T T|
D=~ 3.2-4
-° FL T, 1:2J ( )
ﬂ
:_eXpL J o (3.2-5)
8]
T (3.2-6)

3.3- Desenvolvimento do algoritmo digital para o modelo.
Aplicando a transformada "z" inversa na equagfo (3.2-1), obtemos as

equagdes das diferencas para o modelo do processo.
Xd*j=- by Xd'j.1 - bo Xd"1.2 + k1 [al1,1.L ¥} +a07,1.L%50]

+kyafalp Vi1 +a01 2.V*i2] (3.3-1)
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Xb*; = - bp.Xb*j.1 - bo.Xb* ;2 + kp 1 Jalp,1.L 1+ a0p, | L¥04

+ko1.[alp 2. V¥ +a02 2.V¥ig] (3.3-2)

3.4 - Projeto do controlador IMC digital.
Para projetar o controlador digital devemos partir da matriz das fungdes de
transferéncia do processo (3.2-1).

- - 3 #* - -
Como primeiro passo devemos calcular a matriz G (z), para eliminarmos

os termos irrealizaveis do controlador.

.
G.(z)=| " Lz (3.4-1)

o
1"‘ 1'1
Para obtermos a fungdo de transferéncia do controlador precisamos de

funcdo G’ _(z) dada por:

G (@) = Gp@).G +@rL. (3.4-2)
A fung@o do controlador sera:

Ge(z) = G ()1, (34-3)

2
(Z + biz + bo)(Z - K )!— —1(22 (3122 FARS 8.022) k}z(alizz -+ a(}lz)_l
-1
(lufl)zz ‘_3{2;(81212%8021)2. —ku(al“z-z-ao”)

Ge(z) = e (34-4)
, [k12k21(31122+8012 )(31212:4- 3021)2 - k}l.kzz(alllz-I-3011}(312224*6022)]

3.5 - Desenvolvimento do algoritmo do controlador.
Calculando a transformada "z" inversa da equagio (3.4-4), chegamos ao

seguinte algoritmo para ¢ controlador.
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Para a primeira varidavel manipulada temos a seguinte equagfo: (ml1=L)
mlj= p1(1)*mlj1 +pl2)*ml; 3+ pl3)*mljr +pl{4)*mlj.1 o +

p1(5)*mlj.p¢ +pl(6)*elj + pl(7)*elj1 +pl(8)*eljp +
pl(9)*elj3 + pl(10)*eljgq + pl(11)*e2; +pl(12)*e2i1 +

pl(13)*e2;jn +pl(14)*e2ij_3 +pl(15)*e2i4 (3.5-1)
-al, , ag,,
onde: pl(1l)= i (3.5-2)
al,, al,,
-~a0, , *al, , 35.3
pi(2)= R (3.5-3)
kl 2*k2 l*all 2 *alz H
_5 , . . 3.5-
pl (3) ]{1'1 *k2,2*a]7..1 *a12,2 ( 5 4)
k,.*k,  * *al 0., *al
pl(@) = 1,2 2,1 (al'l,z a 2,3.+a 1.2 AN (3.5"5)
kl,l *k2,2 *all,l *alz,z
k,.*k  *al0 _*al
piL(s) = 2 e "80, 780, (3.5-6)
k].,l *k2,2 * an,i * a’]‘2,2
166) = L (3.5-7)
F - kj,l *alm *(}'—ri .
*(o, - 0
pre = 2z "y 7)1 80, (3.5-8)
(L-1)%k,, *al,, *al,,
*h0-r *b * - .
p1(g) = Sz 1071 7D, ) +30% (b, - xy (3.5-9)
kl,l *a'll,l *aj“z,z *(1"1:1)
0,.*®0-r *bl) - *1r * b0
p1(6) = 2022 "B0 -1 *OD -, (3.5-10)
kz,l *all,i *1 - rl)*alz,z
— O * *bo
pPL10) = 22 ™h (3.5-11)
{1—]:}.) *kL,l *a11,1 *alz,z
- *al
pil) = ik = (3.5-12)
- %) *km *kz,z * alm *a:}"z,z
“kox *(b]. - 0
pl(j_Z) = k1,2 (a11.2 (b }:‘L)'i-a' 1,2 (3‘5“13)

kl,l *kz,z *all,l * alz,z *A-r
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-k, _*a *{bO-r *bll+al, _*{bl-x)
pl (13)= 1,2 12 (3 1,2 1 (35&14)
k1,1 *kz,z *331,1 *(1“:51)*8-12,2

Ky, *(a0,, * (b0 ~1, *bl)~al _ *1. *b0)
pl1(14) = ’ (3.5-15)
(I-t)*al, *al, *k, *k,,
k., *r *a0,, *b0
pl1(15) = ERL ¥ (3.5-16)

(I-5)*k,*k,, * 311,; *al,,

Para a segunda varidvel manipulada temos a seguinte equagdo: (In2=V)

m2i= p2i*m2;.1 + p2(2)*m2;.p + p2(3)*m2j.¢ + p2(4)*m2i 14 +
p2(5)*m2ip.¢ +p2(6)*elj¢ + p2(7)*elj1¢ +
p2(8)*eljn.r +p2(9*eliz.¢ +p2(10)*el|g4g +
p2(11)*e2; + p2(12)*e2;_1 + p2(13)*e2;0 + p2(14)*e2; 3+

p2(15)*e2i4 (3.5-17)
onde:

p2(1) = %—% (3.5-18)
p2(2) = —-—H (3.5-19)
PO

L1 2.2 L1 22

PO
PO ==y kiﬁi :: 3 2:3111, *al,, (3.5-23)
p2(7) =~ @ (OL70)+20) (3.5-24)

k],] * kz,z * alu ¥ (1 - r:) * alz,z
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i 8Ly, ¥(b0— 1, *bl)+20(2,1) * (bl -1,)

2(8) =-k i
p2(®) * k],l*kz,z*ali,;*(l"ra)*aiz,z (3-5-25)
a0,, *(b0— 1, *bl) ~al,, *r1*b0
P2 =k e e Ty v (3.5-26)
1,1 22 ( rz) ay,"al,,
k,, *a0,, * b0 *r,
p2(10)=(1mr)*k PR (3.5-27)
i 1,i 2,2 Ll 2.2
1
2(11) = -
p2(11) K+ (1=r)*al, (3.5-27)
al,, *(bl~1) + a0,
P2(12) = T Sk val *al (3.5-28)
H 22 1,1 2.2
al,, *(b0-bl*r) +a0,, *(b0—r,)
p2(13) = RPN (3.5-29)
2.2 a w2 22 ( 1‘1)
a0,, *(b0—r, *bl)~al , *r, *b0
p2(14) = —H —— (3.5-30)
k,,*(I-r)*al *al,,
a0, *b0*r
p2(15) = - 2 : (3.5-31)

(1 - rl) * kz,z ¥ ali,t *al

3.2

3.6 - Algoritmo do filtro digital.

Sera usado um filtro digital onde a constante do filtro "o, variando entre

zero e a unidade, € o Gnico parimetro ajustivel do controlador IMC.

el{z) e2{z)

Hz)

Figura 3.6-1: Filtro digital

A equacio para o filtro de primeira ordem ¢ :
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F(Z)= %31 (3.6-1)

Aplicando a transformada "z" inversa na equacdo (3.6-1), obtemos o

algoritmo do filtro.

e2; = a*el; + (1-a)e2iq (3.6-2)

3.7 - Selecdo do tempo de amostragem e calculo dos zeros do modelo

do processo que causam oscilacdes no sistema.

Para calcularmos os zeros da fungdo de transferéncia do processo devemos

fazer:
det[ Gp(z) ]=0 (3.7-1)
Aplicando a equagdo (3.2.1) na equacdo acima, obtém-se a equacio:

kK, (al,,Z+a0,, Hal,, Z + a0,,)Z" -
k,K, (al,,Z+a0,,)(al,Z+a0,,)=0

3.7-2)

Para calcularmos os zeros do sistema temos entdo que encontrar as raizes
de um polindmio de ordem (1+2), onde (1=0/T). Entdo o tempo de amostragem
ira influenciar no namero de zeros do processo.

Na selecdo do tempo de amostragem ¢ aconselhavel usar um tempo de
amostragem T de tal forma que a equagfio seja um polindmio de grau quatro.
Com efeito para um tempo de amostragem menor teremos zeros imaginarios que

causam oscilagBes no controlador que sfo dificeis de eliminar, e para um tempo
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de amostragem maior, a dindmica do sistema de controle vai ser mais lenta para

corrigir os desvios do sistema.

Os resultados para os sistemas escolhidos sdo:

TABELA 3.7-1: Zeros dos sistemas

Coluna Tempo Zeros
amostragem
A 1 MINUTO -0.879590
0.815566
0.923418
0.999841
G 2 MINUTOS -0.917958
0.807348
0.926337
0.999841

Qs zeros negativos para as colunas A e G devem ser eliminados, para
evitar “intersample ripples”. Entfio na equagfo (3.4-1), r; assume o valor dos

zeros negativos nas simulagdes.

3.8 - FLUXOGRAMA DO SISTEMA DE CONTROLE



FIGURA 3.8-1: Diagrama de blocos do programa de controle
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Y
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CAPITULO IV -RESULTADOS

A seguir sera apresentado o resultado da simula¢fo dos sistemas estudados, para
variacOes no Set Point. A constante do filtro foi escolhida de modo a obter uma resposta
considerada “satisfatoria”, como alternativa, a constante de filtro poderia ser escolhida de

modo a minimizar o erro integral.

4.1 - CONTROLE DA COLUNA "A"

O sistema de controle foi simulado utilizando-se um tempo de amostragem de 1
minuto (T=1 minuto), para dois valores da constantes do filtro (a=0,7 ¢ ©=0,8), ¢
eliminou-se © zero negativo (r; = -0.879590) mostrado na tabela (3.7-1). Deve-se
observar que esta coluna de destilag@o possui uma dindmica considerada rapida quando

comparada a das colunas de alta pureza.

1.20 =
1.00 : ,’*K:,*:::je-:J:*'_L*I'“_*tf‘“‘“t’—*"—“**L“"*“‘“‘“"‘*““““‘*‘*—'
— E e
ry : i?-r, ’/,
[ — e
e 080 — ”, R
> - £
- N o
i) O.GO — S /!
jatin — .
o ’ # ) Xoo oifa = 0.8
=5 N X' alfa = 0.8
g .40 1 ek X T oy fa = O,/
;7 SE—e MW A * — L7
. 4 7 Xa  alfa 0.7
=T, 1
> iy
£ 0.20 Y
[ e
0.00 _3:_’-&/’;, y - 4 e Ls
—020 LI IS M NS S R S S B B S B I LA - A A T TN S MO A RS Rt A A H A I SO T R S B S N B B S B LI
G 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

TEMPO — MINUTOS

FIGURA 4.1-1: Coluna A, resposta dindmica da malha de controle para
uma perturbagido Xd* =1x10".
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8O
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FIGURA 4.1-2: Coluna A, variagdo das varidveis manipuladas a

uma variagio do set-point da composi¢io x.

Em primeira andlise pode-se verificar que o sistema de controle correspondeu as
expectativas, respondendo bem & variagfio do Set Point do produto de topo, com uma
resposta dinfimica rapida ¢ praticamente sem interagfo entre as variveis controladas

(desacoplamento).

41.1 - RESULTADOS DA SIMULACAO DA COLUNA "A"
ENCONTRADOS NA LITERATURA.

Skogestad at al [3] apresentaram resultados de simulagfo do controle da coluna A
com controladores PID (figura 1.6.3-1). Podemos claramente perceber que o controlador
IMC apresenta uma resposta dinimica ripida e sem interagio entre as varidveis quando

comparada com a estratégia de controle usada por Skogestad at al.
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4.2 - CONTROLE DA COLUNA "G".

A coluna G ¢ uma coluna de alta pureza e possui uma dindmica bem mais lenta
que a coluna A, o que pode ser verificado pela grande diferenca entre os valores da

constante de tempo (t]) dos modelos dos dois processos. O desempenho do sistema de

controle IMC foi simulado utilizando um tempo de amostragem de 2 minutos

(T=2 minutos) e dois valores da constantes do filtro (0=0,7 e a=0,8).

1.20 ]
1.00 o e T
o . /1/*_ /‘/),
— B L .
0. 80 e T
o = P
o 4 A
= . o L
s 0.80 - o
o . B .
foad - * .
=X . , Xo, olfa = 0.8
o 040 o L Xy alfa = 0.8
= ' X. olfa = 0.7
) = / e weww X T qifa = 0.7
& 1
.20 o
Cxr 4o
\J.OO "“—\ s
N e -W”ﬁ
B :‘f e —
'70_20 TTOf O 1T L A 7171 T 17 PO T Td sW];({;lil.l||
O 1O 20 30 40 50

FIGURA 4.1-3: Coluna G, resposta dindmica da malha de controle para

uma perturbagfio X, = 1x10~
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FIGURA 4.1-4: Variagio das varidveis manipuladas a uma variaco do set-point

da composigio X,.

4.2.1 - CONCLUSOES :

Pode-se verificar que o controle da coluna G, como seria de esperar,
apresentou uma dinfdmica mais lenta que a coluna A. Isto deve-se principalmente as
caracteristicas do préprio sistema, como dindmica mais lenta e atraso maior que o sistema
A. Como foi dito anteriormente, a escolha do tempo de amostragem esta relacionada com
o atraso do sistema, pois devemos escolher para este caso um tempo de amostragem de tal
forma que nfo tenhamos zeros imaginarios no modelo do processo, devido sua
dificuldade em elimind-los. Mas podemos verificar o bom desempenho do sistema de

controle, com pouca interagfo entre as variaveis .
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CAPITULO V - CONCLUSOES

Nos capitulos anteriores foram apresentados resultados de simulactes e
algumas concluses. Agora serd apresentada uma sintese da andlise de todos os
resultados para facilitar o entendimento.

No capitulo I, a figura (1.6.3-1) apresenta a resposta dindmica do controle
PID configuragio L/V para a coluna A, obtida por Skogestad at al [3]. Podemos
perceber a importdncia do modelo do processo na sintese de controladores,
mesmo para controladores PID onde o modelo nfo participa da estrutura da
malha de controle, sendo somente usado na sintonizagfio do controlador.

Do capitulo II' podemos concluir que um modelo reduzido preciso para
colunas de destilagio simples, deve ser de segunda ordem, incluir a dindmica do
fluxo de liquido nos pratos e possuir zeros, calculados pelo ajuste da resposta
dindmica da coluna que desejamos simular.

Do capitulo 111, onde projetamos o controlador IMC, conclui-se que:

- O projeto da malha de controle multivariavel ¢ realizado com a mesma
facilidade que o controle de sistemas monovaridveis;

- A metodologia de projeto permite implementar automaticamente
robustez ¢ desacoplamento. Essas ferramentas sfio mais complicadas para
implementar em sistemas de controle classico.

- No controlador IMC o Unico paridmetro ajustavel ¢ a constante do filtro
o, enquanto que para outros controladores como o PID necessitamos ajustar trés
constanics.

- E importante saber escolher o tempo de amostragem para sistemas de
controle digitais. Usando um tempo de amostragem muito pequeno teremos
muitos polos na fung¢do de transferéncia do controlador, inclusive polos
complexos com a parte real negativa que sfo dificeis de serem eliminados. Por
outro lado se usarmos um tempo de amostragem muito grande a resposta do

sistema sera lenta e degradada.
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Do capitulo IV, podemos concluir que o controle dual IMC da coluna A é
mais réapido o obtido usando malha de controle PID (fig. 1.6.3-1), além de
apresentar menor iteragfo entre as variaveis.

A coluna G, que deveria ser de controle problemético, apresentou uma

resposta dindmica satisfatoria e desacoplada, embora mais lenta que a coluna A.
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APENDICE A
Modelo matematico para a coluna de destilagfio:
- Refervedor ( 1° estigio de separaciio):
Loxs| 4 Vyy
l T temos que X,=X; € ¥y =¥
Vv I,=B+V (a.D)
d(m,x,)
m, — = L% -V, - By, (@.2)
dx, dm,
B.,x, M, — o X = L,x, ~Vy, — Bx, (a.3)
dx, L,x,-Vy, - Bx,
= a.4
dt m, (@)
- Primeiro prato até o prato de alimentacéo -1 (i=2, 3, ..., nf-1)
LuXer VY
dm,
i I & Lin—1L (a.5)
d(mx.)
LH dt = L X, +Vy - Lx, -y, (a.6)
------------- dx; dm,
m; ?f +x; '—d—‘" =L X — Lix, YV (Vi —¥:) @7
dx,
m; °—;— +x, (L — L) = Lyx,, — Lix, +V(y, — ;) (2.8)
Lx; Vyi
éxmi, _ Lii (X = %) +V (yig = 1) (.9)
dt m,
- Prato de alimentaciio (nf)
LogniXapn V¥ae
dm,,
P Ly +F—-L, (al0)
dx,;
E z, m, o = Lnf+: (xnf+E - xnj) +F(z;—x, YV (Vupr = Vs )
Mye (3..1 1)

LoeXpe  V¥ner
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- Estagio de alimentacio +1 (nf+1) até o peniiltimo prato (nt+1)

LiviXse1 Vy;
dm,
=L —-L .
dt i+l i (a 12)
dg;  La(x,—x)+V(y_-»)
| 7 p” (a.13)
Lix; Vyiy
- Ultimo prato (nt)
d(m,)
T V! Yo dt = L - Lm (3'14)
d(xmmm')
L x B = Ly 4V Yy <V Y= Ly @15)
My,
""""""" Derivando o primeiro termo da equagfio (a.15) e
j’ ]‘ substituindo a equacfo (a.14) chegamos a:
dxm L'xd"*‘V(ymwl_y:)—L-xr
L[; xﬂi V) YBt- = . > (a' 1 6)
- ' dr m,,
- Condensador:
l V, Y DeV.L (a.17)
e, V{(y o = %a)
o m (a.18)
Iy
L, Xa D, Xd
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APENDICE B

DESENVOLVIMENTO DOS MODELOS LINEARES

Os modelos lineares sdo desenvolvidos derivando-se as equagfes
diferenciais do modelo no ponto de operagio.

A matriz A é calculada da seguinte forma:

d dx/dt
A= —f—dx—) (b.1)
os elementos da matriz A serdo:
d(dx; / dt)
A dx. (b.2)
j
A matriz B é calculada da seguinte forma:
d dx/dt
B= *(-)ég'—), (b.3)
os elementos da matriz B serdo:
d(dx; / dt) d(dx;dt)
bi,l = dL € bi’z = dv . (b4)

i

A matriz C deve ser elaborada para que o produto de C. x" tenha como
resultado o valor das variaveis controladas y .

1 - Modelo Linear sem considerar a dinimica do liquido nos pratos.

Para o desenvolvimento deste modelo temos que considerar a equagdo
(2.1-3) igual a zero.

Para este caso o vetor das variaveis de estado x, assume o seguinte valor:

X = [ X1, X, Xy oons Xeg] | (b.5)

Qs valores das matrizes A, B e C sdo:

A matriz “A” ¢ tridiagonal:

a;gl = (B“*'V.k})/ i, (b‘é)
127 Lzlmb (b7)
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Parai=2, 3,4, .., 1
a1~ V. /my
a7~ -(Li-V.k)/my
1™ Lin/my
Bnprinr = V -Kndmy;
Angr1aer™ = Lnprr HVIFV)Kgp Y/my

Anfrinf2 Longia/moy

Para i=nft+2, NF+3, .., n
;.= (VHFv)k;  /my
a; = - (Lir(V+Ev)k)/m;

341 = Lin/my
A0 = (VHFVIK/my
Aptlp+1 ™= (L+D)/my

Para a Matriz B temos:
by, = Xo-Xq)/my
by, = (X1-y 1)y,
Parai=2,3, ...n
bi,t = (X=X
by = (Vi-yi/my
b9+1,1 =0
by =0

Para a matriz C temos:

(5.8)
(b.9)

(b.10)
(b.11)

(b.12)
(b.13)

(b.14)
(b.15)
(b.16)
(b.17)
(b.18)

(b.19)

(b.20)

(b.21)
(b.22)

(b.23)

(b.24)
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[000...01} 0s
C=i 0 0 0 .. 0 (b.25)

o
onde: k; = A+ @-Dx)’ (b.26)

2 - Modelo Linear Considerando a dinmica dos pratos

Para este caso devemos considerar a equagio (2.1-3) diferente de zero para

incluirmos a dindmica dos pratos no modelo.
O vetor das variaveis de estado x, assume o seguinte valor:
T
x = [ Xy, Xp, X3, «uny Xpgs My M3, My, M, ... My ] (b.27)

Para a matiz A temos os seguintes elementos:

ay; = - (B+V.k)/ m, (b.28)
a1, = Lo/my (b.29)
ay, w2 = (X=X )T ¥ my) (b.30)
Parai=2, 3, ..., 0
a0~ VKX (b.31)
a7~ ~(Li-V k) Ry (b.32)
a501™ LifXqui (b.33)
AnriH (K- X)/ (T ¥ %040) (b.34)
Aperor = VKot Xt peaf (b.35)
Anget a1 — (Lt (VHAEV)Kge0 Y Xt ang (b.36)
Apge1 a2 Lenpro/ Xn-!»}i-nf. (b.37)
Aufetarztnt = Karr2-Xape DT Xntitar) (b.38)
Para i=nf+2, nf+3, ..., n
a1~ (VHFV)K/ X (b.39)
a;= - (L (VHEVK )X (b.40)

A ™ Lisy/ Xy (b.41)
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A1 EKig %) (0L X01)
an+1,11 = (V+Fv)wmd
e = - (LHD)Ymy

Para i=n+2, n+3, ..., 2*n

;541 1/7y,
Para a Matriz B temos:

by = (Xp-x1)/my,
b= (x1-y1)/my
Parai=2, 3, .., n
b1 = (Xp-x)/m;
bix = (¥Via-y)/m;
bue1,1= (Kot~ Xo) Xosy
barat1,1 = 1

Para a matriz C temos:

Cmfo 00 .01 00..0)
‘Lleoo 0 0 0. oJ

2,2%n
onde: k, = ¢

I+ (e-Dx)

(b.42)
(b.43)
(b.44)

(b.45)
(b.46)

(b.47)

(b.48)

(b.49)
(b.50)
(b.51)

(b.52)

(b.53)

(b.54)
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APENDICE C
MODELO DO PROCESSO DISCRETIZADO

Desenvolvimento do modelo do processo partindo do dominio de Laplace para o
dominio de 2.

{rl_e—mﬂ i [y G0, S+ kG nnsmﬂ}
(c.1)

?L S J(’EES+1)(tzS+I)[_kM(tnz,S+1) k, (% 11,8 + 1)

Calcularemos a transformada para o primeiro clemento da matriz (c.1)e
obteremos os outros elementos por analogia.

(1= )an, S+ |
8@y kg ES+1)(1:2S+2)J (¢.2)

TS +1 1 P tn,§+1
Sk IS+})('rzS+1)_! 7 Fu S(’t,S+l)(1:2S+1)e

1
gu(Z)=7 k "STJ (c.3)

Verificamos que a diferenga existente entre os dois termos da equagdo (c.3) €
que o segundo estd multiplicado por ¢™T, entdio calcularemos a transformada para o
primeiro termo € no segundo termo simplesmente incluiremos a transformada referente
-ST
ao atraso ¢ .

" tn,S+1 K 1_{_'”315“"51 —%+"cnli—‘tz —}_l 4
=Ky, e’ 2 ;
7 Ku St IS-}»1)(12‘5’—1-1)_' e T,—1, T,~1T, ¢ J (c4)
T, —1, ":*\ iy, T, _2{"\
— 1 P 5. .. 2 i o} z .
kuf (1) +ky =g e J+k11 e J (c5)
[
_ & [ 1 +(’cn“——‘cl) 1 _i_(ﬂ:nEE -—1:2} 1 _E (©6)
- i1 1___2"‘”3 T, —T wi T -7 _1 )
L P e gt 2 i—e“Z'IJ

Substituindo (c.6) em (c.3) obtemos:
[ 1
| 1 Tn, ~T, 1 T, —T, 1 |
gn(Zy= Ky oyt T + T -
i—-Z T,—T - T, -1 -t
L 1 2 i“e ,:IZ__; 2 1 1_6—1 J
k lr 1 +[‘t n, —rlJ 1 N Tn, -1, 1 !Z'}
ol {71 T —1 T T. 1 T
L Pt e gt P e ’lZ"J

(c7)
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| 1 T, —1 1 Tn, —1 1
- k(Y ks +[T“ - ) 7 +(T” ) 7
— — PR m"c JUp—
l PP e mz L PR o
(c.8)
1
k“(l—Z‘{(i e"Z")(l e”)~{~ (1 ~Z1- e‘z)+ (1 ~-Z Y1~ e‘tz*)J
2

N ©
(sz,z‘ l—e ™ Z"‘lz—e”"?rl )

T

I1+(T Tnn)e +(tnit Tz)e ('Cnu"'cl)e +E, -ty e ™

T T -}
@ -1, JZY | 2 T, ~T,) JZ;Z

"H

= ) (c.10)
- L +e }Z’ +e 1,*'?2 z*
Fazendo
T I
al,, =; 1+ (x, _fﬁn)e(: j‘"fc)nn —-t,)e " ] (e1D)
L b |
[ J _r ]
| LI (tn,-t,)e ¥ +(@x,—1n,)e " l
a0, =je " T+ c.12
11 *L (Tx __,Cz) <} ( )
{2 _I)
bl:te e "'J (c.13)
zg:)
BO=e i T (c.14)

Multiplicando o numerador e o denominador da equagfio (c.10) por 7% as
equagdes (c.11), (c.12), (c.13) e (¢.14) temos:

al,, Z+a0,,

gnl(@) =ky 7% 1 bl.Z + b0 (c.15)

A equacio (c.15) pode ser extendida para todos os elementos da matriz da
fungo de transferémcia do processo.

j' al, Z+a0, a1122+a012-l
Z? +0l.Z+b0l(al, Z+a0,)Z" al,Z+al,,

G(Z) = (c.16)
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Onde bl e b0 sdo representados pelas equagdes (c.13) e (c.14) respectivamente.

E os valores de 1, al; e a0y séo:

_T T
T, ~Th.}¢ 2 +{Tn. —1,)e "’
al, z{ 1+( 2 ) (€ny 7)) l
L (x,—7,) J
[ i ]
| -3:+~3) (tn;-t)e 2 +(t,~tny)e ™
a0, =|e RIS !
!_ (x;-7,) J

t=0/T

(c.17)

(c.18)

(c.19)
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ABSTRACT

Dual-control of distillation columns is both an operationally important and a
technically challenging problem. This work first analyses the reduced-order
modeling of binary distillation columns. A basic second-order model was
developed and then suitably modified to account for the lag-time due fo the
plate liquid holdup. This model was then used to implement a L/V dual-control
I.M.C. strategy of the column. The results obtained show that this strategy is
clearly superior to the conventional two-loop PID dual-control.



