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RESUMO

A engenharia de sistemas e processamento consiste, entre outras atividades, da busca novas
técnicas (algoritmos) de controle, visando a operagao do processo e de equipamentos de maneira
mais eficiente. Estas técnicas buscam anular o efeito de possiveis disturbios presentes nas
variaveis operacionais, para se fazer a transi¢gdo de estados estacionarios, a partir de mudangas
de set-point, de modo mais seguro e eficiente, satisfazendo ainda a legislagdo ambiental. Desta
forma, novas técnicas de controle com aplicabilidade e resultados promissores para
implementagdo em plantas industriais sdo extremamente bem vindas.

Neste trabalho, aplicou-se a técnica de identificagdo e controle fracionario a operagdo unitaria de
absor¢do. A partir de dados experimentais obtidos na literatura procedeu-se a identificagao
fracionaria utilizando considerando a estimagdo de pardmetros como sendo um problema de
otimizagdo deterministica ndo-linear multivariavel, estratégia se mostrou mais eficiente, levando a
obtencdo de coeficiente de correlagdo de 0,999. Além disso, esta estratégia levou a obtencdo de
modelos matematicos que satisfizeram também outros testes estatisticos de qualidade de ajuste.

Em uma segunda etapa do estudo, o modelo fracionario identificado foi utilizado em simulacdes de
controle, considerando cinco tipos de estruturas de controle: feedback convencional, feedback
convencional com compensacdo de tempo morto, feedback cascata, feedforward puro, feedback-
feedforward. Com o modelo fracionario identificado e considerando um controlador feedback tipo P,
em todas as estruturas foi alcangado o controle servo ou regulatério da composigdo da corrente da
saida de topo da coluna de absorgdo, considerando como o disturbio a mudanga da vaz&o da
corrente de alimentagcdo de gas para a coluna. Ressalta-se que os valores dos parametros foram
arbitrariamente escolhidos, indicando uma boa robustez no uso de modelos fracionarios. Por fim,
deve-se ressaltar a importante flexibilidade introduzida pelas equagdes diferenciais fracionarias, uma
vez que a ordem da equagdo pode um pardmetro de ajuste, o que pode vir a eliminar efeitos

indesejados pela alteragcao da dindmica do processo.

Palavras chave: Controle de processos, equagdes diferencias fracionarias.



ABSTRACT

Process system engineering seeks, among other issues, for new control algorithms aimed at the
ideal operation of both process plant and plant equipments in regulatory control problems by
eliminating disturbances and also in servo control problems by performing fast transition between
different set-points, in a safe and environmental friendly way. Towards this, any new control
algorithm which improves process performance is extremely welcome.

In this work, fractional identification and control theory were applied to the unit operation of
absorption. Experimental data reported in the literature were used for fractional identification
through by solving a multivariable nonlinear deterministic optimization problem, which was an
efficient strategy, leading to models with correlation coefficient of roughly 0.999. This approach also

led to models that satisfied different statistical criteria when testing the good-of-fitness.

In the second part of this study, the identified fractional model was used for control simulations,
being considered five different control loops: conventional feedback, feedback with dead time
compensation, cascade feedback, feedforward, feedback-feedforward. With the identified fractional
model, and considering a P type controller, the control systems were able to control the
composition of exiting gas stream at the top of the column in both servo and regulatory control,
which considered changes in the flow rate of the gas being fed to the column as disturbance. The
controller tuning parameters were arbitrarily chosen, indicating a good robustness when using of
fractional models. Finally it is worth mentioning the flexibility allowed by the use of fractional
transfer functions as the order of the equation becomes a tuning parameter, by a proper choice,

undesired effect can be vanished from the system dynamics.

Key words: Process Control; Fractional Differential Equations
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| - INTRODUCAO

1 - INTRODUGAO

Dentre as operacdes unitarias, destaca-se a operacado de absorcao para a
limpeza de correntes gasosas. Seu papel importante na retencédo de gases
téxicos vem aumentando com o passar do tempo, tendo em vista a crescente
busca por eficiéncia operacional e ambientalmente amigavel de plantas
industriais, bem como devido ao efeito estufa e aquecimento global.

O desenvolvimento e consolidagdo de novas tecnologias ndo € uma tarefa
trivial, sendo necessaria a triade tempo-dinheiro-pessoas. Assim, o uso racional e
a aplicagao de tecnologias que visam aperfeigoar e melhorar processos quimicos
tornam-se enormemente atrativas. Desta forma, existem duas grandes linhas de
atuacao da engenharia quimica: a primeira foca fundamentalmente o estudo da
cinética do processo, por exemplo, a busca por catalisadores mais eficientes,
mais seletivos e com maior tempo de vida. A outra linha, um tanto mais agil, foca
a engenharia de processamento, atuando principalmente no sistema de controle e
automacé&o do processo.

Com relagao a segunda linha de atuagao, a engenharia de processamento, o
foco recai, entre outras atividades, na busca de novas técnicas (algoritmos) de
controle. Espera-se que estas novas técnicas sejam capazes de fazer com que
processo € equipamentos operem de maneira mais eficiente, anulando assim o
efeito de possiveis disturbios presentes nas variaveis operacionais. Espera-se,
ainda, que estas técnicas fagam a transicdo de estados estacionarios a partir de
mudancas de set-point de modo mais seguro e eficiente, satisfazendo ainda as
legislagbes ambientais vigentes. Em paralelo, para o sucesso da técnica de
controle, a disponibilidade de um modelo matematico adequado torna-se uma
questdo chave, permitindo um maior conhecimento do processo sem a
necessidade de realizagdo de experimentos, fazendo interpolagdes e algumas
extrapolacdes de condi¢gdes operacionais.

A literatura apresenta diversas técnicas classicas para o desenvolvimento

de modelos matematicos e para a sintese de controladores. Observa-se, porém, o
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surgimento de uma nova tendéncia, envolvendo a aplicagdo de um ferramental
matematico, baseado no uso de equacdes diferenciais de ordem fracionaria. Entre

outras, o poder de generalizagao de modelos € um consideravel atrativo.

2 - OBJETIVOS E ESTRUTURA

Este trabalho apresenta uma proposta alternativa para o controle de
colunas de absorcdao. Baseando-se nas técnicas de controle classicas, usa-se o
ferramental matematico fundamentado em equacdes diferenciais de ordem
fracionaria que generalizam as estratégias convencionais de controle. A aplicagao
desta nova abordagem ao controle de equipamentos permite uma maior
flexibilidade e velocidade dos sistemas de controle. Este objetivo basico foi
desdobrado nas seguintes etapas:

o estudo de técnicas numéricas e analiticas para a solugdo de equacgbes

diferenciais fracionarias;

o estudo de técnicas de identificacdo de processos: classica e fracionaria;

o estudo de malhas de controle feedback convencional;

o estudo de malhas de controle feedback com compensacao de tempo morto;

o estudo de malhas de controle feedback cascata;

o estudo de malhas de controle feedforward puro e feedback-feedforward,
Outro grande objetivo deste trabalho € mostrar o comportamento da variavel
manipulada para cada situagdo de controle, o que se mostra ser um diferencial
em relacdo a outros trabalhos, possibilitando assim avaliar se fisicamente a
resposta apresentada € possivel para a operagdo ou nao, contribuindo para
melhor elucidar as técnicas de controle propostas.

Quanto a apresentacdo, este trabalho estd dividido em dez capitulos,
contando com esta introdugdo. O Capitulo Il € composto de uma reviséo
bibliografica sobre equacbes diferenciais de ordem fracionaria, contendo suas
aplicagdes e técnicas de solugao. Além disso, é feita uma revisdo sobre controle
fracionario e aplicagbes ao controle de colunas de absorgéo, sendo apresentada
ainda uma analise da revisado bibliografica e as contribuicbes deste trabalho. No
Capitulo 1ll sdo descritas as metodologias empregadas durante a execugédo das

atividades, focando o estudo de técnicas numéricas e analiticas para a solugao de
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equacotes diferenciais fracionarias, identificacdo de processos, estimacido e
avaliacdo de parametros. Em seguida no Capitulo IV sdo apresentados os
resultados obtidos relacionados a identificacdo de processos, enquanto que no
Capitulo V sao reportados resultados referentes ao estudo de malhas de controle
feedback convencional. Na sequéncia, no Capitulo VI sao relatados os resultados
obtidos relacionados estudo de malhas de controle feedback com compensacéao
de tempo morto. No Capitulo VIl e no Capitulo VIII sdo apresentados resultados
referentes aos estudos de malhas de controle feedback cascata e feedforward
puro/feedback-feedforward, respectivamente. Finalmente, no Capitulo IX, sdo
citadas as conclusdes finais e sugestdes para futuros trabalhos e por ultimo, no
Capitulo X séo listadas as referéncias bibliograficas utilizadas.

Este trabalho foi desenvolvido no LESF — Laboratério de Engenharia de
Sistemas Fracionarios — do PPGEQ/UFPR — Programa de Pds-Graduagdo em
Engenharia Quimica da Universidade Federal do Parana. Além disso, este
trabalho esta vinculado a linha de pesquisa de modelagem, simulacéo, otimizagao

e controle de processos quimicos do PPGEQ.
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Il — REVISAO BIBLIOGRAFICA

1 - INTRODUGAO

Este capitulo apresenta uma revisdo bibliografica sobre controle de
processos na industria petroquimica e equacgdes diferenciais de ordem fracionaria,
contendo suas aplicacdes. Além disso, € feita uma revisao sobre identificacéo e
controle fracionario. Por fim, € apresentada uma analise da revisao bibliografica,

ressaltando as contribuicdes deste trabalho.

2 — CONTROLE DE PROCESSOS EM PLANTAS INDUSTRIAIS

O controle de processos em uma planta industrial petroquimica pode ser
descrito pelos niveis hierarquicos apresentados no fluxograma ilustrado na
FIGURA 11.1, como apresenta BROSILOW & JOSEPH (2002).

o) |y | (Sveemedie] | | (el

otimizagéo do processo aquisicédo de dados
engenharia de producéao modelagem do processo controle servo
- identificagéo do processo — controle regulatorio

FIGURA I1.1 - ILUSTRACAO DOS NiVEIS HIERARQUICOS DE CONTROLE

O nivel avancado engloba a produ¢do como um todo. Envolve basicamente

o planejamento e escalonamento da produgao. Este nivel de controle é, em geral,
realizado em uma escala de tempo de meses ou dias, ou mesmo anos, uma vez
que depende de fatores externos ao processo, como a tendéncia do mercado
consumidor e a situagdo econémica global (BROSILOW & JOSEPH, 2002). Este
nivel de controle é conduzido pelo nivel gerencial da planta industrial sendo que
em alguns casos podem participar membros de conselhos administrativos ou
acionistas.

O nivel intermediario envolve basicamente a preparagdo para o nivel

basico, focando o aprofundamento dos conhecimentos sobre o processo. Nesta
etapa sao realizados estudos de modelagem, identificacdo e otimizacdo do

processo cuja duragdo pode variar de semanas a horas, ou mesmo meses,
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dependendo da complexidade do sistema em estudo (BROSILOW & JOSEPH,
2002). Esta etapa € conduzida por engenheiros de processamento ou engenheiro
de petréleo. O nivel basico envolve a instrumentagao e controle servo/regulatério. O
foco do nivel basico sao os sensores, atuadores, sintonia de controladores, escolha
de técnicas automaticas, como por exemplo, o controlador P (proporcional) ou PI
(proporcional-integral) (BROSILOW & JOSEPH, 2002). Esta etapa é feita pelos

operadores, bem como engenheiros de controle e instrumentagao.

2.1 — Sistema de controle

De acordo com SEBORG et al. (2003), um sistema de controle de um dado
processo corresponde ao conjunto formado: i) pela técnica (algoritmo) de controle,
por exemplo, controlador tipo PI, que € responsavel pelas decisdes a serem
tomadas; ii) pela instrumentagéo, sensores e atuadores que fazem com que a
técnica de controle possa ter acesso as informagdes do processo (por exemplo,
um termopar), bem como atuar sobre o mesmo (por exemplo, uma valvula); iii)
pela estrutura (lago ou malha) de controle, que corresponde a forma e as
variaveis utilizadas para estruturar o sistema de controle, podendo ser de dois

tipos basicos: feedback (retroativo) e feedforward (antecipativo).

2.1.1 — TECNICA DE CONTROLE

Existem diversas técnicas que podem ser usadas em controle de processos,
e mais especificamente para o controle de processos petroquimicos. Conforme
apresentada por SEBORG (1999), as principais técnicas podem ser agrupadas nas
categorias que seguem, sendo que TODAS possuem aplicagbes na industria
petroquimica, de acordo com as referéncias citadas pelo autor. Como exemplos
tipicos podem ser citados o controle de temperatura e composicédo de reatores, o
controle de composigéao de colunas de separacgao, entre outros. Convém ressaltar
que a escolha da técnica depende de diversos fatores, como a existéncia e
complexidade de um modelo matematico, disponibilidade de equipamentos e
dispositivos de instrumentacdo, precisdo necessaria, escolha adequada das

variaveis controlada e manipulada, e também identificagdo de disturbios.
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CATEGORIA I: TECNICAS CONVENCIONAIS

Esta abordagem é a mais aplicada no ambito industrial, envolve controladores
liga-desliga e controladores da familia PID. Sao caracterizadas por sua simplicidade,
facilidade de uso e por utilizar uma representacao do processo sob a forma de um
modelo linear. As maiores dificuldades ocorrem em processos com alto grau de ndo-
linearidade ou em processos multivariaveis com elevado grau de acoplamento entre
as variaveis (SEBORG, 1999).

o CATEGORIA Il: CONTROLE AVANCADO — TECNICAS CLASSICAS

Técnicas classicas de controle avancado podem ser vistas com detalhes em
SEBORG et al. (2003). As principais envolvem o uso de controladores com ganho
escalonado, ou seja, dependendo do erro no valor da variavel que se deseja
controlar, usa-se um determinado valor para o ganho do controlador, fazendo com
gue o ganho seja constante. Em sistemas com tempo morto, 0 modelo do processo
€ dividido em duas partes, sendo uma referente ao tempo morto e outra a dindmica
do sistema, caso o tempo morto seja nulo. Assim, o erro que é alimentado ao
controlador é baseado no modelo sem tempo morto, ou seja, € feita a

compensacao. Ainda fazem parte desta categoria, controle seletivo e override.

o CATEGORIA lll: CONTROLE AVANCADO — TECNICAS AMPLAMENTE USADAS
Estratégias de controle em malha aberta podem fornecer trajetérias 6timas

para temperatura e correntes de alimentagdo. Entretanto, a otimalidade destas
trajetérias esta intimamente associada a exatiddo do modelo dinamico, o que faz
com que haja uma certa limitacdo quando disturbios ndo medidos estao presentes. O
controle preditivo, técnica utilizada apenas em malha fechada, visa a corrigir estes
erros, atualizando a trajetoria a cada instante em que uma nova medida € obtida
(CAMACHO & BORDONS, 1999). A filosofia da estratégia de controle estatistico
consiste em monitorar a saida do processo constantemente, para que se possa
decidir quando tomar agbes de controle baseando-se em principios estatisticos.
Dessa forma, devido a presenca de imperfeicdes de medidas, uma intervencédo no
processo s6 € feita quando o processo apresenta uma tendéncia estatisticamente
significativa de desvio, e ndo apenas pelo fato de alguns pontos esparsos nao
estarem de acordo com os valores pré-especificados (OHSHIMA & TANIGAKI, 2000;
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SCHORK et al., 1993). No controle adaptativo, ha um continuo ajuste dos
parametros do controlador através de alguma técnica de estimacgao, para que este se
adapte as novas condigbes do processo. As limitacdes estdo no fato de ser dificil a
identificacdo de muitos processos e também de esta técnica ndo apresentar bons
resultados para sistemas com elevado grau de nao-linearidade (EMBIRUCU et al.,
1996). O controle por modelo interno (IMC) apresenta o uso de um modelo
perfeito do processo a ser controlado e as agdes de controle sdo baseadas em um
sinal formado pela diferengca entre a medicdo da variavel controlada e valor desta
variavel obtido pelo modelo perfeito (GARCIA & MORARI, 1982).

o CATEGORIA IV: CONTROLE AVANCADO — TECNICAS COM POUCAS
APLICACOES INDUSTRIAIS
O uso de controle 6timo (SARGENT, 2000) esta associado a determinagéo
de perfis 6timos para as variaveis manipuladas de forma a maximizar ou minimizar
algum objetivo (HICKS et al., 1969) como, por exemplo, minimizar o tempo de
batelada e/ou maximizar a conversao. As dificuldades em sua utilizacdo sao
provenientes de limitacdes do sistema. Deve-se garantir que os perfis 6timos
satisfagam as restricdes reais de operagao de equipamentos de processo (SECCHI
et al., 1990). O desempenho desses sistemas esta limitado pelo modelo, que deve
ser 0 mais acurado possivel. As estratégias de controle n&o-linear podem estar
baseadas na representacdo do processo através de um modelo ndo-linear. Dentre
as técnicas mais comuns estdo o controle preditivo nao-linear e o controle
globalmente linearizante, baseado na linearizacdo do sistema através de uma
mudanca de coordenadas determinada por técnicas de geometria diferencial
(ISIDORI, 1995; KANTER et al., 2001). Demais técnicas que se enquadram nesta
categoria sdo as de controle robusto (MORARI & ZAFIRIOU, 1989) e as técnicas
baseadas no comportamento humano (CAMPOS & SAITO, 2004) tais como:

controladores com redes neuronais, controle fuzzy e sistemas especialistas.

2.1.2 — Estrutura de controle

O sistema de controle pode ser estruturado de trés formas basicas, como
apresentado pela FIGURA Il. 2, FIGURA 1I. 3 e FIGURA Il. 4. A FIGURA 1I. 2

apresenta a estrutura feedback baseada na retroalimentacdo. A principal
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caracteristica € o fato de que primeiro ocorre o desvio entre setpoint e variavel
controlada para que depois seja tomada a agdo de controle para eliminar esta
diferenca (SEBORG et al, 2003). Sua importancia esta no fato de que a variavel
controlada é sempre medida. A FIGURA Il. ilustra a estrutura utilizada pela técnica
de controle por modelo interno (IMC) sendo claramente observado a presenga do
modelo interno perfeito da planta. Finalmente, a FIGURA Il. apresenta a estrutura
feedforward baseada na antecipacdo. A principal caracteristica € o fato de que ha
uma antecipagao da acao de controle a partir de alteragdes na variavel disturbio. A
variavel controlada ndo € medida em estruturas feedforward puras e assim, deve
ser sempre utilizada em conjunto com a estrutura feedback, como apresentado na
FIGURA Il. 4 (SEBORG et al, 2003).

|
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variavel

setpoint 4= =+ + controlada

> 3| controlador — —_— —
feedback 3|| atuador > variavel
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FIGURA 1II. 2- ESTRUTURA FEEDBACK
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FIGURA II. 3- ESTRUTURA FEEDBACK COM TECNICA DE CONTROLE IMC
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3 - EQUACOES DIFERENCIAIS DE ORDEM FRACIONARIA
3.1 — Breve Historico

A teoria das derivadas de ordem n&o-inteira remonta a Leibnitz em 1695
quando, em uma nota enviada a L’Hospital, discutiu o significado da derivada de
ordem meia (1/2). Essa nota levou ao surgimento da teoria das derivadas e
integrais de ordem arbitraria, que durante trés séculos foi tratada como um campo
matematico puramente tedrico (HILFER, 2000). No final do século XIX esta teoria
tomou forma devido aos trabalhos de Liouville, Griinwald, Letnikov e Riemann.
Durante o século XX, especialmente a partir da década de 60, apesar de surgirem
novas teorias, o foco principal das pesquisas foi a aplicagdo do ferramental
existente as ciéncias experimentais, visando a descricdo matematica de sistemas
poliméricos, eletroquimicos, biolégicos, bem como a descricdo de fenébmenos de
transporte e o0 desenvolvimento de técnicas de controle de processos
(PODLUBNY, 1999a).

As Equacgdes Diferenciais Fracionarias sdo um excelente instrumento para
a descricao de propriedades de memoria e hereditariedade de varios materiais e
processos e tal estudo foi desempenhado por DENG (2007), entre outros. Esta é
a principal vantagem das derivadas de ordem nao-inteira em comparagdao com as
derivadas de ordem inteira, onde tais efeitos s&o de fato negligenciados. Em seus
estudos, DENG (2007) prova que um operador diferencial de ordem inteira é
somente um operador local, enquanto um operador fracionario € um operador
nao-local. A propriedade da nao-localidade de um operador consiste do fato de
que o proximo estado de um sistema nao s6 depende de seu estado atual, mas

também de todos os estados anteriores a partir do estado inicial (DENG, 2007).

3.2 — Definicao e Representagao

A representacido de uma derivada inteira de ordem n, sendon € Z, é:

. A (x) 1 . (N
fl ’(x)_dT_”anh—n-Z(;(—ﬂ -(rj-f(x—r-h), (11.01)
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onde:

(nj_ n-n-1-Nn=2)-...(n-r+1)
r r!

Derivadas de ordem fracionaria constituem uma generalizagdo da
expressdo acima, permitindo que a ordem da derivada, B, seja tal que B € R
(OLDHAM & SPANIER, 2006). Enquanto derivadas de ordem inteira necessitam
de apenas um valor do dominio da fung¢ao, aquele no qual se deseja o valor da
derivada, a representacdo e o calculo de derivadas de ordem fracionaria
necessitam de dois valores. Além do valor no qual se deseja o valor da derivada,
um segundo valor representando um valor a qualquer tal que a < x torna-se
necessario. Assim, a corresponde a um terminal inferior, definindo o limite do
dominio da fungdo ou da derivada (POLDLUBNY, 1999a). Costuma-se

representar a derivada de ordem fracionaria de ordem 3 por:

f(ﬁ)(x) —

d'f(x)
_ 11.02
e Dxf (X)), (1.02)

A forma de célculo ou de representacdo de ,D’f (x) ndo € Unica, sendo que

cada uma apresenta vantagens e desvantagens, conforme sera visto nos
proximos capitulos. Abaixo sdo apresentadas as principais representagdes
utilizadas (HILFER, 2000):

Griunwald-Letnikov

. C B
D00 = lim, hiﬁ (—1)“m'f(X—r'h) (1.03)

n-h=x-a r=0

Riemann-Liouville

m+1 X
aD‘if(x) = dd — D(X—r)mB -f(r)dr}, ondeem<B<m+l;feR;meN (11.04)
X a

Caputo

1 T fm
LD (x) = m —B).D(X—T)g?m dr} ,onde:m<B<m+l; feR;meN (11.05)

a
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Hamardad )
D=5 1 X.f[(l:)(_xf)(jtﬁ)ﬂ " (1.06)
T
Marchaud
P TSR
Chen
aD‘if(x):ﬁ-%Ef(r)-(x—r)Bdr} (11.08)

Devido a quantidade e a complexidade de representagdes, torna-se dificil
uma interpretagao fisica para derivadas de ordem fracionaria, diferentemente de
derivadas de ordem inteira (MACHADO, 2003). Segundo o autor, diversas
interpretacdes plausiveis ja foram propostas e reportadas, porém uma alternativa
plausivel é a explanagdo a partir de uma abordagem probabilistica. Para
ilustracdo, considerou-se a representacdo de Grunwald-Letnikov indicada a
seguir, obtida a partir derivadas retrogradas, extraida de MACHADO (2003).

. 1 &
Dﬁf(x):IgTolih—B-kZ_;)y(B,k)-f(x—k-h) , onde:

bet) . (11.09)
K rp+1
019=C0

Assim, observa-se que a derivada fracionaria € uma soma ponderada do
valor atual da funcao £ (x), obtido para k=0 e valores passados de f (x), obtidos
para k>1, ou seja, f (x-h); f (x-2-h); ... ; £ (x-n-h); ... . Considerando 0 < f} <
1, o fator de ponderacéo de f (x) € sempre igual a 1, e para os demais valores,
quanto mais proximos do valor presente, f (x), mais proximo de 1 € o fator de
ponderacdo, como pode ser visto nos pontos indicados na FIGURA Il. , que ilustra
de forma grafica o calculo da derivada fracionaria.

Assim, a derivada de ordem fracionaria corresponde a inclinagao 6 do
triangulo indicado, sendo um dos veértices o valor presente de f (x) e 0 outro

dado por E (x), situado em x = hP, que representa uma média dos valores de



27

f (x) ponderados, ou seja, o produto f (x-n-h)-y(B,n). A base & sempre
paralela ao eixo X. Desta forma, quando 3 = 1, todos os valores de y s&o iguais a
zero, e o valor imediatamente antes da informacao presente tem valor 1, assim,
resulta a classica formula da tangente. Quando B = 0, todos os valores de y sao
iguais a zero, apenas o valor presente € igual a 1, resultando no proprio valor da

fungdo. Assim, a medida que h — 0, tem-se que 6 — Df(x).

9
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FIGURAIIL 5 - INTERPRETACAO GEOMETRICA DA DERIVADA DE ORDEM FRACIONARIA
FONTE: MACHADO (2003)

3.3 — Aplicagoes

O uso de equacgdes diferenciais de ordem fracionaria em ciéncias aplicadas
e experimentais teve seu inicio a partir dos anos 60. O espectro de aplicacbes
tornou-se imenso, a partir do enorme grau de generalizagdo obtido pela
flexibilizacdo da ordem da derivada. A seguir, alguns exemplos de aplicagbes
reportadas na literatura.

Uma das principais aplicagbes de equagdes diferenciais fracionarias esta
relacionada a modelagem de processos de difusdo (CRANK, 1980) em meios
heterogéneos e anisotropicos (LENZI et al., 2006). Sdo reportadas aplicagdes
relacionadas a modelagem de processos eletroquimicos (OLDHAM, 1976),
descricao do comportamento de fluidos visco-elasticos (BAGLEY & TORVIK, 1986),
circuitos elétricos (PIVKA & SPANY, 1993), sistemas particulados (KHAN &
MORRIS, 2005) e sistemas bioldgicos (ANASTASIO, 1994). Uma das mais
recentes tendéncias de aplicacdo de equacdes diferenciais e objetivo principal
deste trabalho € a engenharia de processamento e a engenharia de sistemas,

focando a identificagcao e o controle fracionario de processos (PODLUBNY, 1999b).



28

4 — IDENTIFICAGAO FRACIONARIA DE PROCESSOS

A modelagem matematica de processos consiste na obteng¢ao de algum tipo
de expressao que seja capaz de descrever, mesmo que de forma aproximada, o
seu comportamento dinamico ou estacionario. Modelos matematicos podem ser
obtidos a partir de duas abordagens basicas ao problema. A primeira abordagem
consiste na formulacdo de balangos de massa, energia e quantidade de
movimento, levando a derivacdo de modelos fundamentais ou baseados nos
principios fundamentais. Outra abordagem consiste no ajuste matematico de dados
experimentais com o auxilio de alguma equagao, sem preocupagao com o carater
tedrico, levando a obtengcao de modelos denominados empiricos (ARIS, 1993).

A principal vantagem dos modelos fundamentais €, devido ao embasamento
tedrico, a sua capacidade de extrapolacao de resultados. No trabalho com modelos
empiricos, tarefas de extrapolagao tornam-se muito arriscadas, muitas vezes levando
a resultados incoerentes. Desta forma, modelos empiricos sao indicados para tarefas
de interpolacdo apenas (AGUIRRE, 2007).

Modelos fundamentais sdo mais completos. No entanto, sua complexidade
(quantidade de equagdes, variaveis, parametros e fendmenos descritos) muitas
vezes torna-os impeditivos para o uso em aplicagdes de controle e otimizagdo em
tempo real. Além disso, algumas dificuldades inerentes acabam surgindo durante
a modelagem fundamental, como por exemplo, a escolha da equagédo de estado
termodinamica, a escolha da expressao para a taxa de reacdo, o calculo dos
coeficientes de transferéncia de calor e massa, além de outros termos envolvidos
(LEVENSPIEL, 2002).

Modelos empiricos, por sua vez, sdo desenvolvidos para utilizagdo em
aplicagdes em tempo real, bem como cenarios nos quais a disponibilidade de um
modelo simplificado torna-se um pré-requisito fundamental. Apesar de nao terem
relacdo alguma com os fendbmenos que ocorrem no sistema modelado, sendo
resultado de um ajuste matematico e estimagdo de parametros, modelos
empiricos tornam-se atrativos pela rapidez e facilidade com que podem ser
obtidos (PEARSON, 2006).

Uma abordagem muito atraente para a modelagem matematica empirica de

processos € 0 uso de técnicas de identificagdo de processos. A identificacdo de
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processos corresponde a uma modelagem empirica, na qual sdo introduzidos
disturbios de intensidade e magnitude conhecidos ao sistema, sendo observado o
comportamento da resposta do sistema as perturbacdes. Uma das vantagens refere-
se a rapidez na obtencdo do modelo, além da simplicidade dos modelos obtidos
(NELLES, 2001). Dentre as técnicas de identificagdo existem as técnicas classicas,
baseadas na introdug¢do de disturbio tipo degrau ou rampa e o consequente ajuste
dos dados de resposta a partir de um modelo de primeira ordem, ou segunda ordem
(SEBORG et al., 2003). Técnicas mais complexas utilizam sequéncias de degraus
aleatdrios de disturbios (SEBORG & HENSON, 1996).

Uma alternativa aos processos descritos acima e uma das propostas deste
trabalho corresponde ao uso de técnicas de identificacdo fracionaria. Estas
técnicas freqlientemente tém o mesmo fundamento tedrico ou a mesma
metodologia das técnicas de identificacado classicas, mas s&o baseadas no uso de
equacgdes diferenciais fracionarias, aumentando o poder de ajuste de dados
experimentais, sem alterar a complexidade da formulagdo matematica ou a
quantidade de parametros envolvidos.

Uma revisao da literatura indica que a identificagao fracionaria ainda nao é
uma técnica amplamente explorada, tendo em vista a pouca quantidade de
trabalhos reportados. A seguir, sdo descritos alguns trabalhos envolvendo
identificacao fracionaria de processos.

PODLUBNY (1999b) apresenta a identificacdo de processos a partir da
aplicacdo de perturbagdes do tipo degrau, e compara o ajuste de dados entre
modelos baseados em equacgdes diferenciais fracionarias (modelos fracionarios) e
modelos baseados em equacdes diferenciais de ordem inteira (modelos inteiros).
Verifica-se que para um mesmo conjunto de parametros, modelos fracionarios
resultaram em melhor ajuste de dados experimentais. No entanto, o autor ndo
informa como foi feita a estimagcao dos parametros, apenas o critério dado pela
minimizagcado das distancias quadraticas entre os pontos experimentais e pontos
tedricos fornecidos pelo modelo.

POINOT & TRIGEASSOU (2004) reportam uma abordagem alternativa que
fornece bons modelos, mas cuja implementagéo representa uma tarefa complexa.
Isso porque o desenvolvimento do modelo divide-se em trés niveis: a estimacgao

de um ganho estatico, de uma constante de tempo e da ordem da derivada. O
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critério de estimacao também é dado pela minimizacédo das distancias quadraticas
entre os pontos experimentais, mas utilizando técnicas de otimizagado né&o-linear,
sendo a técnica validada com pontos experimentais. Outra abordagem é fornecida
por (HARTLEY & LORENZO, 2003), utilizando distribuicbes e o dominio de
frequéncias, diferentemente dos trabalhos anteriormente descritos que reportaram
a identificagdo conduzida no dominio do tempo. Neste trabalho, os autores
descrevem a funcdo de transferéncia como uma integral que surge a partir da
soma dos termos fracionarios que compdem a expressado. Este somatorio é
generalizado para uma integral que reflete uma distribuicdo estatistica, e nesta
representacao integral, o problema é reescrito de tal forma a ser estudado no
dominio de fases. Desta forma, os autores, reportam a identificacdo adequada de
processos fracionarios, a partir de métodos de programacéao nao linear.

A partir da técnica da técnica de Podlubny, CAMARA et al. (2008)
estudaram a identificagao fracionaria de processo térmico de aquecimento de
uma esfera de polietileno, sendo utilizados algoritmos genéticos para a estimacao
de parametros, resultando em um melhor ajuste de dados experimentais pelo
modelo fracionario quando comparado com o modelo inteiro com mesma
quantidade de parametros.

Finalmente, ISFER et al. (2010) estudaram a identificagdo fracionaria de
dados experimentais referentes a um processo fermentativo. Os autores
consideraram trés abordagens distintas para a estimacgédo dos parametros: i) obter
a derivada da fungéo objetivo em relagdo a cada um dos parametros e resolver o
sistema de equacgdes algébricas nao-lineares a partir de algum método numérico
conhecido; ii) considerar a estimacdo como um problema de otimizagao e utilizar
técnicas deterministicas; iii) considerar a estimagdo como um problema de
otimizacdo e utilizar técnicas heuristicas. A conclusdo dos autores foi que a
segunda abordagem levou a melhores resultados, sendo que a dificuldade de

fornecer condig¢des iniciais foi suprida pelo uso da terceira abordagem.

5 — CONTROLE FRACIONARIO DE PROCESSOS

A expressao controle fracionario reflete a abordagem do problema de

controle classico de processos utilizando equacgdes diferenciais de ordem
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fracionaria. O campo de aplicacdo do controle fracionario € muito vasto e a
literatura apresenta diversos resultados tedricos e experimentais, comprovando o
sucesso desta nova abordagem para o controle de processos. A seguir, serao
reportados alguns trabalhos que tiveram importancia na evolugdo técnica de
controle.

Em termos histéricos, a primeira aplicacdo com sucesso de controle
fracionario é reportada por MANABE (1961), no qual foi usada uma equagao
diferencial de ordem fracionaria para a sintese de controladores em estrutura
feedback. Em seguida, OUSTALOUP (1975) aplicou técnicas de controle
fracionario para sistemas de geragao de /aser colorido.

DORCAK (1994) apresenta um estudo fundamental para o controle
fracionario de processos sobre como estudar e resolver os modelos matematicos
obtidos a partir de equacdes diferenciais fracionarias. O autor aborda o uso de
ferramentas numéricas e analiticas, bem como ilustra a importancia de hipéteses
simplificadoras.

OUSTALOUP et al. (1996) reportam a aplicagado de controle fracionario no
projeto do sistema de controle de suspensdes automotivas, desenvolvendo um
prototipo e avaliando o desempenho a partir do uso de equagdes diferenciais
fracionarias quando a suspensdo € submetida a perturbagdes de carga. Este
estudo foi feito com base na filosofia CRONE.

MATIGNON & ANDREA-NOVEL (1997) propdem uma abordagem
inovadora para a implementacao de controladores fracionarios: o uso de sensores
virtuais. Estudos tedricos foram conduzidos, mostrando a viabilidade do uso desta
abordagem ao controle de sistemas mecanicos amortecidos.

PODLUBNY (1999b) apresenta um estudo tedrico de suma importancia para
a consolidacao de controladores PID fracionarios no qual, para um dado sistema,
sdo conduzidos estudos tedricos. Os resultados mostram a superioridade de
controladores fracionarios aplicados a sistemas fracionarios quando comparados a
controladores classicos aplicados aos mesmos sistemas fracionarios. Além disso,
sdo reportados estudos envolvendo a analise da estrutura do controlador e de
parametros de sintonia sobre o desempenho da malha.

Alguns estudos envolvendo a teoria de controle fracionario sao
apresentados por RAYNAUD & ZERGAINOH (2000) que abordam a
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representacdo em espaco de estados do controlador e suas variaveis. A
abordagem utilizada é extremamente interessante, no entanto sua aplicacéo se
limita a sistemas lineares.

HARTLEY & LORENZO (2002) reportam um estudo no qual é avaliado o
efeito de memodria em controle fracionario. A importancia deste estudo se reflete
no efeito de memdria introduzido pela ferramenta matematica utilizada: as
equacgdes diferenciais fracionarias. Desta forma, os autores analisam a influéncia
da inicializacdo do sistema, e o desempenho é avaliado em fungao de posicdes
de zeros e podlos do sistema. Deve-se ressaltar que foram conduzidos apenas
estudos tedricos.

POMMIER et al. (2002) aplicam o controle fracionario com sucesso a
atuadores hidraulicos e componentes de sistemas de suspensao automotiva.
Além da validagdo experimental, deve-se ressaltar a aplicacdo a sistemas
considerados nao-lineares.

SABATIER et al. (2002) aplicaram o controle fracionario CRONE a
sistemas com parametros variaveis, mostrando a robustez e o bom desempenho
do controlador. Mais uma vez os estudos relatados s&o de cunho exclusivamente
teorico.

XUE & CHEN (2002) apresentam um estudo teorico bastante completo e
de suma importancia para o estudo de controladores fracionarios. O trabalho
apresenta a comparagao de desempenho de quatro técnicas de controle
fracionario: controle TID, controle CRONE, controle PID fracionario e
compensador fracionario.

ZENG et al. (2002) apresentam estudos teoricos sobre a influéncia da
ordem da derivada fracionaria sobre o desempenho do lago de controle.

AHMAD et al. (2004) utilizam a estratégia feedback lancando mao de
controladores fracionarios. Um sistema é analisado em multiplos ganhos, sendo
utilizado para tanto a ordem fracionaria das equacdes que descrevem o referido
sistema. O objetivo pretendido pelos autores foi alcangcado, sendo eliminada a
influéncia de comportamentos caodticos da trajetoria do sistema, conduzindo o

sistema ao estado de equilibrio, ou seja, podendo ser controlado.
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BARBOSA et al. (2004) apresentam um estudo tedrico descrevendo uma
abordagem inovadora baseada nos diagramas de Bode, levando a uma sintonia
robusta.

MA & HORI (2004a) apresentam um estudo muito importante sobre
técnicas numéricas alternativas para a simulacdo de malhas de controle
fracionario. Apesar de tedrico, o estudo apresenta o uso de escalas de tempo
diferentes para o controle de um dado sistema.

MA & HORI (2004b) analisam o controle de velocidade de sistemas
mecanicos a partir do uso de controladores PID fracionarios. Os estudos sdo
conduzidos no dominio de frequéncia e através de ensaios experimentais a
superioridade da técnica de controle é confirmada.

MONJE et al. (2004) reportam um dos primeiros trabalhos dedicados a
sintonia de controladores. A importancia deste trabalho esta na consideracao de
algumas incertezas do processo, visando uma sintonia mais robusta.

SABATIER et al. (2004) apresentam o uso de técnicas de controle
fracionario no controle de velocidade de sistemas eletromecéanicos. Os autores
apresentam resultados experimentais validando o uso de controle fracionario, € um
dos principais resultados é a robustez da técnica de controle fracionario, frente a
erros de medicao da variavel controlada.

SILVA et al. (2004) apresentam um estudo sobre o uso de controle
fracionario para aplicagdo em robds hexapodes. Mais especificamente, sao
conduzidos estudos tedricos, visando o controle de trajetéria durante a
locomogédo. O estudo de carater tedrico leva em conta efeitos de atrito nas
articulagdes das pernas. Como conclusdes, os autores apresentam um critério de
caminhada que revela a superioridade do desempenho do controle fracionario em
relagao ao controle inteiro.

CAO et al. (2005) reportam um estudo tedrico envolvendo o uso de controle
fracionario para um processo de primeira ordem. O aspecto relevante do trabalho é
0 uso de algoritmos genéticos para a sintonia dos parametros do controlador, a
partir da minimizagdo de uma fungao objetivo baseada na soma do quadrado das
distancias entre o valor de saida e o set-point. A técnica de sintonia se mostrou

eficiente, uma vez que o controlador faz com que o sistema de primeira ordem
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atinja o set-point. Apesar da relevancia, o trabalho nao apresenta nenhum estudo
comparativo com outras técnicas de sintonia previamente reportadas.

CALDERON et al. (2006) reporta o uso de estratégias de controle
fracionario com conversores eletro-eletrénicos. O estudo consiste na aplicagcéo de
controladores PID fracionarios com validacdo experimental e também o uso de
robds hexapodes. O desempenho da caminhada do robd é utilizado para a
aplicagao de controle e esta é avaliada utilizando critérios de Nyquist.

LADACI & CHAERF (2006) apresentam um dos primeiros trabalhos sobre
controle fracionario adaptativo. A importdncia do mesmo esta no fato de que o
controlador adapta-se a realidade ao qual esta submetido de uma maneira mais
rapida, sendo mais eficiente na eliminacéo de disturbios. Os autores conduziram
apenas estudos de simulagcdo, mostrando a superioridade do controle fracionario
adaptativo em relacéo ao controle adaptativo classico.

VALERIO & COSTA (2006) apresentam estudos muito importantes
referentes a sintonia de controladores fracionarios. O estudo é de carater tedrico e
apresenta técnicas baseadas na abordagem de Ziegler-Nichols.

BONNET & PARTINGTON (2007) reportam estudos tedricos envolvendo o
uso de técnicas de controle fracionario para sistemas com atraso, que, em geral,
sao de dificil controlabilidade.

DE LA SEN (2008) apresenta o uso da representagcao de sistemas nao-
lineares e de parametros ndo-constantes a partir de equagdes fracionarias. Desta
forma, o sistema, descrito € submetido a estudos tedricos visando o controle a
partir de uma técnica de ganho escalonado. A técnica proposta mostrou-se
satisfatoria para o controle, inclusive para sistemas com atrasos.

FERREIRA et al. (2008) apresentam estudos tedricos para o uso de
controle fracionario a manipuladores mecanicos, obtendo resultados bastante
expressivos no que se refere ao comportamento dindmico de sistemas
controlados pela técnica fracionaria.

LI et al. (2008) apresentam o uso de controle fracionario robusto para o
controle sistemas de poténcia sendo os mesmos modelados por sistemas de
equagbes algébrico-diferenciais fracionarias. Os resultados sao tedricos, mas
também de bastante impacto, tendo em vista a inser¢do e analise do controle

robusto.
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LADACI et al. (2008) apresentam um estudo bastante relevante
considerando o uso de controladores fracionarios adaptativos, baseados em
elevados ganhos do sistema. A estratégia € analisada considerando apenas
estudos tedricos, sendo utilizada com sucesso para o controle de um sistema
genérico proposto pelos autores.

TAVAZOEI & HAERI (2008) reforcam a habilidade do controle fracionario
para o controle de sistemas cadticos. A importancia do trabalho se reflete na
simplicidade da técnica proposta, bem como em sua capacidade de eliminar
oscilagdes ou reduzir os seus efeitos.

ISFER (2009) apresentou a generalizagcédo de controladores IMC com o uso
de equacgdes diferenciais fracionarias. Via simulagdes, demonstraram a
viabilidade do uso dos controladores IMC generalizados para o controle de um

forno industrial.

6 — MODELAGEM DE COLUNAS DE ABSORGAO

A modelagem de colunas de absorg¢ao pode ser feita a partir de principios
fundamentais, levando em conta os internos da coluna, se de estagios, recheio,
spray ou borbulhamento (SEADER & HENLEY, 2005). No entanto, as maiores
dificuldades, residem no calculo dos parametros e coeficientes referentes ao
transporte de massa (BIRD et al., 2004). Devido a complexidade que surge pelo
fato dos modelos fundamentais serem constituidos por sistemas de equacdes
diferenciais parciais, surge a alternativa referente ao uso técnicas de identificacéo
de processos. No entanto, ndo foram encontrados trabalhos na literatura
reportando o uso de equacdes diferenciais fracionarias para o estudo do

comportamento dindmico de colunas de absorgéo.

7 — CONTROLE DE COLUNAS DE ABSORGAO

O controle de colunas de absorgao pode ser conduzido utilizando técnicas
de controle classico, como controladores P, Pl, PID (SEBORG et al., 2003). No
entanto, uma reviséo criteriosa dos trabalhos da literatura indica a tendéncia do

uso de técnicas baseadas em inteligéncia artificial, como reportado por VITTHAL
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& RAO (1995) e EYNG & FILETI (2010) ou em controle baseado em modelo como
reportam BEDELBAYEYV et al. (2008).

Alguns trabalhos referentes a absor¢do sado encontrados como a
implementagdo de uma coluna de abor¢do de gases com o uso de técnicas de
controle preditivo — Matriz Dinamica de Controle (DMC), desenvolvido por MAIA
(1994), onde ela compara o desempenho de um controlador preditivo (DMC) e um
Pl em feedback, apdés a aplicagcdo de um degrau na composicdo de gas na
entrada da coluna, onde a mesma obteve melhor resposta com o controle DMC.

NANJIM e RUIZ (1995) utilizou um controle adaptativo em coluna de
absor¢cdo para remogao de gas carbdnico, ja em SILVA (1997) realizou seus
estudos com o uso de um modelo neural hibrido para predizer o fluxo de massa,
onde avaliou o desempenhodo controle preditivo com modelo linear e n&o linear
(redes neurais artificiais), da onde nao se obteve grandes diferengas

PALU (2001) aplicou a técnica DMC a uma coluna de absorgdo para o
caso monovariavel (SISO), como para multivariavel (MIMO). Os testes foram
feitos em comparagao com o controlador Pl em malha feedback, aonde o técnica
DMC se comportou melhor em comparagéo ao PlI.

EYNG (2008) realizou seus experimentos com o desenvolvimento e
utilizacdo de um controlador feedforward-feedback baseado em modelo inverso
de redes neurais para manipulacdo de vazbdes de solvente das colunas de
absor¢cdo empregadas no processo produtivo de etanol por fermentagdo, onde
comparou suas respostas a um controlador convencional PID. Ele obteve um
desempenho satisfatorio do controlador feedforward-feedback baseado em
modelo inverso de redes neurais, onde concluiu que representava uma opgao
atrativa pra o controle de colunas de absorcdo. Ele ndo conseguiu estabilizar a
variavel controlada no set point, mas verificou que o controlador neural
proporcionava uma menor oscilagdo que o PID.

Para EYNG (2008) devem ser feitos estudos em colunas de absorgéo para
avaliar os efeitos térmicos, como também para se avaliar a influéncia do tempo
morto nos processos de separagdo agua-etanol, devido as concentragdes

residuais na entrada e saida da coluna.
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Assim, ndo foram encontrados trabalhos reportando a aplicacdo de
técnicas de controle baseadas em equacgdes diferenciais fracionarias a colunas de

absorgao.

8 — ANALISE DA REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nesta secdo sera feita uma analise da revisdo bibliografica, ressaltando
algumas lacunas existentes e as contribui¢cdes deste trabalho.

Em primeiro lugar, analisando-se os trabalhos revisados, verifica-se que a
identificacao fracionaria apresenta algumas lacunas a serem preenchidas. A partir
dos trabalhos revisados, verifica-se, também, que a aplicagdo do controle
fracionario restringe-se basicamente a sistemas elétricos, mecanicos e roboticos,
nao sendo reportadas até o momento aplicagcbes tedricas ou experimentais de
controle fracionario a processos quimicos e petroquimicos. Consideraveis
avancgos foram alcancados em relagdo a teoria do controle fracionario continuo,
no entanto, ndo foram encontrados estudos sobre a aplicacdo de derivadas
fracionarias a formulacdo de controle considerando malhas feedback com
compensacgao de tempo morto, feedback cascata, feedforward pura ou feedback-
feedforward.

Desta forma, o trabalho proposto foca o preenchimento das seguintes lacunas:
o identificacdo de processos de absorcdo por meio de equacgdes diferenciais

fracionarias;
o estudo de malhas de controle feedback com compensacao de tempo morto;
. estudo de malhas de controle feedback cascata;

o estudo de malhas de controle feedforward puro e feedback-feedforward,
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Il - METODOLOGIA

1 - INTRODUGAO

Neste capitulo, sera discutida a metodologia utilizada para realizagao deste
trabalho. Serdo abordadas a representacdo de derivada fracionaria utilizada,
analise estatistica de modelos, bem como métodos matematicos utilizados para a
solucado de equacdes diferenciais de ordem fracionaria e as malhas de controle

analisadas.

2 - REPRESENTAGAO DE CAPUTO

A derivada fracionaria de uma fungao f(t) pode ser obtida a partir de diversas
representacdes, como mencionado no Capitulo Il. Cada representagao possui tanto
aspectos positivos como aspectos negativos. Em particular, neste trabalho sera
considerada a representagdo de Caputo (CAPUTO, 1967) para derivadas

fracionarias de ordem a, sendo definida pela expressao a seguir:

o 1 ¢ofm
DN (1) = (m —B){J.(t—r)ga"m dr}, m<oa<m+l;o R, meN (111.01)

a

Uma das principais vantagens para o uso da representacdo de Caputo esta
ligada a solucao de equagdes diferenciais de ordem fracionaria. A solugdao de uma
equacao diferencial possui constantes de integracdo que devem ser determinadas
a partir de condigdes iniciais ou condi¢des de contorno para que a solugao seja
individualizada. Apesar da ordem fracionaria, equacgdes diferenciais cuja
representacdo de derivadas é feita a partir da abordagem de Caputo, podem
langar mao de condig¢des iniciais ou condi¢gdes de contorno que utilizam derivadas
de ordem inteira. A vantagem do uso de derivadas de ordem inteira para
representar as condi¢cdes estd associada a interpretacao fisica que as mesmas
podem possuir (PODLUBNYb, 1999). Por exemplo, se a condicao é o proprio

valor da fungao (derivada de ordem zero) isso pode corresponder a temperatura
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de um fluido em mudanca de fase. Condigdes de maximo, minimo ou superficies

isoladas podem ser expressas por derivadas de primeira ordem iguais a zero.

3 — VARIAVEL TIPO DESVIO

Outra vantagem para o uso da representacdo de Caputo é o fato de que a
derivada de ordem o de uma funcédo constante qualquer, por exemplo, x (t) =

Cc, com Ce®NR, é igual a 0. Isso ndo ocorre caso for utilizada, por exemplo, a

representacdo de Rieman-Liouville para o calculo da derivada fracionaria. Esta
propriedade € de fundamental importancia no estudo de controle de processos
devido a possibilidade do uso de variaveis do tipo desvio (BEQUETTE, 1998), que
sdo expressas por uma diferenga entre o valor real da variavel e o valor de estado
estacionario que é constante por defini¢ao.

L Asd) _dAD)

estacionaio dt o dt o

Agesid ) =A(H) — A (11.02)
Supondo uma equagao diferencial linear de ordem [ seja dada pela
expressao:

d*y(t)
dt®

+K -y (t) = x(t) (111.03)

No estado estacionario, a variagdo com o tempo € nula, resultando em:

K 'yestacionéio = Xestacionéio (|||04)

Portanto, subtraindo a Eq. (111.04) da Eq. (lll.03), leva a expressao

d*y(t)
dt®

+ K ’ [y(t) - yestacionéio]: [X(t) - Xestacionéio] (l l l 05)

A partir da definigdo da Eq. (I11.02), pode-se reescrever a equagao (111.05)
em termos de variavel desvio. Observa-se que a equacao resultante, Eq. (111.06),
possui a mesma estrutura da equacao diferencial original Eq. (l11.03), fato que s6
€ possivel porque a derivada da fungédo constante € igual a zero, uma vez que foi

utilizada a representacido de Caputo.
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duy desvio( t )

dtq +K ‘ydesvio(t) = Xdesvio(t) (|”06)

Deve-se ter em mente que, ao ser aplicado um dado disturbio em um
processo em estado estacionario, a condicédo imediatamente antes da aplicacéo
do disturbio € a condicdo inicial do problema dinamico. Portanto, resulta a partir

do uso da definigdo de variavel desvio que:

y(O) = yestacionéio - y(O) _yestacionéio = O - ydesvio(o) = O (l | | 07)

Finalizando, a principal vantagem do uso de variaveis tipo desvio € o fato
de as condig¢des iniciais serem iguais a zero. Em geral, esta propriedade das
condigdes iniciais facilita a determinagao das constantes de integracao e facilita a
solugdo de equacgdes diferenciais a partir o uso de transformadas de Laplace.
Com esse objetivo, neste trabalho, serdo utilizadas variaveis desvio para os

estudos de identificacdo e de controle.

4 - TRANSFORMADA DE LAPLACE

Uma das técnicas de solucdo analitica de equacgdes diferenciais lineares é
baseada em transformadas integrais (RICE & DO, 1995). Nesta técnica, é feita
uma mudanga de variaveis independentes de um dominio t pra um dominio s
sendo que a representacao neste novo dominio permite transformar a equacéao
em uma estrutura com maior facilidade para se obter a solugdo. Por exemplo,
equacgdes diferenciais ordinarias podem ser transformadas em equacodes
algébricas, equacdes diferenciais parciais podem ser transformadas em equacoes
diferenciais ordinarias. Deve-se ter em mente a necessidade de se desfazer a
transformagdo para que a solugdo no dominio transformado s seja expressa em
termos da variavel original do problema, t. A Eq. (111.08) apresenta a equacgao

genérica de uma transformada integral.

b
F(s) = [K(s,t)-f(t)dt (111.08)
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Na Eq. (lll.08), f(t) é a fungdo no dominio tempo, t, que sera
transformada em F (s) a partir de uma integral definida pelos limites a e b. Esta
integral possui, ainda, uma fungao kernel (nucleo) da transformagéo X (s, t), cujo
objetivo principal é garantir a convergéncia da integral. A transformada de Laplace

€ dada pela expressao a seguir, sendo um caso particular da Eq. (111.08).

F(s)=[e* -f(t)dt (11.09)
0

Com isto, tem-se que transformada de Laplace da derivada de Caputo é
dada pela expresséao a seguir (PODLUNBY, 1999b):

o0

n-1
J.e’s't o[ODf‘f(t)]dt —g* .F(S)—ZSWH £%(0), onde n-1 <o <n (111.10)
k=0

0

Para o caso particular de condic¢des iniciais nulas, a transformada é:

o0

J'e*s" oD (H)jdt =s* -F(s), onde n—1 < o< n (11.11)
0

Deve-se ressaltar que o limite inferior da derivada de Caputo deve ser igual
ao limite inferior da integral da definigdo da transformada de Laplace, ou seja,
a=0. Por tanto, neste trabalho, sempre que necessario, sera utilizada a técnica de
transformada de Laplace para a solugdo de equacbes diferenciais de ordem

fracionaria.

5 - FUNGAO DE TRANSFERENCIA

A descricdo matematica das estruturas/malhas de controle é
frequentemente feita a partir de fungdes de transferéncia. Estas funcoes
relacionam o comportamento da variavel de saida, Y (s), de um dado sistema
frente a perturbagdes na variavel de entrada do sistema, x (s) (KOPPEL, 1968).
No dominio Laplace, sdo expressas por um quociente de polindmios de s dado
pela expressao:

Y(s) b,-s"+b, ,-s""+--+b, s’ +b, -s+b,
X(s) @, -s"+a -8 +--+a,-s*+a,-s+g,

G(s) =

m<n (1.12)
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Sendo que a funcao de transferéncia acima foi obtida a partir da equacgao

diferencial ordinaria genérica dada por:

aym o dY Cyt) _dy(t) |

+---4a, -
A TC 2 dt? Todt
m m-1
bm.m+bm_1.d—)i(11:)+...+b2
dat™ dat™

g -y(t)=
m<n (11.13)

d?x(t dx(t ’
: dt(2 )+b1- d(t )+bo-x(t)

A transformada de Laplace inversa para uma fung¢ao de transferéncia dada
pelas Eq. (Il1.12) ou sua correspondente no dominio tempo, Eq. (lll.13), pode ser
obtida a partir de PODLUBNY (1999b). A TABELA Ill. apresenta a transformada
de Laplace inversa de casos particulares da Eq. (l1l.12), frente a perturbacdes do

tipo degrau, ou seja, X (t) é uma fungédo Heaviside.

TABELA I11.1 - TRANSFORMADA DE LAPLACE INVERSA PARA CASOS PARTICULARES

Caso 01:
dy(t) ‘b = d°x(t)
dt* dt® (111.14)
G(s) = Y(s) __ s
X(s) a-s"+b

a

X(s) - Degrau (Fungao Heaviside)

Y(t)=1-80(t,—9;a,o¢+1—m) (11.15)
a a

Caso 02:
a_dBy(t)b.d"‘y(t)+C_y:o|°°x(t)
dt? dt® dt® (111.16)
Y(s s®
ae - YO _ &
X(s) a-s"+b-s"+c

X(s) — Degrau (Funcao Heaviside)

A ED (oY (b L (I11.17)
y(t)_aé o (aj ak(t, i B-aBrork o+t oaj

Caso 03:
d'y(t dPy(t déy(t ©
R YW o dy® dy® o dx)

dt’ dt* = dt* 7 dt° (111.18)
G(s) = Y(s) _ S
X(s) a-s+b-s’+c-s*+d

X(s) —» Degrau (Fungao Heaviside)

yty=—-. 31 (—_djm i(rj(gjk ‘Sm(t1_2§Y—B,Y+B'm—a'k+1) (I11.19)

a ,om! \ a k=0

FONTE: Adaptado de PODLUBNY (1999b)
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Assim, se ®=0, o termo

d”x(t)

corresponde a propria fungéo Heaviside. Por

outro lado, se ®w=1, o termo corresponde a fungao Delta de Dirac. Para o

d’x(t)
calculo dos valores de y (t) € necessario o calculo da fungéo Epslon ¢, (t, v; o, B),
e (ty;o,p)=to . EX(y t*) (111.20)

Para tanto, torna-se necessario o calculo da funcdo Mittag-Leffler, Eq.

(111.21), bem como de sua k-ésima derivada, Eq. (111.22).
S (0
E .\x)= : 11.21
o(x) 2 7p) (n.21)

e (k)X
(k) —
Ea,ﬁ(x)—jz_(; (@ j+a-k+p) (111.22)

6 — ESTIMAGAO DE PARAMETROS

A estimacdo de parametros é de fundamental importancia para a
identificacdo de processos. Os parametros devem ser escolhidos de forma a
minimizarem a distancia entre o valor observado e o valor predito pelo modelo
(JOHNSON & WICHERN, 2002). Desta forma, para um modelo definido por v (t)
= f(t,ai,...,an), 0s valores dos parametros a,,...,a, sdo tais que
minimizam uma dada funcdo objetivo, FOBJ, que pode ser definida pela
expressao a seguir, na qual NE € o numero de pares (ty,y,) de pontos

experimentais disponiveis:

NE )
FOBJ:Z(yOBS_p—yPRED_p) (11.23)
p=0

Neste trabalho, sera considerado apenas um tipo de modelo dinamico
descrito por equagdes diferenciais de ordem fracionaria, representado pela Eq.
(111.03). Esta equacdo diferencial € linear e nao-homogénea, podendo ser
resolvida pela técnica de transformada de Laplace. Considerando x (t) como
sendo um degrau (funcdo Heaviside) unitario, a solugdo da Eq. (111.03) pode ser

obtida com auxilio da TABELA lll., com ®=0, sendo expressa por:
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y(t)=JZ:H%}j+1 {r(@ijtﬁ)i 1)H (111.24)

Portanto, o problema de estimagao de parametros enfrentado € nao-linear,
em relagcdo aos parametros, e consiste em estimar o, a e b de forma a

minimizarem a fung¢ao objetivo dada pela Eq. (111.25), obtida apds da substituicao
da Eq. (111.24) na Eq. (111.23).

~ NE ~ w i j+1' (b)j-(—1)j ’
oo 5[5 TS

De acordo com BARD (1974) e HIMMELBLAU (1970), a estimacao pode

ser conduzida considerando trés estratégias distintas:

1. obter a derivada da fungéo objetivo em relagdo a cada um dos parametros
e resolver o sistema de equagdes algébricas n&o-lineares a partir de algum
método numérico conhecido (PINTO & LAGE, 2001);

2. considerar a estimacdo como um problema de otimizacao e utilizar técnicas
deterministicas;

3. considerar a estimagao como um problema de otimizacao e utilizar técnicas

heuristicas, sendo indicada a técnica de algoritmos genéticos.

De acordo com ISFER et al. (2010), a segunda abordagem foi a que
apresentou melhores resultados, considerando a identificacdo de um sistema de
ordem fracionario, descrito pela Eq. (111.03). Neste caso, a estimagdo de
parametros foi considerada como um problema de otimizacdo e foram utilizadas
técnicas deterministicas para a minimizagéo da fungdo objetivo. Uma das principais
dificuldades no uso de técnicas deterministicas € o calculo de derivadas tanto de
primeira como de segunda ordem da fungédo objetivo. Por outro lado, um dos
aspectos positivos € o numero reduzido da quantidade de calculos da fungao
objetivo. Neste trabalho, foi utilizada a subrotina DUMINF (IMSL, 1994a) para o
problema de otimizagdo. Esta subrotina utiliza o método de quasi-Newton
(HIMMELBLAU & EDGAR, 1988) e faz uma aproximagao do gradiente a partir de

diferencas finitas.
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7 — DIAGNOSTICO DA ESTIMAGAO

Para que a identificagdo do processo seja completa, apenas a estimacgao
dos paréametros nédo € suficiente. Torna-se necessario um diagnostico dos
resultados utilizando analises estatisticas (numéricas e graficas) (OTTO,1999).
Deve-se ressaltar que, neste trabalho, as varidncias foram consideradas
constantes e iguais para todos os pontos experimentais e para o conjunto de
dados experimentais (Ver Secéo 8 do Capitulo IlI).

Em relacdo a analise grafica quatro tipos basicos de diagndstico sao
possiveis:

e grafico de yors (t) € yerep (t) €m fungéo de t. Se o modelo for perfeito, ou
seja, yoss (t) = yerep (L), OS pontos experimentais devem estar sobre a
curva gerada pelo modelo matematico.

e grafico de yoss (t)em fungdo de yerep (t). Se 0o modelo for perfeito, o
grafico deve ser uma reta com inclinagao de 45° passando pela origem.

e grafico de residuos (yoss (t) — vyerep (t)) em fungéo de t. Se o modelo for
perfeito, o grafico deve ser uma reta horizontal sobre o eixo t.

e histograma de freqiiéncias dos residuos (yoss (t) — yerep (t)).

Em relagcdo ao diagnostico numérico, o primeiro teste a ser feito € o teste

de Chi-quadrado reduzido (y2g), cuja metodologia sugerida por VUOLO (1992) é

apresentada a seguir.

1 1 NE
Passo 1: Calcular y2c,, sendo ¥z = 825s .NE_NP.;(yOBS—p_yPRED—p)Z :

onde NP é o numero de parametros estimados.

Passo 2: Calcular o intervalo de confianga de y 2z, atribuindo um nivel de

confianca desejado. Neste trabalho serdo considerados niveis de confianga de
95% e 99%, valores que devem ser utilizados junto com (NE — NP) para a

obtengdo dos limites inferior e superior do intervalo de confianga de y2gp.

JOHNSON & WICHERN (2002) apresentam a distribuigdo %2, assim, o intervalo
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de confianga para o nivel de confianga desejado é dado por

iy e X
NE_NP ~*RE SNE_NP

O intervalo de 99% foi escolhido para garantir uma melhor aproximagéo dos

dados experimentais com os dados preditos por equacgdes diferenciais
fracionarias.

Passo 3: Comparar o valor de y2g, calculado com os limites obtidos no
Passo 2. Se Limite Inferior < y2_, < Limite Superior, o ajuste é considerado
bom. Se y 2, < Limite inferior, pode ter havido ajuste de erros devido ao excesso
de parametros do modelo. Caso y 2, > Limite superior, o modelo é inconsistente.

O segundo teste consiste no calculo do coeficiente de correlagédo r. A
TABELA Ill. (VUOLO, 1992) apresenta as equagdes a serem utilizadas para o

calculo do coeficiente de correlagéo.

TABELA III. 2 - EQUACOES PARA O CALCULO DE R

Descricao Equacao

Conjunto de Dados

Experimentais (tp; Yoss-p), P=0..NE (111.26)
Média dos Dados - [ 17&
Experimentais Yors = [NE} |:PZ_1:yOBS—pj| (11.27)
Variancia dos Dados 2 1 NE
Experimentais Ooss = [NE— 1 ]Lz_;(yoss _VOB&p)ﬂ (111.28)
g;)enéﬁgtso de Dados (to; yemeoos) p=0..NE (11.29)
_ 1 NE
Média dos Dados Preditos yPREDz[E]{Zy pREDp} (111.30)
P=1
Variancia dos Dados > | 1 Sy
Preditos 8PRED_|:NE_1}.{;(yPRED_yPREDp)2} (11.31)
Co-variancia entre Dados NE (v — v =
y y y Yoss-
Preditos S(ZDBSPREDzl:Z( PRED PREEE) (1033 OBS p):l (|||_32)
e Dados Experimentais P=1 -
8(2)BS—PRED
Coeficiente de Correlagdo  fogs-PrRED ™ T — [11.33
¢ vV 8éBS '8§’RED ( )

FONTE: VUOLO, (1992)
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Caso somente um dos testes ou nenhum seja validado, o ajuste é
considerado ruim, devendo ser revisto inicialmente a quantidade de parametros,
seguida da revisao da prépria estrutura do modelo.

Por fim, outra analise estatistica de extrema importancia diz respeito ao erro
dos parametros obtidos a partir da variancia dos dados experimentais. De acordo
com BARD (1974), estes erros sé&o obtidos a partir da matriz de covariéncia
paramétrica. Considerando o caso em que as variancias dos dados experimentais

sao constantes, pode-se aproximar a variancia dos parametros dada pela matriz A

(HIMMELBLAU, 1970), que € obtida a partir da linearizagdo do modelo em torno do

conjunto de parametros estimado que minimize o valor de FOBJ (Eq. 111.25).

A =835, (XT-X) (111.34)

Para o célculo de A sao utilizadas as matrizes e expressoes a seguir.

i ay PREDITO-1 ay PREDITO-1 ay PREDITO-1
oa ab oo
X — ay PREDITO-p ay PREDITO-p ay PREDITO-p (I I I 35)
B b %a
ay PRE;:)lTO—NE ay PREl.:)lTO—NE ay PRE;DlTO—NE
L oa ob oo, ]
X x)" =
NE | O prepiTo-p 2 NE | OY prepitop  OY PREDITO-p NE | OY prepitop O preDITO p |
;[ oa } ; b 0 ; o oa
% Y pREDITO-p . 0Y pReDITO-p % 0Y pReDITO-p EE: OY pREDITO-p . OY pReEDITO-p (111.36)
oy ob oa url ob ul ob ag
NE 1 OY prepitop OYprepitop | & | OY prepitop  OY PREDITO-p NE | OY prepiTo-p
_;{ oo oa } ;{ ob oo ; oo
. +1 7] 1]
ayPREDITOp i j+1 ‘ (b)J (=1 ( )J (111.37)
=\ a*? ( (J+1)+1) '
te j+1 1]
ayPREDITOP i (b)J NG " (111.38)
| | el e -
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oy PREDITO-p - (b)j (- 1)j (J+ 1)'(tg)j+1 ;
—_ = . : AIn it )-¥la-(j+1)+1 _
e D | B e R e g ey AL SRR R ) [ U
2
O valor de O0s-1 € o erro experimental que pode ser obtido a partir de
réplicas dos experimentos (HIMMELBLAU, 1970) ou menor divisdo da escala de
leitura do instrumento de medida (VUOLO, 1992). De acordo com LEBEDEV

(1972), pode ser usada a fungéo ¥ para o calculo da derivada da fungao gama.

0

je’z -z#0) 1 (2)dz

o (1)) (I1.40)

Finalmente, deve-se ressaltar que em todos os calculos foi considerado
que a série convergiu quando o valor absoluto do termo foi menor que 10,

garantindo que o erro seja desprezivel.

8 — DADOS EXPERIMENTAIS

Neste trabalho, os dados experimentais utilizados foram obtidos a partir da
literatura, sendo reportados por SMITH & CORRIPIO (1997). Estes dados se
referem a um processo de absor¢do de amdnia (NH3) do ar com o uso de agua
(H20) como solvente. A perturbagao no sistema sera feita pela aplicagdo de um
degrau negativo na vazdo de agua (solvente), levando aumento do valor da
concentracdo de NHjz na corrente de saida de topo da coluna. Nao ha
informacgdes sobre os instrumentos de medida. Os valores de concentragcao serao
considerados com variancia constante e igual a &%ps.; = 2,5~10'3, 0 que
corresponde a um desvio padrao de 0,05, valor de aproximadamente 0,01%. O
uso de um valor baixo € importante para testar ndo apenas o ajuste dos dados,
como também a estrutura do modelo, pois quando as barras de erro verticais séo
grandes, uma maior quantidade de modelos pode ser considerada para o ajuste.
O uso de valores constantes pode ocorrer quando os erros aleatérios sao
menores do que a menor escala de medicdo que passa a ser a variancia
experimental (VUOLO, 1992). Os dados sao apresentados na TABELA 111.3. Os
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resultados referentes a identificagdo do modelo fracionario s&o apresentados no

Capitulo IV.

TABELA II1.3 — RESPOSTA PARA UM DEGRAU NA VAZAO DE AGUA NA ABSORVEDORA.

Concentragao de NH3 na corrente

Tempo —[s] | Vazao de H,O — [gpm] de saida de topo — [ppm]

250 50,00

200 50,00
20 200 50,00
30 200 50,12
40 200 50,30
50 200 50,60
60 200 50,77
70 200 50,90
80 200 51,05
90 200 51,20
100 200 51,26
110 200 51,35
120 200 51,48
130 200 51,55
140 200 51,63
160 200 51,76
180 200 51,77
250 200 51,77

FONTE: SMITH & CORRIPIO, (1997)

9 - ESTRUTURAS DE CONTROLE

Neste trabalho serdo estudadas diferentes estruturas de controle

fracionario, focando o desenvolvimento e analise de controladores para o nivel

hierarquico de controle mais baixo, ou seja, o controle servo/regulatério. Em todas

as estruturas, serao desconsideradas a dinamica do atuador e do sensor, portanto

Garuapor(S) = Ggensor (S) = 1. Serdo analisados os seguintes cenarios de

controle:



Controle Feedback sem tempo morto
o Tipo servo
= Variavel controlada
= Variavel manipulada
o Tipo regulatério
= Variavel controlada
» Variavel manipulada
Controle Feedback com tempo morto — com Preditor de Smith
o Tipo servo
= Variavel controlada
= Variavel manipulada
o Tipo regulatorio
= Variavel controlada
= Variavel manipulada
Controle Feedback com tempo morto — sem Preditor de Smith
o Tipo servo
= Variavel controlada
= Variavel manipulada
o Tipo regulatorio
= Variavel controlada
» Variavel manipulada
Controle Cascata sem tempo morto
o Tipo servo
= Variavel controlada
= Variavel manipulada
Controle Feedforward sem tempo morto — sem malha feedback
o Variavel controlada
o Variavel manipulada
Controle Feedforward sem tempo morto — com malha feedback
o Variavel controlada

o Variavel manipulada

50
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IV. IDENTIFICACAO DO PROCESSO

1 - INTRODUGAO

Neste trabalho, os dados experimentais utilizados foram obtidos a partir da

literatura, sendo reportados por SMITH & CORRIPIO (1997). Estes dados se

referem a um processo de absorcdo de amoénia (NH3) do ar com o uso de agua

(H20) como solvente. A perturbagao no sistema sera feita pela aplicagdo de um

degrau negativo na vazdo de agua (solvente), levando aumento do valor da

concentracdo de NH3; na corrente de saida de topo da coluna.

Os dados da literatura (Tabela 1l.5) foram usados SEM a aplicacdo de

filtros para remocgao de ruidos. Antes da estimacdo dos parametros, as seguintes

acbes foram feitas com o intuito de reduzir a ordem de grandeza das variaveis

para melhorar o desempenho da estimacéo de parametros:

a identificacdo do tempo morto foi feita por inspec¢ao direta dos dados,
considerando o intervalo de aplicagcao do disturbio e o inicio da resposta da
coluna, sendo de 6=20s;

os valores de tempo descontados do tempo morto, 6, e depois divididos
pelo maior valor t = 180s para que ficassem contidos no intervalo [0,1],0
que possibilita uma simplificagado no calculo da variavel desvio.

os valores de concentragédo foram alterados para variavel desvio, ou seja,

C(t)=C(t)-C,,, onde C.. € o valor de estado estacionario da concentracao

de aménia antes do disturbio, ou seja, 50 ppm.
os valores de vazao de solvente foram alterados para variavel desvio, ou

seja, U(t)=U(t)-U_, onde U, € o valor de estado estacionario da vazéo

ss?

de solvente (H20) antes do disturbio, ou seja, 250 gpm.
0 ganho estatico do processo, em unidades de (ppm NHs)/(gpm H20),

calculado a partir dos dados experimentais é de
50-51,77

=-0,0354
250-200

KEXP =
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2 - MODELO DO PROCESSO

Usando a técnica proposta por ISFER et al. (2010), foram identificados um
modelo de ordem inteira e um modelo de ordem fracionaria. A TABELA V.1
apresenta um resumo da estimacio dos parametros, sendo apresentados o valor
da fungao objetivo Fz;, dado pela Eq. (111.25), o valor do coeficiente de correlagéo
R2, o valor dos parametros, bem como a o desvio padréo do parametro, baseado
nas variancias dos pontos experimentais, as quais foram admitidas constantes e
iguais a &°ops.1 = 2,5.10'3 e, finalmente, o ganho estatico obtido pelo modelo.
Quanto a ordem da equacao diferencial — 3 pode ser determinada pelo emprego

da equacao I11.23 com o uso da funcao de Mittag-Leffler.

TABELA IV.1 — RESUMO DA ESTIMACAO DE PARAMETROS

Modelo Inteiro

— KINTEIRO -0-s
Gprocesso(8) = —TINTEIRO st 1 e
Parametros
Kinrziro = — 0,04604 £ 0,0011 Tvrerro = 0,5568 £0,031
Dados do Ajuste
Foss = 3,37-107 R% = 0,94
Modelo Fracionario
Gerocesso(S) = —TFR:: F_Rgf 7 g’
Parametros
Krrac = — 0,035 + 0,0022 Trrac = 0,3003 £0,0165 a=1,19 +0,02
Dados do Ajuste
Foss = 1,62:107 R? = 0,997

Fonte: O autor (2010)

Analisando-se os dados da TABELA Ill.1, observa-se que o ajuste
fracionario se mostrou melhor, por apresentar menor valor de Fos; € R? mais
préoximo de 1,0, além de predizer um ganho estatico (Krrac) mais préximo do valor
experimental. No entanto, deve-se salientar que somente estes valores nédo sao

suficientes para validagdo do modelo. O proximo passo consiste em realizar o
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teste de y2,,, para 95% e 99% de confianga, conforme os resultados
apresentados na TABELA 1V.2. A partir destes, verifica-se que ambos os modelos
passaram no teste para os dois niveis, no entanto, observa-se que o valor de y2c,
€ menor para o modelo fracionario. Isso caracteriza uma menor dispersao entre
dados experimentais e preditos, fato este que também pode ser visualizado na

FIGURA 1V.1, tendo em vista que o modelo fracionario esta contido na regido das

barras de incertezas.

2
TABELA IV.2 — RESULTADOS DO TESTE DE ARED

Modelo inteiro: y2:,= 0,899

Modelo fracionario: y 2., = 0,466

nivel de confianca: 95%
0,348 < y 2, 2,039
Concluséo: o ajuste € bom

nivel de confianca: 95%
0,348 < y 2, 2,039
Concluséo: o ajuste € bom

nivel de confianca: 99%
0,333 < y g, S2,081
Conclusédo: o ajuste € bom

nivel de confianca: 99%
0,333 < y2gp S2,081
Conclusédo: o ajuste € bom

Fonte: O autor(2010)

A FIGURA V.1 ilustra ainda o melhor comportamento do modelo fracionario
tanto no inicio da perturbacdo como quando o sistema tente a atingir o novo estado
estacionario, o que é comprovado ndo somente pela melhor predicdo do ganho
estatico como também pela FIGURA 1V.2, que apresenta um grafico dos residuos
em funcdo do tempo. Observa-se que a distribuicdo dos residuos (yoss(t) -
verep (£) ) € aleatdria, o que indica que os desvios entre dados experimentais e

modelo ocorrem devido a erros aleatorios e nao a estrutura do modelo.
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Finalmente, a FIGURA V.3 apresenta um histograma das frequencias dos
valores absolutos dos desvios. Pode-se observar que os desvios do modelo
fracionario sdo mais frequentes na regido de baixos valores. O modelo inteiro
apresenta desvios mais espalhados e maiores em amplitude, corroborando o
melhor desempenho do modelo fracionario para a predicdo do comportamento

dinamico do processo.

6

E Modelo Inteiro
51— B3 Modelo Fracionario
4 -

Frequencia
w
I

0,00 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08 0,09 0,10 0,11 0,12
Valor Absoluto do Desvio
FIGURA 1V.3 — DESVIOS DO MODELO INTEIRO E DO MODELO FRACIONARIO

Por tanto, o modelo identificado para o processo € dado por:

0,035 os
Grrocesso(S) = 3003 o175 | 4 g% (IV.01)
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3 — MODELO DO DISTURBIO

Devido a proposi¢cao de estudos de controle regulatério, e pelo fato de nao
terem sido reportados dados experimentais de alguma variavel disturbio, esta foi
escolhida como sendo a vazao da corrente de alimentagdo de ar contaminado
com amoénia para a torre. Deve-se deixar claro que a concentragdo de amodnia
nesta corrente € sempre constante. Com isso, foi arbitrada uma funcédo de
transferéncia FRACIONARIA para o distarbio, ou seja, uma funcdo de
transferéncia para descrever o comportamento da concentragdo de amébnia na
corrente de saida de topo da torre em funcdo de perturbacbes na vazédo de
alimentacao da fase gasosa. Sera considerado, ainda, um valor de 100gpm de
vazao de alimentagao de gas para a coluna. O tempo morto, 6, e a constante de
tempo fracionaria tzzxc foram considerados os mesmos do processo, mas em
funcao do comportamento fisico do processo, o ganho estatico deve ser positivo e
foi arbitrariamente escolhido como sendo o dobro do valor do processo, sendo
escolhido para analisar o efeito do disturbio e que garante que o processamento
computacional consiga efetuar o calculo, o que se atendeu com o dobro do valor

do processo , resultando na seguinte fung¢ao de transferéncia:

0,07 9

GDISTURBIO(S) = 0’3003 S‘I,18575 + 1

(IV.02)
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V. CONTROLE FEEDBACK SEM TEMPO MORTO

1 - INTRODUGAO

Neste capitulo serdo apresentados os resultados referentes a aplicacédo de
um controlador proporcional P aos modelos fracionarios que descrevem o

comportamento dindmico da coluna, desconsiderando o tempo morto.

2 - CONTROLE FEEDBACK

A FIGURA V.1 ilustra a malha de controle feedback. A principal
caracteristica é a corregcdo pela retroalimentagdo do erro, ou seja, s6 é tomada
agao de controle apos o surgimento de algum desvio entre a variavel medida e o

seu valor desejado, set-point.

ﬁ) Gaariveno (S) 13
Vo) 4 TG s ) lr T
SETROINT -EA‘A ( ) G cowmouzbcm(g) L) Comooceco ( g) M( )+ > il >

FIGURA V. 1-ILUSTRACAO DA MALHA DE CONTROLE FEEDBACK

Na FIGURA V.2, é apresentada uma ilustragdo da malha de controle
implementada na coluna. O transmissor de composicdo CIT é o sensor do
processo, que esta ligado ao controlador CC. Assim, dependendo do valor da
composi¢ao, ha atuacdo no posicionador da valvula de controle de alimentagao
de solvente, ou seja, atua o controle servo para manter o set-point. Por outro lado,
ha o medidor de FIC para monitorar a alimentagcdo de gas para a coluna, sendo
que qualquer mudancga no valor da vazao de alimentagao corresponde a insergao

de um disturbio na coluna, devendo atuar o controle regulatério.
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b

FIC

FIGURA V. 2 —-MALHA DE CONTROLE FEEDBACK IMPLEMENTADA NA TORRE
Fonte: O autor (2010)

2.1 — CONTROLE SERVO
No controle servo, o objetivo € fazer a transigdo de valores de set-point.

Para simplificar a analise, a variavel disturbio sera considerada nula, D=0. Desta

forma, a funcao de transferéncia para a que descreve o comportamento dindmico

da variavel controlada em malha fechada no controle servo é dada por:

Y(s) _ GprocessdS) * CeontroLanor(S)
Yserpont(8) 1+ GprocessdS) - GoonroLanor(S)

(V.01)

Por outro lado, a funcdo de transferéncia para a que descreve o

comportamento dinamico da variavel manipulada em malha fechada no controle

servo € dada por:

U(s) _ GoonrroLanor(S)
Yser-pomnt(8) 1+ GprocessdS) - GoontroLanor(S)

(V.02)
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Desta forma, com o modelo fracionario sem tempo morto estimado e

considerando controlador P, respectivamente dados por:

-0,035
0,3003-s"%7® 4+ 1

Gprocesso(S) =

(V.03)

GeontroLanor (8) =K (V.04)

Resultam as seguintes fungbes de transferéncia EM TERMOS DE
VARIAVEL DESVIO para descricdo da variavel controlada e da variavel
manipulada no problema servo:

Y(s) -0,035 K,

Yser-pont(S) B 0,3003-s""%"® +1-0,035 K¢ (V.05)
Us)  K-(0,3003-s"1%7 +1) Vos
Yserpont(S)  0,3003- s"1%7+1-0,035 K¢ (V.06)

A todas as funcgbes de transferéncia em malha fechada tem a mesma

equacao caracteristica, dada por:
0,3003-s"'%" 1 [1-0,035035 -K_|=0 (V.07)

Logo, conclui-se que a malha estavel para qualquer K. < 0, pois desta

forma, as raizes da equacéao caracteristicas tém parte real negativa.

Considerando uma mudanca no set-point de 50 ppm para 55ppm na saida
de topo da coluna, com auxilio da TABELA 1ll.1, as transformadas de Laplace

inversas da Equacéo (V.05) e (V.06) sdo dadas, respectivamente, por:

y(t)=50-0,5833-K, - termot

(V.08)
termo1 =g, (t, —3,33-(1-0,035 ‘K. ); 1,18578 , (1,18578 + 1-0))
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U(t)=250+5 -K,-[termol+ 3,33 - termad?]
termol =g4(t, - 3,33-(1-0,035 -K,); 1,18578 , (1,18578 + 1- 1)) (V.09)
termo2 = g,(t, - 3,33-(1-0,035 -K); 1,18578 ,(1,18578 + 1-0))

Deve-se ter em mente que o sinal de Kc (ganho do controlador) sera

negativo, indicando agéo reversa do atuador. Além disso, nas expressdes acima,

as variaveis NAO SAO DESVIO. Por fim, foram usados valores de tempo contidos
no intervalo [0,1] para o calculo dos valores de y (t) e u(t), mas para plotagem
do grafico, foram considerados os valores de t do intervalo [0,1] multiplicados por
180. Desta forma, foi avaliado o comportamento da variavel controlada (FIGURA
V.3) e da variavel manipulada (FIGURA V.4) para diferentes valores de Kc, mais

especificamente, foram escolhidos os valores Kc = -1, Kc =-10, Kc = -30.

Verifica-se a presenca de off-set, sendo que este é reduzido conforme o
aumento de Kc. Por outro lado, valores de Kc muito grandes em médulo levam a
uma variagdo muito brusca da variavel manipulada nos instantes iniciais, podendo
saturar o atuador, bem como podem instabilizar o processo caso surja algum
disturbio. Finalmente, observa-se que para atingir o aumento desejado da
concentracdo de amoénia na saida de topo deve haver uma redugao na vazao de

alimentacao de solvente para a coluna, como mostra a FIGURA V.3.
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2.2 - CONTROLE REGULATORIO

No controle regulatério, o objetivo é fazer manter o valor do set-point
quando o sistema sofre algum tipo de disturbio. Para simplificar a analise, ndo ha
mudanca de set-point, 10go Ysetpoint=0. Desta forma, a funcédo de transferéncia

para a que descreve o comportamento dindmico da variavel controlada em malha

fechada no controle regulatério é dada por:

Y(s) _ GDISTURBIO(S)
D(s) 1+ GprocessdS)* GoonrroLanor(S)

(V.10)

Por outro lado, a funcdo de transferéncia para a que descreve o

comportamento dinamico da variavel manipulada em malha fechada no controle

regulatério € dada por:

U@ _ -~ GoonroLanor(S) - CpisrirsiolS)
D(s) 1+ GprocessdS)* GeontroLanor(S)

(V.11)

Resultam as seguintes funcbes de transferéncia EM TERMOS DE
VARIAVEL DESVIO para descricdo da variavel controlada e da variavel

manipulada no problema regulatorio:

Y(s) _ 0,07 vt
D(s) 0,3003-s"""+1-0,035 K, (V.12)
U(s) _ ~K,-0,07

D(s) 0,3003-s""%"®4+1-0,035 K, (V.13)

Todas as fungdes de transferéncia em malha fechada tem a mesma equacéao
caracteristica do problema servo, logo, a malha estavel para qualquer K-<0, pois
desta forma, as raizes da equagéo caracteristicas tém parte real negativa.

Considerando um disturbio como um aumento de 10 gpm na vazéo de
alimentacao de gas para a coluna, com auxilio da TABELA I11.1, as transformadas

de Laplace inversas da Equacéo (V.12) e (V.13) sdo dadas, respectivamente, por:
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y(t)=50+ 2,33 - termo1
termo 1 =¢,(t, - 3,33 -(1-0,035 -K.); 1,18578 , (1,18578 +1-0)) (V.14)

U(t)=250-2,33 - termo1
termo1=¢,(t, - 3,33 -(1-0,035 -K); 1,18578 , (1,18578 +1-0)) (V.15)

Deve-se ter em mente que o sinal de K. (ganho do controlador) continua

negativo, indicando acdo reversa do atuador. Além disso, nas expressdes acima,

as variaveis NAO SAO DESVIO. Desta forma, foi avaliado o comportamento da
variavel controlada (FIGURA V.5) e da variavel manipulada (FIGURA V.6) para os
mesmos valores de Kc usados no problema servo, ou seja, Ko = =1, Kc = -10,
Kc=-30.

Verifica-se novamente a presenca de off-set, sendo que este é reduzido
conforme o aumento em moddulo de Kc. Nota-se, ainda, que nao ha variacéo
brusca da variavel manipulada, mas quanto maiores os valores de Kc, maiores as
acoes de controle, além disso, como mencionado anteriormente valores elevados
de Kc podem instabilizar o processo. Finalmente, observa-se que como houve um
aumento na alimentagéo de gas para a torre, para manter o set-point € necessario
um aumento na vazao de alimentagao de solvente para a coluna, como mostra a
FIGURA V.5.
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Assim, observou-se que os valores de Kc em todos os casos analisados
devem ser negativos, ja que a agéo do atuador é de agéo reversa e que tanto pela
acgao do controle servo como regulatério houve a presenca de off-set, devendo
salientar que em nenhum caso a variavel manipulada esteve fora das condi¢des

de operacgao para atuar na resposta.
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VI. CONTROLE FEEDBACK COM TEMPO MORTO

1 - INTRODUGAO

Neste capitulo serdo apresentados os resultados referentes a aplicagao de
um controlador proporcional P aos modelos fracionarios que descrevem o
comportamento dinamico da coluna, considerando o tempo morto. Além disso,
seréo analisadas estruturas considerando a estratégia de predi¢gdo de SMITH

2 - CONTROLE FEEDBACK COM TEMPO MORTO

A presenca de tempo morto representa uma complicagao para o controle de
processos. Isso ocorre, pois as agdes de controle, apesar de serem tomadas, nio
tém efeito, assim, ha um ‘acumulo’ destas agdes sobre o sistema que pode levar a
instabilidade do processo. Dependendo dos valores do tempo morto, o controle
feedback classico pode ser considerado. No entanto, para valores elevados,
recomenda-se alguma forma de compensar o tempo morto, por exemplo usando

preditores de SMITH, cuja estrutura é apresentada pela FIGURA VI.1.

»(s) Yi(s)
— Cacrimen ()
Yok + B+ Ele) ne Y (o) |+ Y©

— = Z 2| Aeonrmonen(S) T Clemocseso (S) —
e (8) (1-679%)

FIGURA VI.1 - MALHA DE CONTROLE COM PREDITOR DE SMITH

[fal

Nesta malha de controle feedback é feita a compensagao do tempo morto.
Ou seja, séo calculadas as agdes de controle para o sistema caso ndo houvesse
tempo morto e comparadas com o estado atual do sistema. Deve-se ressaltar que

a funcao de transferéncia G*PROCESSO(S) corresponde a funcao de transferéncia do
processo sem o tempo morto, ou seja, Gprocesso(S) = G;ROCESSO(S).@@»S)_
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2.1 - CONTROLE SERVO

A funcdo de transferéncia que descreve o comportamento dindmico da

variavel controlada em malha fechada no controle servo com preditor de Smith é

dada pela expressao a seguir, obtida a partir da algebra de blocos (SEBORG et
al., 2003):

Y(s) _ GoontroLapor () G;ROCE*SSO(S)'ei(BIS) (V1.01)
Yser-pomt (S) 1+ GeontroLapor (8) - Gprocesso (S) -

Ao passo que sem o preditor de Smith, ou seja, retirando-se o bloco dado
POr  Grrocessd(S)-(1-€®¥) da FIGURA VI.01, resulta seguinte fungdo de
transferéncia para a que descreve o comportamento dindmico da variavel
controlada em malha fechada no controle servo sem o preditor de Smith, a qual é
equivalente a Eq. (V.01):

Y(s) = GCONTROLADOR(S) ) G;ROCESSO( S): e (V1.02)
YSET-POINT(S) 1+ GCONTROLADOR(S) ) GPROCESSO( S): e )

-s) no denominador. A

E importante observar a presenga do termo e
presenca deste termo requer bastante atencao, pois pode alterar o intervalo de
valores dos parametros de sintonia do controlador que garantam um
comportamento estavel para a malha fechada. Isso ocorre, pois o termo aumenta
a nao-linearidade da equacéo caracteristica da malha de controle, podendo

alterar o sinal e o tipo dos polos.

Considerando um controlador proporcional, Gyyrroianor(S) =K, € a funcéo

-0,035 {4
! . , resultam a
03003587 1 ©

de transferéncia do processo, Gprocesso(S) =

Eq. (VI.0O3) e a Eq. (VI.0O4) para descricdo do comportamento da variavel
controlada com e sem preditor de Smith, respectivamente. Deve-se ressaltar que

como a variavel tempo dos dados experimentais considerada para a estimagao foi
dividido por 180s, o mesmo deve ser feito para o tempo morto de 20s que passa a
ser 1/9, como apresentado na fungao de transferéncia do processo. Assim, como

no capitulo anterior, foram usados valores de tempo contidos no intervalo [0,1]
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para o calculo dos valores de vy (t) e u(t), mas para plotagem do grafico, foram

considerados os valores de t do intervalo [0,1] multiplicados por 180.

B [1.5]
Y(s) -0,035-Kc-e \?

_ (V1.03)
Yeerponr(S) 0,3003-s""%78 4 1-0,035 -Kc

A mesma consideracido vale para a equagao abaixo, com a presenca de
tempo morto tendo a transforma de Laplace inversa em variaveis normais dada

por

1
Y(s) -0,035 -Kc-e [ ° ]
Yser-pont(S)

(V1.04)
L
0,3003-s""%7 + 1-0,035-Kc-e &

-®s) no denominador como

E importante observar a presenca do termo e
sendo a primordial diferenga entre as equagdes acima. Como mencionado
anteriormente, a presenca deste termo é de fundamental atencdo, pois pode
alterar a regido de valores dos parametros de sintonia do controlador, uma vez
que aumenta a ndo-linearidade da equacao caracteristica da malha de controle.
Além disso, ele dificulta a obtencdo da transformada inversa de Laplace. Para
resolver este problema, considerou-se a aproximagao de Padé de 12 ordem
(SEBORG et al., 2003):

1.9

o ®s) % (V1.05)

1+—
2

Assim, a Eq. (VI.04) passa a ser dada pela expressdao a seguir que nao

possui o termo exponencial em seu denominador:

1
Y(s) —0,035‘Kc-(18+s).e[9]
Yorrronr(S)  0,3003-52%578 1 5 41.5"157 | (110,035 -Kc) s+ 18-(1-0,035 -Kc)

(V1.06)

Portanto, as transformadas de Laplace inversas da Eq. (VI.03) e da Eq.
(VI.06), foram obtidas considerando as variaveis de processo e um degrau
positivo de 5 ppm no set-point (concentragdo de aménia na corrente de saida do

topo da coluna) sdo dadas, respectivamente, por
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y(t) = 50+H{t —19}[(-0,583«(3)-

(V1.07)
&,(t,—3,33-(1-0,035 K, ); 1,18578 , (1,18578 + 1-0))|
y(t):50+H[t—igj.[(-o,583-KC)-(soma1+18.soma2)]
2 ~18.(1- ) m omom . k
st 5 (e ) B0 2 |
o ’ -0 TR e (V1.08)

e, (t, - 18;(2,18578 —1,18578 ),(2,18578 +1,18578 -m — 1-k + 1 1))

somaZ:il.(_18'(1_O=035 'Kc)jm i m ) 1+0,035 ‘K, k.
m—om! 0,3003 ~ |k 18.(1_0,035 'Kc)

e, (t, - 18;(2,18578 —1,18578 ), (2,18578 +1,18578 -m —1-k + 1-0))
1

Onde H(t —a) é a fungcao de Heaviside que surge devido ao termo e_ig's presente

0 p/ t<a

no numerador da fungéo de transferéncia, sendo, H(t -a) = {1 p/ t>a

A FIGURA VI.2 e a FIGURA VI.3 apresentam os graficos da Eq. (VI.07) e
da Eq. (VI.08), respectivamente, para diferentes valores de K. mais
especificamente, foram considerados valores de K. iguais —1, —10, =30 em
ambos os casos. Além disso, observa-se que em ambos, o comportamento da
variavel teve o tempo morto devido a consideragcdo deste nas analises. No
entanto, verifica-se que o comportamento da variavel controlada com a presenca
do preditor de Smith é idéntico ao comportamento da malha quando ndo se
considera o tempo morto, veja a FIGURA V.3 e compare a Eq. (V.08) com a Eq.
(VI1.07). Desta forma, o preditor conseguiu compensar o tempo morto de forma
satisfatoria. No entanto, quando o compensador néao foi utilizado, principalmente
para o valor de Kc igual a —30, o comportamento passou a apresentar um leve
overshoot provavelmente, devido ao ‘acumulo’ de a¢des de controle, sendo que o
estado estacionario para a variavel controlada a levemente inferior ao observado

na mesma situagao envolvendo o preditor de Smith.
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Por outro lado, as funcdes de transferéncia que descrevem o

comportamento dindmico da variavel manipulada no controle servo com e sem

preditor de Smith sao, respectivamente, dadas por:

U(s) _ GoontroLapor( S)
Yserpont(S) 1+ Geonrroranor(S) - Gprocessd(S)

(V1.09)

Us) = GCONTROLADPR(S) V110)
Yoerron(S) 1+ Geonrrotanor(S) - Grrocessd S) € )

Repetindo o procedimento usado para a variavel controlada, resultam as

seguintes fungbes de transferéncia que descrevem o comportamento dindmico da

variavel manipulada em malha fechada no controle servo com e sem preditor de:

Us) K;-(0,3003-8""%7 4 1)

Yeerronr(s)  0,3003-8"% 1 1-0,035 -Kc (VL11)
Ues)  _ Kc+(0,3003-s"1%7 + 1)
Yserpont(S) (VI1.12)

1
0,3003-s""%"®1+1-0,035-Kc-e ( ® ]

&)
—.s
®) do denominador

Considerando a aproximagao de Padé para o termo e_[
da Eq. (VI.12), resulta:

us) K -(0,3003. 528578 + 18.0,3003.s5"1%78 + s + 18) V113
Yeerront(S) 0,3003-s*'%78 1 18.0,3003-s""%"® 1 (140,035 -K)-s+ 18-(1-0,035 -K ) (V1.13)

Considerando o novo set-point, definido a partir de um aumento de 5 ppm
na concentracdo de amodnia da saida de topo da coluna, as transformadas de
Laplace inversas da Eq. (VI.11) e da Eq. (VI.13) sao, respectivamente:
u(t)=250+5 -K; - [termo1+ 3,33 - termo2 ]
termo1 =g, (t, -3,33-(1-0,035 -K); 1,18578 , 1,18578 + 1-1) (VI.14)
termo2 = g,(t, - 3,33-(1-0,035 -K.); 1,18578 , 1,18578 + 1-0)

u(t) =250 +H(t —19}[(5 ‘K)-(soma1+18-soma2 + 3,33 -soma3 + 59, 9-soma4 )|

<~ 1 (-18-(1-0,035 -Kc)jm,”‘ m) (140035 K, )
Soma1_,§0m! ( 0,3003 kzo k )18 (1-0,035 K_) (V1.15)

e, (t,—18; (2,18578 —1,18578 ), (2,18578 +1,18578 -m — 1-k + 1—-2,18578 ))
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soma2 = > - (—18-(1—0,035 -Kc)jm Z(TN 140,035 K, Jk'

~m! 0,3003 = 18-(1-0,035 K,)
e, (t, - 18;(2,18578 —1,18578 ), (2,18578 + 1,18578 -m — 1-k + 1—1,18578 ))

2 1 (-18-(1-0,035 -K )\" & (M 110035 Ky )
3= —. : )| . . ’ c | .
somas = 2. [ 0,3003 j Z[kj [18-(1—0,035 -KC)J

k=0

e, (t, - 18;(2,18578 —1,18578 ),(2,18578 +1,18578 -m —1-k +1—1))

K
- — . — . m m /m )
soma4 = i( 18-(1-0,035 Kc)j » , 1+0,035 K, .
m:Om! 0,3003 k=0 k 18(1_0’035 KC)

e, (t, - 18; (2,18578 —1,18578 ), (2,18578 + 1,18578 -m — 1.k + 1-0))

A FIGURA VI.4 e a FIGURA VI.5 apresentam os graficos da Eq. (VI.14) e

da Eq. (VI.15), respectivamente, para diferentes valores de K.
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FIGURA V1.4 — VARIAVEL MANIPULADA NA MALHA SERVO COM PREDITOR DE SMITH
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FIGURA VL5 — VARIAVEL MANIPULADA NA MALHA SERVO SEM PREDITOR DE SMITH

Novamente € importante notar que mesmo com o tempo morto do
processo, as agoes de controle agem desde o instante inicial =0, pois houve uma
mudanca de set-point, ou seja, esta sendo analisado do controle servo.
Novamente, devido ao uso do preditor de Smith, as acbdes de controle séo
idénticas ao caso sem tempo morto, o que pode ser visto comparando-se a Eq.
(VI.14) com a Eq. (V.09). Desta forma, apds a queda brusca inicial, o controlador
ajusta a vazao para que seja atingido o set-point. Na FIGURA VI.5, o valor da
variavel manipulada foi calculado a cada 10s. Analisando os pontos referentes ao
valor de K. igual a -30, observa-se que até além da queda brusca inicial, a vazao
de solvente continua a cair, como pode ser observado no instante 10s. Isso
ocorre, pois foi aplicado o degrau do set-point e, devido ao tempo morto, até o
instante 20s, o processo ainda nao respondeu, com isso, para o controlador, a
queda brusca inicial nao resolveu, desta forma deve-se continuar a redugao da
vazéo de solvente, como por ser observado no grafico. Somente no instante 20s,

€ que a variavel manipulada comega a mudar para que seja feito o controle.
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2.2 - CONTROLE REGULATORIO

A funcao de transferéncia que descreve o comportamento dinamico da

variavel controlada em malha fechada no controle servo com preditor de Smith é

dada por:
Y(s) _ GpisroreinS)- (1 + GeontroLanor(S)- Gerocessd S)- (1 _e_(e.S))) (VI.16)
D(s) 1+ GeontroLanor(S) - Gprocessd(S)

Ao passo que sem o preditor de Smith, ou seja, retirando-se o bloco dado

POr  Grrocesso(S)-(1-€®¥) da FIGURA VI.01, resulta seguinte fungdo de

transferéncia para a que descreve o comportamento dinamico da variavel

controlada em malha fechada no controle servo:

Y(s) _ CoisruraiolS) (VI.17)
D(s) 1+ GeonrroLapor(S)  Gprocessd S) - e |

-%s no denominador. A

E importante observar a presenga do termo e
presenca deste termo é de fundamental pois pode alterar a regido de valores dos
parametros de sintonia do controlador, uma vez que aumenta a nao-linearidade

da equacao caracteristica da malha de controle.

Aplicando as fungdes de transferéncia do modelo identificado, resultam as
expressoes para o comportamento da variavel controlada, com e sem preditor de

Smith (ja com considerando a aproximagao de Padé), respectivamente:

T (24
Y(s) (0,3003-0,07-s""®+0,07-(1-0,035 K.))-e [ ° ] +0,035-0,07 -e [ ° ] (VI1.18)
Ds)  (0,3003)%-s*¥™ 10,3003-(2-0,035-K.)-s""®"®+(1+0,035 -K,)

,
Y(s) _ 0,07 -(18+s)-e[9 ] (VI.19)
D(s) 0,3003-s>"7°+18.0,3003-s""®"® +(1+0,035 K, )-s+18-(1-0,035 K. )

Invertendo as transformadas de Laplace referentes a Eq. (VI.18) e a Eq.
(VI.19), considerando um degrau positivo de 10 gpm na vaz&o de alimentagéo de
gas para a coluna, tem-se, respectivamente:

(V1.20)

y()=50 + H[z - é) 2,33 - soma 1+ 7,76 - (1- 0,035 - K. )- soma 2]+ H[t - %J -[0,272 - soma 2]
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0 k
somat =Y ‘k1|) (11,089 -(1-0,035 -K ) -
k=0

e, (t,-3,33-(2-0,035 -K,); (2,37156 —1,18578 ),(2,37156 + 1,18578 -k +1—1,18578 ))

somaZ—Z( D" (11,089 -(1-0,035 K. )y -

en (t, 333 (2 0,035 K.) (2,37156 —1,18578 ), (2,37156 + 1,18578 -k +1-0))

y(t)=50 +H£t —%)[(2 ,33)-(18 -soma 1+ soma2)]

- — . — . m m m . k
soma1=2i.( 18-(1-0,035 Kc)j Z( j 1+0,035 K, j '

~ m! 0,3003 k ) {18-(1-0,035 -K.)

k=0

t, - 18;(2,18578 — 1,18578 ),(2,18578 + 1,18578 -m — 1-k + 1-0))

s — . — . m m m ) k
somazzzl.( 18 - (10,035 Kc)j 'Z( { 140,035 K, J

“~m! 0,3003 k )\ 18-(1-0,035 ‘K.)

k=0

e, (t, - 18;(2,18578 - 1,18578 ), (2,18578 +1,18578 -m —1-k + 1— 1))

A FIGURA VI.6 e a FIGURA VI.7 apresentam os graficos da Eq. (VI.20) e
da Eq. (VI.21), respectivamente, para diferentes valores de K., mais

especificamente os mesmos valores usados até o momento: -1; -10; -30.

Em ambos os casos, observa-se que a variavel controlada somente se
altera decorrido o tempo morto. Observa-se, também, que sem a presencga do
preditor de Smith, a variavel controlada atinge um off-set, uma vez que a partir do
instante 180s, os valores da FIGURA VI.7 tendem a ficar constantes. No entanto,
a compensacao do tempo morto pelo preditor aliado ao valor elevado de K. fez
com que o valor da variavel controlada assumisse uma tendéncia de queda,
reduzindo a distancia entre o seu valor e o set-point. Observa-se que o controle
sem predicdo teve um melhor comportamento regulatério o que, pode ocorrer de
acordo com SEGORG et al. (2003). Os autores indicam que a provavel causa
deste motivo é a estrutura do numerador da fungao de transferéncia Eq. (VI.16)
que envolve todas as funcdes de transferéncia da malha de controle. Uma
solugdo é a utilizagdo de controladores com dois graus de liberdade como
reportado por GOODWIN et al. (2000).

(VI.21)
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FIGURA VI.6 — VARIAVEL CONTROLADA NO PROBLEMA REGULATORIO COM PREDITOR DE SMITH

Ke = -1 —<— Kc=-10 = = Kc=-30 —O—Set point
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FIGURA VL7 — VARIAVEL CONTROLADA NO PROBLEMA REGULATORIO SEM PREDITOR DE SMITH
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Por outro lado, as funcdes de transferéncia que descrevem o

comportamento dindamico da variavel manipulada em malha fechada no controle

regulatério com e sem preditor de Smith s&o dadas por:

U(s) _ —Goonrroranor(S) - Cpsrurein(S)

= . VI1.22

D(s) 1+ GeonrroLanor(S) - GerocessdS) ( )
U(s) __ - GoontroLapor(S) - CpisroraioS) (V1.23)
D(s) 1+ Geonrroranor(S) - Gprocessd(S)- e '

Aplicando as fung¢des de transferéncia do modelo identificado, resultam as
expressoes para o comportamento da variavel manipulada, com e sem preditor de

Smith (ja considerando a aproximacgao de Padé), respectivamente:

[1s
U(s) _ -0,07 K¢ -e [ ’ ] (V1.24)
D(s) 0,3003-s"'®"®+(1+0,035K,)
B
U(s) -0,07 ‘K- (18+s)-e'?® (VI1.25)

D(s) 0,3003-s>™7® +18.0,3003-s" " +(1+0,035 -K.)-s+ 18-(1-0,035 K)

Invertendo as fungbes de transferéncia dadas pela Eq. (VI.24) e ,
considerando um degrau positivo de 10gpm na vazéo de alimentagéo de gas para

a coluna, resultam, respectivamente
1
u(t)=250+H| t—— |-[{(-2,33-K )- termo1
(=250 +H{ - | 28K, ) o] o6,
termo1 = g,(t, -3,33-(1-0,035 -K); 1,18578 ,(1,18578 +1-0))

u(t) =250 +H[t —ig)[(—z,ss ‘K )-(18 -soma1+ soma2)]

£ 1 (=18-(1-0,035 -K )" & (M 140,035 K, )
1=y L. ’ Jl > ’ c__| .
soma Z I ( 0,3003 J [k) 18-(1-0,035 .KC)J

m=0m. k=0

e (t, —18; (2,18578 —1,18578 ),(2,18578 +1,18578 -m —1-k +1-0))  (VI.27)

> — . — . m m m . k
somaZZZi.( 18-(1-0,035 Kc)) ZL [ 1+0,035 ‘K. J ‘

~m! 0,3003 k) {18-(1-0,035 -K,)

k=0

e, (t, - 18; (2,18578 —1,18578 ), (2,18578 +1,18578 -m —1-k + 1 1))
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A FIGURA VI.8 e a FIGURA V1.9 apresentam os graficos da Eq. (VI.26) e
da Eq. (VI.27), respectivamente, para diferentes os valores de K. até o momento
utilizados. Diferentemente do controle servo, o disturbio € no set-point, sendo
imediatamente sentido pelo controlador resultando em agdes de controle
imediatas. Por outro lado, no controle regulatério, as agdes de controle sofrem o
atraso dado pelo tempo morto, pois o disturbio afeta o processo e, portanto, néo é
imediatamente sentido pelo controlador. Observa-se que quando maior o valor de
K. maior o valor da acido de controle, mas que resultam em um aumento maximo

de 5%, portanto ndo levando a uma possivel saturagéo do atuador.

Kc = -1 —— Kc=-10 = = Kc=-30
261,5
259,5 + e ’
g_ [ .
k=) I L
L 257,5 + ’
O H
5 L *
o ’
9 = 4
[ € ¥4
g 255,5 i , MVWH—O
3 ‘ o
o 8 ¢ 0/0‘/
'g 253,5 + . P
zﬁ I 4 <>/
2 R
251,5 | S
L v <>/
O ,!/
2495 +——— ey
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180
Tempo - [s]

FIGURA VL8 — VARIAVEL MANIPULADA NA REGULATORIA COM PREDITOR DE SMITH
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Kc = -1 —o— Kc =-10 = = Kc=-30
2615 + B T
L . - T
4
4
—_ 4 e’
g_259,5
.9 4
; L ¢
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FIGURA V1.9 — VARIAVEL MANIPULADA NA REGULATORIA SEM PREDITOR DE SMITH

Verifica-se que a presenga do tempo morto alterou o comportamento da
resposta em relagao ao capitulo anterior, mas que a presenca do preditor facilitou
a resposta. A acado da variavel manipulada requer neste caso atengao pois
apresentou niveis elevados de arbertura pra

responder a pertubagao.
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VII. CONTROLE CASCATA SEM TEMPO MORTO

1 - INTRODUGAO

Neste capitulo serdo apresentados os resultados referentes a aplicacédo de
um controlador proporcional P aos modelos fracionarios que descrevem o
comportamento dindmico da coluna, considerando uma malha de controle com

estrutura cascata.

2 - CONTROLE FEEDBACK COM ESTRUTURA CASCATA

Em muitos casos, a variavel manipulada pode sofrer algum tipo de
problema. Desta forma, o controlador somente tomaria acdo de controle apds ser
detectado algum desvio, o que, dependendo do processo pode demorar um
consideravel intervalo de tempo. Desta forma, uma alternativa é fazer com que
uma malha de controle interna ou escrava seja responsavel pela variavel
manipulada, sendo que esta € subjugada a uma malha de controle externa ou
mestre, a qual atua diretamente no processo. A FIGURA VII.1 ilustra o diagrama
de blocos da malha cascata, apresentando a interligagdo entre a malha mestre e

a malha escrava.

S&CRAUD

LT £ s B W) Y e Y
| Gnnls) | | CEins) |—| () || () | —

N ]-

FIGURA VII.1 — ILUSTRACAO DA MALHA CASCATA

A FIGURA VII.2 ilustra a aplicacdo da malha cascata ao controle de
composi¢cao da saida de topo da coluna de absorgao. Verifica-se que a variavel
manipulada, vazado de solvente, esta sob responsabilidade de uma malha de
controle interna/escrava ligada ao transmissor de vazdo. No entanto, o set-point
desta malha é definido pela malha externa/mestre, a qual é a malha de interesse,

ligada ao controle da concentragdo de amdnia na saida de topo da coluna.
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FIGURA VIL.2 ~MALHA CASCATA APLICADA AO CONTROLE DA COLUNA DE ABSORCAO
FONTE: O autor (2010)

2.1 - CONTROLE SERVO

A Eq. (VII.0O1) descreve o comportamento da variavel controlada da malha
mestre a partir de perturbagdes no set-point, sendo que o sub-indice 1 se refere a
malha mestre, o sub-indice 2 se refere a malha escrava, o sub-indice c se refere a
funcdo de transferéncia do controlador, sub-indice p se refere a fungdo de

transferéncia do processo.

Y(s) _ [GC>1(S)'GP—1(S)]' [GC—2(S)'GP72(S)]
Yeerponr(S) 1+ [Gcf1 (s)-Gp 4 (S)] [Gcfz (8)-Gp, (S)]

(VIL.01)

Por outro lado, o comportamento dindmico da variavel manipulada da
malha mestre que equivale ao comportamento do set-point da malha escrava é
dada pela expressao:

U,(s) _ Go1(s)'[1 +GC—2(S)'GP—2(S)]
Yeerponr(S) 1+ [Gcf1 (s)-Gp4 (S)] [Gcfz (8)-Gp, (S)]

(VI1.02)
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Neste estudo serdo considerados os controladores mestre e escrados
como sendo do tipo P, dados por:

G () =Kq; G ,(s8) =Kq, (VI1.03)

Além disso, n&o sera considerado o tempo morto nas analises, logo, como

0 processo é descrito pela Eq. (IV.01), resulta que para a malha mestre tem-se

-0,035
0,303 -s"1%7 1 1

Gp.,(s) = (VI1.04)

Para fins de simulacao, o processo referente a malha de controle escrava é

dado pela expressao a seguir

1

Cr2(9)= 5305 57, 1

(VI1.05)

Portanto, substituindo as fung¢des de transferéncia dos controladores e dos

processos, resulta a expressao que descreve a malha fechada:

Y(s) -0,035 K, -Kg,
Yeerron(8)  0,303-828 10,303 (1+K,) 8" +8"® +[1+K,,-0,035 K, -Kg,]

(VI1.06)

Desta forma, resulta que a equacgao caracteristica é dada por:
0,303-1-8%%78 £ 0,303: (1+Kc, )-s""*"®+"® +[1+Kc, -0,035035-Kc, -Kc,|=0  (VII.07)

Serao utilizados para simulagbes, os valores de K..; € K., dados pela
TABELA VII.1. Observa-se que, como o ganho do processo referente a malha
mestre € negativo, o ganho deste controlador deve ser negativo também. Por
outro lado, como o ganho do processo referente a malha escrava é positivo, o

ganho deste controlador deve ser positivo.

TABELA VIIL.1 — VALORES DOS PARAMETROS DO CONTROLADOR

Parametro Valor

Kc-q -1 -10 -30

Kcz +1 +10 +30
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Substituindo o par KC-1 e KC-2 de qualquer uma das combinag¢des da
TABELA VII.1 na equagéo caracteristica da malha, ou seja, Eq. (VII.07), ndo
existem polos com parte real positiva. Desta forma, para qualquer uma das
combinagdes de parametros, a malha é estavel. Finalmente, a partir de um
aumento de +5ppm no set-point da malha de controle mestre, resulta a seguinte

transformada de Laplace inversa.

y(t)=50+[(-0,583 -K__, K., )-somai]

Somalzil_(—(1+KC2—0,035.K62.KCl)j i(mJ (VI1.08)

0,3003 ~\ k
en(t, —(1+K¢,); (2,23578 - 1,18578),( 2,23578 + 1,18578-m — 1,05 -k + 1-0))

A FIGURA VII.3 ilustra o grafico do comportamento da variavel controlada
para as cominagdes dos valores de K..; € Kq, listados na TABELA VII.1.
Observa-se que o0s melhores desempenhos foram obtidos para valores
simultaneamente elevados dos dois parametros, preferencialmente Kc-;.

No entanto, observa-se que valores elevados de K._,, tendem a fazer com
que o comportamento da malha seja mais rapido no inicio, comparando o caso
em que (K-.-;=—30 e K--,=30) com o caso em que (Kc-:=—30 e Kc»,=1). Além
disso, observa-se que mesmo com a malha cascata, ndo foi possivel evitar a
presenca do off-set.

Para variavel manipulada do controlador mestre, que equivale ao set-point
da malha escrava, resulta a seguinte expressao para descrever o comportamento
dinémico:

UMESTRE(S) B Kc_1 (013003 S2,23578 + 1,3003.81,18578 + S’I,OS + 1)
Yeerponr(S)  0,3003-5%%5® £ 0,3003-(1+K, )-s"""® +s"® +[1+K,-0,035-K, -Kc,]

(VI1.09)

Considerando a mesma mudanga de set-point usada acima, resulta a

seguinte equacao apos o calculo da transformada inversa de Laplace:
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uMESTRE (£) = 250 + [(- 3,33 -K_,)-(0,3003 - soma1 + 1,3003 - soma2 + som3 + soma4 )
soma1=i1.[_(1+KC-2_0’035‘Kc-z‘Kc_ij i my 1+0,035 -K, k.
mzom! 0,3003 k=0 k (1 +KC—2 _0,035 'KC—Z 'KC—1)

enlt, —(1+Kc,); (2,23578 — 1,18578),(2,23578 + 1,18578-m — 1,05 -k + 1-2,23578 ))

soma?2 = ii'(f('l +Keo *005%365; Koo 'ch1))

m-oMm:

en(t, —(1+Kc, ); (2,23578-1,18578),(2,23578+1,18578-m 1,05 -k +1-1,18578))

Soma3—ii(_(1+KC’2_o’O35'KC*Z'KCq)jm i mY 110,035 -K, k.
m:om! 0,3003 = k (1 +KC72 -0,035 'chz 'KC71)

Z[TN(1+K18§33§EK)] (VI1.10)

k

en(t, —(1+K¢, ); (2,23578-1,18578),(2,23578+1,18578m— 1,05 -k + 1-1,05))

soma4—fi-[‘(1+KC-2_O'035 .KC_2~KC_1))"‘ (™) 140,035 -K, ‘
- ! 0,3003 k (1+K.,-0,035 ‘Ko, Kg,)

m=oM:

enlt,~(1+K¢,); (2,23578 - 1 ,18578),(2,235:78 +1,18578-m—1,05 -k + 1-0))

—O— Set_Point Kec1=-1Ke2=1 —o— Kc1 =-1ke2=10 = = Kc1=-1kec2=30
—X*—Kc1=-10Kec2=1 —o—Kc1=-10kc2=10 —+—Kc1=-10kc2=30 —a—Kc1=-30Kc2=1
—o—Kc1=-30ke2=10 —&—Kc1=-30kc2 =230

b—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O—O
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51,75 +

concentracdo NH3 saida da torre - [ppm]

G

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180
tempo - [s]

FIGURA VIL3 —~VARIAVEL CONTROLADA NO CONTROLE SERVO EM MALHA CASCATA

A FIGURA VIl.4 apresenta o comportamento da variavel manipulada para
alguns casos. Observando, sempre a presenga da variagao brusca inicial, sendo
maior quanto maior for o valor de K.-;. Por outro lado, a rapidez na mudanca da

variavel manipulada depende do valor de K._,.
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Kec1=-1Kec2=10 ——Kc1=-10Kec2=1 ——Kc1=-10Kc2=10
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FIGURA VIL.4 — VARIAVEL MANIPULADA NO CONTROLE SERVO EM MALHA CASCATA

Neste capitulo pode-se avaliar a acdo dos controladores na malha tanto
interno como externo, verificando que a melhor resposta se deu com a escolha de
um valor de Kc em modulo alto, e que a malha externa teve maior influéncia na
resposta final.

Deve-se avaliar que a resposta depende muito dos aspectos
computacionais, pois quanto maior a avaliacio para escolha dos parametros para
ajuste pior ficavam as condigoes.

A presenca de uma malha interna pode antecipar a resposta, avalia-se que
para melhorar a resposta a sintonia devera ser feita, ja que se comprobou o bom

funcionamento do modelo para equacgdes diferenciais fracionarias.
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VIIl. CONTROLE FEEDFORWARD SEM TEMPO MORTO

1 - INTRODUGAO

Neste capitulo serdo apresentados os resultados referentes a aplicacédo de
um controlador proporcional P aos modelos fracionarios que descrevem o
comportamento dindmico da coluna, considerando uma malha de controle com

estrutura antecipativa ou feedforward.
2 — CONTROLE FEEDFORWARD SEM TEMPO MORTO

A principal caracteristica da estrutura de controle feedforward é o fato de se
antecipar ao efeito de mudangas ocasionadas na variavel disturbio. A FIGURA
VIII.1 ilustra o diagrama de blocos desta malha de controle, devendo ser
observado que NAO existe medicdo, nem retro-alimentacdo da variavel
controlada. Assim, para o uso da malha feedforward, deve ser conhecido o maior
numero possivel de disturbios que podem vir a influenciar o processo. Como o
numero de disturbios €, em geral, bastante elevado, ndo é recomendado sob
hipétese alguma o uso da malha feedforward sozinha. Isso ocorre, pois caso
algum disturbio ndo considerado na formulagdo do problema de controle venha a

agir no sistema, perde-se o controle.

YSET_IW(S) )
uis) QEaz(e)
oersmsin (S)
(s
EEON Py AR, S

FIGURA VIII.1 - ILUSTRACAO DA MALHA FEEDFORWARD
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Na FIGURA VIII.2 é apresentada a implementacdo da malha feedforward
para antecipagcdo ao disturbio considerado no estudo que é a vazdo de
alimentacao de gas para a coluna. No entanto, se a composicao desta corrente
sofrer alguma mudanca, o controle implementado na FIGURA VIII.2 ndo vai atuar,

pois considera apenas a alteragao da vazao.

FIGURA VIIL2 — MALHA FEEDFORWARD APLICADA A COLUNA DE ABSORCAO
FONTE: O autor (2010)

Para evitar este problema, a malha de controle feedforward é
implementada em conjunto com a malha de feedback, como pode ser visto na
FIGURA VIII.3.

()
el Grm(s)
Qnsrimso (S)
Yo (s)
Lomdl ) B @ ?(323;" LN S .
1

FIGURA VIIIL.3 — ILUSTRACAO DA MALHA FEEDBACK-FEEDFORWARD
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Na FIGURA VIIl.4 é apresentada a implementagao da malha feedforward
para antecipacgao ao disturbio considerado no estudo que é a vazao de
alimentacao de gas para a coluna, em conjunto com a malha feedback, para o
controle da composicao da corrente de saida. Assim, no implementado na
FIGURA VIII.3, se a composicao da corrente de alimentagao sofrer alguma
mudanca, a malha feedforward nao atuara, MAS a malha feedback detectara
possiveis desvios na variavel controlada, portanto, havera atuagao do controlador

e controle sera atingido.

| P — 2 _'

FiC

FIGURA VIII.4 — MALHA FEEDBACK-FEEDFORWARD APLICADA A COLUNA DE ABSORCAO
FONTE: O autor (2010)

2.1 - CONTROLE FEEDFORWARD PURO

Observando-se a FIGURA VIII.1, conclui-se que o objetivo do controle
feedforward puro é eliminar o efeito do disturbio. Assim, se ndo ha disturbio e a
variavel controlada Y (s) esta no setpoint, o valor de Y (s) deve ser igual a zero
se estiver sendo usada variavel desvio. Portanto, resulta que

Y (8) =Y, (8) + Y4(8) = Gprocesso(S) ' U(8) + Gy gryrein (8) - D(S)

VI111.01
Y = (GPROCESSO (8) - Greeprorwar 0(S) + Gpisrurao (S)) D(s) ( )

Assim, para que Y (s) =0, independentemente do disturbio, resulta que:



&9

Grrocesso () Greeprorwar 0(S) + Gpisroran (8) =0

Spistusio (5)
Greeororwar p(S) = — (mJ

G PROCESSO (S)

(VI1.02)

Assim, em geral, a fungéo de transferéncia do controlador feedforward é:

Ke-(t,-5+1
Greeororwarn(S) = FET(-;+ 1) ) (VIII.03)
2

Com isso, obtém-se a expressao generalizada em termos de derivadas de
ordem fracionaria, dada por:

K (t, 8" +1
Greeororwar p(S) = FZT(-;BH)) (VI11.04)
2

Por outro lado, tem-se que as a¢des de controle sdo dadas por:

u FEEDFORWARD(S) = Greeororwarn(S) - D(S) (VIIT.05)

Neste trabalho, a analise dos controladores feedforward sera feita sem o
tempo morto. Considerando as func¢des de transferéncia do processo, Eq. (1V.01),
do disturbio, Eq. (IV.02) e do controlador feedforward, Eq. (VIII.04), resultam as
seguintes expressdes para descrigdo do comportamento dindmico da variavel
controlada e da variavel manipulada, respectivamente, em uma malha

feedforward pura

Y(s) -0,035 K 1,8 +0,07 -1,-5" +(~0,035 K. +0,07)

D(s) 0,3003-1, -5 7 10,3003 8" + 1, - & + 1 (VII1.06)
U FEEDFORWAR D K . Y 1
D(s) (v, -8 +1)

Para que as expressdes acima tenham viabilidade fisica, € necessario que
v < B. Assim, expressdes acima serdo analisadas para trés cenarios distintos:
e Cenario01: 14=0 e =0
e Cenario02: 11=0 e 2 #0

e Cenario03: 14#0 e T #0
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2.1.1 — CENARIO 01

Neste cenario, as constantes dindmicas do controlador feedforward sao
dadas por: 11=0 e 1,=0. Logo, como n&o ha dinamica, o controlador & dito
feedforward estatico. Logo, resultam a seguintes fungdes de transferéncia para
variavel controlada e manipulada:

Y(s) (~0,035-K.+0,07)
D(s)  0,3003-s""%7 41

(VI11.08)

U FEEDFORWARD

D(s)

) _K..] (VI11.09)

Em funcdo do comportamento da coluna, observa-se que Kgr > 0, pois
aumentando a vazdo da alimentagdo, vazao de solvente deve aumentar para
anular o efeito do disturbio. Considerando um degrau positivo de 10 gpm na
vazédo de alimentagdo de gas, resultam a seguintes transformadas de Laplace
inversas:
y(t)=50+3,33-(~0,035 -K + 0,07 )- termo1

(VII1.10)
termol = g,(t, —3,33; 1,18578 , (1,18578 +1-0))

U FEEDFORWARD () _ 250 4 10K (VI1.11)

A FIGURA VIII.5 apresenta o comportamento da variavel controlada para os
valores de Kir iguais a 0,1; 0,5; 1; 2; 3; 4. Para os mesmos valores de Kgr, a
FIGURA VIII.6 apresenta o comportamento da variavel manipulada. Verifica-se que
para Kzz=2, 0 controle é perfeito. Isso ocorreu pois a variavel controlada e a
variavel disturbio possuem o mesmo comportamento dindmico, a excegcdo do
ganho. Assim, o valor 2 foi perfeito para anular os efeitos e fazer com que a variavel
controlada n&o se deslocasse do set-point. Para valores acima de 2, verifica-se que
ha uma reducao do valor da variavel controlada, sendo o efeito contrario observado
para valores de Kgr inferiores a 2. Como o controlador é estatico, as agdes de

controle sdo constantes, como pode ser observado na FIGURA VIII.6.
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2.1.2 - CENARIO 02

Neste cenario, as constantes dinamicas do controlador feedforward sao
dadas por: 11=0 e 1,#0. Observa-se que agora o controlador possui dindmica, pois

1,#0. Desta forma, resultam a seguintes fungdes de transferéncia para variavel

controlada e manipulada, respectivamente:

Y(s) 0,07 -1,-s" +(0,07 —0,035 -K,;)

= ara 8 < 1,18578
D(s) 0,3003-1,-s""%"®" 10,3003-8""%" 1 1, .5" + 1 para f ViIl12)
Y(s) 0,07 -1, -s" + (0,07 0,035 - K ;) '

= ara 8 > 1,18578
D(s) 0,3003 -1, "7 £ o "% 10,3003 5" +1 para f

FEEDFORWAR D
U (s) _ Kee

5 = e (VII.13)

Considerando um degrau positivo de 10 gpm na vazéo de alimentacdo de
gas, resultam a seguintes transformadas de Laplace inversas:
para 3 <1,18578
y(t)=50 + 3,33

Ty

soma1_f ( 333} i( j(r )

2 k=0

-(0,07 -1, -somat + (0,07 - 0,035 -K . )- soma2)

sm(t, —(1J (1,18578+p— 1,18578), (1,18578+B+1,18578-m—B-k+1—B)J
T

m=0 Ty k=0

sm(t, —(1]; (1,18578+B—1,18578),(1,18578+B + 1,18578-m —B -k + 1 —O)J (VII1.14)

T,

para B> 1,18578
y(t) =150+ 3,33

2

To k=0

en(t, —3,33; (1,18578+B—B),( 1,18578+p+p-m—1,18578-k + 1))

soma2 = 3 %-("3’33j 3 (Tj.(o,3oo3 ) -
m=0 .

To k=0

en(t, —3,33;(1,18578+B—B),( 1,18578+B+B-m—1,18578-k +1-0))

-(0,07 -1, -soma1+(0,07 — 0,035 -K . )-soma2)
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|J FEEDFORWAR D(t) - 250 + [ 10 -K FF } . termo 1
T
’ (VIII.15)

termo1:so(t,—l;l3 : (B+1—0)J
T

2

A FIGURA VIII.7 apresenta o comportamento da variavel controlada para
os valores de Ky, 12 € B dados pela TABELA VIII.1 Para os mesmos valores, a
FIGURA VII1.8 apresenta o comportamento da variavel manipulada.

A escolha dos valores ndo tem como objetivo avaliar a sintonia do processo
ou do controlador, mas observar os efeitos quando se mudanm os parametros
citados anteriormente, analisando situagdes onde Kz se mantém constante e 1, é
variavel como ocorre no caso 2 € 3 ou ha situagao contraria como € evidenciado
no caso 1 e 3. Os valores escolhidos foram valores simples para que se pudesse

obter uma resposta em um tempo mais curto.

TABELA VIII.1 — PARAMETROS DO CONTROLADOR FEEDFORWARD PURO, 11=0 E 12£0

Caso
Variavel
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
T, 1 1 3 1 1 1 1 3 1 1
Kpr 1 3 1 1 1 1 3 1 1 1
B 1,2 1,2 1,2 1,5 1,9 1,1 1,1 1,1 0,8 1

Das diversas simulagdes conduzidas, observa-se pela figura VIIL.7 que o
Caso 2 e o Caso 7 foram os que apresentaram melhor desempenho, ou seja,
melhor rejeicdo do efeito do disturbio sobre o comportamento da variavel
controlada. Assim, observa-se que um aumento no valor de Kz» pode ser benéfico
ao processo, no entanto, deve-se ter atencédo a variavel manipulada, como pode
ser visto na figura VIII.8. Observa-se que os Casos 9 e 10 tiveram comportamento
similar, sendo que o Caso 9 representa uma malha de controle mais rapida, para
agdes de controle grosseiramente idénticas, contudo n&o deve ser encarada
como o melhor caso. Observa-se que um aumento na ordem da derivada

fracionaria do controlador feedforward pode ndo melhorar os resultados, como
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indica a comparacéo entre os Casos 1, 4 e 5. Comprando-se os Casos 6 e 7,

verifica-se a importancia do parametro Kgr.
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2.1.3 - CENARIO 03

Neste cenario, as constantes dindmicas do controlador feedforward sao
dadas por: 11 # 0 e 12 # 0. Observa-se o comportamento dinamico do controlador
passa a ser mais complexo devido a presenga de zeros. Desta forma, resultam a
seguintes fungdes de transferéncia para variavel controlada e manipulada:

para 3 <1,18578
Y(s) -0,035-K.-1,-8"+0,07 -1,-8" +(0,07 -0,035 K.)
D(s) 0,3003-1, -s"'8"*" 4 0,3003-5" "¢ 1 1, . & + 1

para 8 > 1,18578 (VII.16)
Y(s)  —0,035-Ky; 1,8 +0,07-1, 5" +(0,07-0,035-K,; )
D(s) 0,3003- 1, -s"'"*7%*7 10,3003 - s" + 1, - "7 +1
U FEEDFORWARD S K . . SY n 1
©_ Ker ) (VIII.17)

D(s) (1,84 1)

Considerando um degrau positivo de 10 gpm na vazao de alimentagao de
gas, resultam a seguintes transformadas de Laplace inversas:
para 8 < 1,18578

y(t)=50 + 3,33 (-0,035 ‘K -1, -soma1+0,07 -1, -soma2 + (0,07 - 0,035 -K . )-soma3)
T2 (VIN1.18)

soma 1 = il.(‘e”% Jm 3 [r:).(rz)k.

m—om! Ty k=0

sm(t, (1J(118578+[3 1185789(1,18578+;3+1,18578-m—;3-k+1—y)J

soma 2 = i;.(‘&% Jm 'i(r:j'(rz)k'

To k=0

em(t, (1J (1,18578+B - 118578)(1,18578+B+1,18578m—ﬁ-k+1—[3)}
T,

soma3=il.(_3’33] kZm}O( J(r )

Ta

em(t, —(1} (1,18578+B - 1,18578),(1,18578+B + 1,18578-m —B -k + 1 —O)J

para g > 1,18578

y(t)=50 + 3,33

2

somat :iZ% ( 333] i[ j (0,3003)¢ -

m=0 0

(-0,035 ‘K -1, -soma1+0,07 -7, -soma2 + (0,07 — 0,035 K )-soma3)
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en(t, —3,33; (1,18578+p—B),( 1,18578+p+p-m—1,18578-k + 1—7))

soma2 =3 1—("3’33j 3 (Tj.(osoos )

m-om! Ty k=0

en(t, —3,33; (1,18578+B—B),(1,18578+p+p-m—1,18578-k + 1))

soma 3 = 3 1—(&] 3 (Tj.(o,3oo3 )

To k=0

e (t, —3,33; (1,18578+B—B),( 1,18578+p+p-m—1,18578-k + 1-0))

U FEEDFORWAR Dty = 250 + {%}(n -termo 1 + termo 2)
T2
1
termo 1 = so(t, —T—; B, (B+1 —y)J (VINL.19)
2
termo 2 = ao[t,—L;B , B+ 1 —0))
Ty

A FIGURA VIII.9 apresenta o comportamento da variavel controlada para
os valores de K:r, 12 € y dados pela TABELA VIIl.2 Para os mesmos valores, a
FIGURA VII1.10 apresenta o comportamento da variavel manipulada.

Conforme ja discutido no cenario anterior utilizou-se propostas de fixagao
de parametros como no caso 1 e 2 onde y € o unico elemento variavel e pouco se
afasta do valor original para que se possa obter dados de resposta computacional
mais rapidas, ja que o objetivo do trabalho se constitui em analisar o

comportamento de modelos empregando malhas diferenciadas.

TABELA VIII.2 —- PARAMETROS DO CONTROLADOR FEEDFORWARD PURO t1#0 E 12#0

Caso
Variavel

1 2 3 4 5 6 7 8 9
Kpp 1 1 1 3 2 1 1 1 1
T 1 1 1 1 1 1 1 1 2
Y 1 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8
T, 1 1 1 1 1 2 3 2 1
B 1 1 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 1,2 0,9

Das diversas simulagdes conduzidas, observa-se pela figura VIIL.9 que o

Caso 9 foi o que apresentou melhor desempenho, ou seja, melhor rejeicao do
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efeito do disturbio sobre o comportamento da varidvel controlada. Assim,
comparando-se os Casos 3, 4 e 5 observa-se que um aumento no valor de Kgx
pode ser benéfico ao processo, mas este deve ser feito com extremo cuidado,
como pode ser visto na figura VII.10. Comparando-se os Casos 3 e 9, observa-
se o papel crucial na escolha do valor de t4. Comparando-se os Casos 1 e 2,
observa-se que y apesar de influenciar o processo nédo apresenta um papel
relevante. Comparando-se os Casos 3, 6 e 7, observa-se o quanto menor o valor

de 1, pior € o desempenho do processo.
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2.1.4 — ANALISE DOS TRES CENARIOS

Pode-se observar que com t4 € 12 iguais a zero o comportamento se deu
proximo a uma malha de controle feedback, apesar da malha ser feedforward.
Houve a presencga do offset e em alguns casos a resposta foi inferior ao set point,
para os casos onde Kff for maior que dois. Outro ponto é que a variavel
manipulada ndo apresentou variacdo com o tempo para cada situagao proposta.
Quanto mais se afasta Kff de dois, pior € a situagao.

Quanto ao caso onde 11 € zero e 1, é diferente de zero, todos os pontos
foram acima dos valores do set point, além do mais, sua estabilidade nao foi boa
pois 0s pontos ndo se aproximaram do set point até os 180 segundos, onde o
ajuste de Kff com valores superiores, possibilitou melhor resultado. A variavel
manipulada n&do apresentou grandes deslocamentos do set point, 0 que comprova
a dificuldade de se aproximar do set point, contudo ndao se observou estabilidade
em seus valores.

Ja o caso onde nenhum dos parametros é zero, se observou que houve
uma aproximacgao do set point apesar de nao se obter o préprio set point, contudo
a variavel manipulada apresentou valores muito superiores na obtencdo de
resposta as pertubagdes impostas. Este modelo se apresentou em alguns casos

com as melhores respostas.
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2.2 - CONTROLE FEEDBACK-FEEDFORWARD

Aplicando-se a algebra de blocos a malha da FIGURA VIIl.4, resultam as
seguintes funcdes de transferéncia para descricdo do comportamento da variavel

controlada e da variavel manipulada, respectivamente:

Y(s) _ GDISTURBIO(S) + Greeprorwar(S) - Gprocessd S)
D(s) 1+ Gprocessd S) - GeontroLaom (S)

(VI11.20)

U(s) _ _GDISTURBIO(S) *Gprocessd S) + Greeprorwam(S)
D(s) 1+ Gprocessd S) - GeontroLanm (S)

(VII1.21)

Repetindo a metodologia de analise usada para o controlador feedforward
puro, ou seja, desconsiderando o tempo morto, considerando as funcbes de
transferéncia do processo, Eq. (IV.01), do disturbio, Eq. (IV.02) e do controlador
feedforward, Eq. (VIII.04), resultam as seguintes expressdes para descricado do
comportamento dinamico da variavel controlada e da variavel manipulada,
respectivamente, em uma malha feedback-feedforward

Y(s) ~0,035 K -1, -8" +0,07 -1, - 8" +(~ 0,035 K +0,07)
D(s) 0,3003-1,-s""®"*" 10,3003-5""%" 1 1, .(1-0,035-K,)-s" +(1-0,035 K )

(VII1.22)

U(s) —0,07-K¢-(r,-8" +1)+K-(0,3003 7, -s""®"7 4 1 .s7 +0,3003-s"1%78 1 1)
D(s) 0,3003-1,-s""®**" 10,3003 -s""*" + 1, -(1-0,035 -K,)-s" +(1-0,035 -K,)

(VI11.23)

Para que as expressdes acima tenham viabilidade fisica, € necessario
novamente que y<pB. As expressdes acima serdo analisadas para trés cenarios

distintos em relagdo a dindmica do controlador feedforward:

e Cenario01: 71=0 e =0
e Cenario02: t1=0 e T #0
e Cenario03: 74 #0 e o #0

2.2.1 - CENARIO 01

Neste cenario, sera novamente avaliado o controlador feedforward

estacionario, mas acoplado a uma malha feedback.
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Assim, como 11=0 e 1,=0, a Eq. (VIIl.22) e a Eq. (VIII.23) sdo simplificadas,

respectivamente, em:

Y(s) (-0,035 K +0,07)
Ds) 0,3003-s""™®"+(1-0,035K,) (VII1.22)

U(s) _ (=007 -Kg +Kpe)+(Kee -0,3003-"17°) VilL.23)
D(s) 0,3003-s"" 4 (1-0,035 -K,) '

Considerando um degrau positivo de 10 gpm na vazao de alimentagao de

gas, resultam a seguintes transformadas de Laplace inversas:

y(t)=50+3,33-(-0,035-K,, +0,07)- termo|1

~ _ (VIII.24)
termol =¢, t,—(1 0,035 KC); 1,18578 , (1,18578 + 1-0)
0,3003
u(t) =250 +3,33-((- 0,07 -K, + K )- termo1 +(0,3003 -K . )- termo2 )
termo1 =so(t,—(1_0’035 'Kc); 1,18578 , (1,18578+1—0)j
0,3003 (VIII.25)

1-0,035 -K )
0,3003

termo2 = so(t, —( ; 1,18578 , (1,18578 + 1—1 ,18578)}

Os parametros utilizados para a simulacdo dos controladores sao
apresentados na TABELA VIII.3.

TABELA VIII.3 - PARAMETROS DO CONTROLADOR FEEDBACK-FEEDFORWARD, t1=0 E 12=0

Caso
Variavel
1 2 3 4 5 6 7 8 9
Kc -1 -1 -1 -10 -10 -10 -30 -30 -30
Krp 0,5 1 2 0,5 1 3 0,5 1 3

Apesar de haver o acoplamento com a malha feedback, o controle

feedforward estacionario suprime o efeito do disturbio, porém leva a um off-set da
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variavel controlada. Observa-se que a escolha de K. e Ky afetam o
comportamento da variavel controlada que pode ser positivo ou negativo,

conforme mostram as figuras VIII.11 e VIII.12.
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2.2.2 - CENARIO 02

Neste cenario, sera novamente avaliado o controlador feedforward com
dinamica apenas no denominador de sua fung¢ao de transferéncia, mas acoplado
a uma malha feedback. Assim, como 11=0 e 1,70, a Eq. (VIl.22) e a Eq. (VIII.23)
sao simplificadas, respectivamente, em:

para 3 <1,18578
Y(s) 0,07 -1,-8" +(0,07 -0,035-K;)
D(s) 0,3003-t,-s""®"®" +0,3003-5""%"®+ 1, -(1-0,035K.)-s" +(1-0,035-K,)

(VI11.26)
para g > 1,18578
Y(s) 0,07-7,-s" +(0,07-0,035-K,;)
D(s) 030037, 5" 103003 (1-0,035-K..)-s" + 1, -8 +(1-0,035-K.)
Para 3 <1,18578
U(s) -0,07 Kc-1, - 8" +0,3003-K . - s" 1878 (KFF—007-KC)
D(s) 0,3003-t,-s""%"*" +0,3003-s""*"+ 1, -(1-0,035-K)-s" +(1-0,035 K,,)

(VII1.27)

para 3 > 1,18578
U(s) ~0,07-Ke-7, -s" +0,3003- K. - "% + (K 1 — 0,07 - Kc)
D(s) 0,3003-7,-s""%™/ +0,3003-(1-0,035-K)-s" +1, - sl 5784 (1-0,035-K,. )

Considerando um degrau positivo de 10 gpm na vazao de alimentagao de
gas, resultam a seguintes transformadas de Laplace inversas:

para 8 < 1,18578
y(t) =50+ 3,33 -(0,07 -, -soma1 + (0,07 - 0,035 -K . )- soma2)

2

soma = 30 (ool 30 r

moom! k=0

em(t, —(1} (1,18578+B — 1,18578),(1,18578+B + 1,18578-m —B -k + 1 —B)J

T

a1 (8 S0

mom! k=0

sm(t, —(1]; (1,18578+B—1,18578),(1,18578+B + 1,18578-m —B -k + 1 —O)J

T,

para 3 > 1,18578

y(t)=50 + 3,33 (0,07 -1, -somat + (0,07 — 0,035 -K . )- soma2)

T

somat = 3. ~(1-0,035 K, i (03003
Zm! | 030031, = (1-0,035 K)
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am[t, —(TZ '(; ;(?6%35 'Kc)]; (1,18578+B—p),(1,18578+p+B-m—1,18578-k + 1 —B)J
] Ty

somazzii. -(1-0,035 -K,) m,i m. 0,3003 "
mom! 0,3003 -1, =k (1 - 0,035 'KC)

sm(t, —(12 (1-0035 'Kc)} (1,18578+B—p),(1,18578+B+B-m—1,18578k + 1 —o)j

0,3003-1,

para 8 <1,18578
u(t) =250 + 3 (-0,07 -K -1, -somat + 0,3003 -K . -soma2 + (K - — 0,07 -K)- soma3)

2

comat - § i' [ 10-3%(;);35: )j -i(?]-(rz)k'

m=l k=0

T2
= 1 (-(1-0,035 -K.))" &(m )
2 = . c . . .
womez - 3 (oo ) &)
1

sm[t, —{J; (1,18578+B - 1,18578),(1,18578+ B + 1,18578-m —B -k + 1— 1,18578)}

[t —(1j (1,18578+B —1,18578),(1,18578+ B+ 1,18578-m — - k+1—[3)J

Ty

21 (-(1-0,035 -K.))" & (m )
3= . c . . .
somad =3 i [ 0,3003 -, j z(k] (v2)

k=0

T

em(t, —(1 ;(1,18578+B—1,18578),(1,18578+B+1,18578-m—B-k+1—O)J (VIN1.29)

para 3 > 1,18578

u(t) =250 + 3,33 -(-0,07 -K, - 7, - somal + 0,3003 -K , - soma2 + (K = — 0,07 -K)-soma3)

T2
somat - 37 1. (20120035 o)) () [ 03003 ',
= 0,3003 - 7, =k (1—0,035-KC)

1,-(1-0,035K,)
t,—| 2 : € 1;(1,18578+p-p),( 1,18578 ‘m-1,18578-k + 1
Sm[ ( 0 3003T2 J ( +B B) ( +B+B " i B)J

somaz = 37 1 .[=(1-0.035 -K) ”‘i m)( 03003
“m! 0,3003 -1, ~\k ) (1-0,035 -K,)

el t, - 7,-(1-0035-K,) :(1,18578+B—B),( 1,18578+B +B-m — 1,18578-k + 1 1,18578)
0,3003 1,

somag = 37 1. ~(1-0.035 Kc) ”‘.i m) (03003
“ml 0,3003 -1, = k)1 (1-0,035 -K)

e | t,— v, (1-0035-K) :(1,18578+B—B),(1,18578+B +B-m—1,18578-k + 1-0)
0,3003-1,
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Os parametros utilizados para a simulacdo dos controladores sao
apresentados na TABELA VIl 4.

TABELA VIII.4 —- PARAMETROS DO CONTROLADOR FEEDBACK-FEEDFORWARD, t1=0 E 12#0

Caso
Variavel
1 2 3 4 5 6 7 8 9
Kc -1 -1 -1 -1 -10 -30 -1 -10 -30
Kep 1 1 1 0,5 1 1 0,5 0,5 0,5
T, 1 1 2 1 1 1 2 2 2
B 1 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8

Das diversas simulacdes conduzidas, observa-se que o Caso 6 apresentou

melhor desempenho, ou seja, melhor rejeicdo do efeito do disturbio sobre o

comportamento da variavel controlada. Assim, observa-se que um aumento no

valor de Krr pode ser benéfico ao processo, no entanto, deve-se ter atengéo a

variavel manipulada. Novamente, observa-se o surgimento de um off-set

provavelmente devido a malha feedback ser controlada por um controlador P.
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FIGURA VIII1.13 — VARIAVEL CONTROLADA MALHA FEEDBACK-FEEDFORWARD t1=0 E 12#0
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FIGURA VIII.14 — VARIAVEL MANIPULADA MALHA FEEDBACK-FEEDFORWARD 1t1=0 E 12#0
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2.2.3 - CENARIO 03

Neste cenario, sera novamente avaliado o controlador feedforward com
dindmica tanto no denominador quanto no numerador de sua fungdo de
transferéncia, mas acoplado a uma malha feedback. Assim, como 1170 e 1,70, a
Eq. (VIII.22) e a Eq. (VIII.23) s&o simplificadas, respectivamente, em:

para 3 < 1,18578
Y(s) 0,07 -1,-8" 0,035 1, -K.-s" +(0,07 -0,035-K;)
D(s) 0,3003-1,-s""®"* 10,3003-5""*"+1,.(1-0,035-K,)-s* +(1-0,035 K,)

(VI11.30)
para 3 > 1,18578
Y(s) _ 0,07-1,-s" —=0,035-7, - K, -s” +(0,07-0,035-K,;)
D(s) 0,3003-,-s""*” 10,3003-(1-0,035-K)-s* + 1, -s""*" +(1-0,035-K.)
Para  <1,18578
U(s) -007 K1, 8" +K1,-0,3003- 8" 1K -1, -8" +K - -0,3003-5""*° + (K .. — 0,07 -Kc)
D(s) 0,3003-1, -s""®"% 10,3003 -s""%" 1.7, -(1-0,035 -K )-s* +(1-0,035 -K )
(VIN.31)

para g > 1,18578
U(s) —0,07-Ke-1,-s" + Ky 7, -0,3003-8"577 4 K o187 + K -0,3003 -7 + (K, — 0,07 -Kc)

D(s) 0,3003-1, -7 10,3003 (1-0,035-K_ )-s" + 1, -s""* +(1-0,035-K )

Considerando um degrau positivo de 10 gpm na vazao de alimentagao de
gas, resultam a seguintes transformadas de Laplace inversas:
para 3 <1,18578

y(t)=50+ 3;33 -(0,07 -7, -somat + (0,07 -0,035 -K . )- soma2 — 0,035 -1, -K . - soma3)
2
&1 (-(1-0035 K ))& (M) v
SR e o AW
sm(t,—[1];(1,18578+[3—1,18578),(1,18578+B+1,18578-m—B-k+1—B)J
T,
=1 (-(1-0,035 -K,))" &(m )
2 = . c . . .
soma ,;,m!( 0,3003 -1, ] ;)(kj (v2) (VII1.32)
sm(t,—(1];(1,18578+[3—1,18578),(1,18578+[3+1,18578-m—B-k+1—0)J
T,
&1 (—(1-0,035 K)) & (M)
Soma?’_mzom!( 0,3003 -1, ] kzo(kJ(”)

em(t, —(1} (1,18578+B — 1,18578),(1,18578+B + 1,18578-m —B -k + 1 —Y)J

T



para 8> 1,18578

y(t)=50+22 3,33 -(0,07 -1, -somal + (0,07 —0,035 -K , )-soma2 — 0,035 -1, -K . - soma3)

2
somat - 311 (2120085 K] " () [ 03003 |
m=om! 0,3003 - 1, k=0 k (1—0,035~KC)

1,-(1-0,035K,)
t, —| -2 : € |,(1,18578 1,18578 ~1,18578-k + 1
Sm[ ( 0,3003-r2 J( -0 P i B)J

somaz =31 ~(1-0,035 K )" 5 03003 '
“~mi'|~ 03003 1, (1-0,035 -K,)

. (t,_(rz~(1—0,035-KC)

0,3003-1, J(118578+B B),(1,18578+p+p-m—1,18578k + 1— o)j

= 1 (-(1-0,035 -K,) [ 0,3003 )
soma3=2~(_ o CJ ( ( J
m:Om! k

0,3003 -1, (1-0,035 -K.)

1,-(1-0035 K,)
t | T2 c/1-(1,18578+p-B),( 1,18578 -m-1,18578-k +1-
Sm{ [ 03003+ j ( +B—B).( +B+B + Y)J

para 3 <1,18578
u(t) =250 + 3,33

T2

-(-0,07 K -1, -somat + 0,3003 -K - soma2 + (K - — 0,07 -K)- soma3

+K g -1, -0,3003 - somad +K ;- 7, - soma5 )
(1-0,035-K,)) & (m )
a = S . . .
som mZ:‘)m'( 0,3003 1, 2k ) ()

sm{t, —(1} (1,18578+B—1,18578),(1,18578+B + 1,18578-m Bk + 1 —B)J

somaz = i%'(_ (10 380%3\? .KC)]m > (mj (z. ) -

Ty k=0

(VIIL33)

J, (1,18578+p—1,18578), (1 18578+p+1,18578- m—-p-k +1-1 18578)}

S g T 0

Ty k=0

em(t, —(1} (1,18578+B - 1,18578),(1,18578+B + 1,18578-m —B -k + 1 —O)J

soma - 3. %(_ (1oj3?)6%35. TizKC)jm Y (r: j'(“)k '

k=0

sm{t, —{1} (1,18578+3—1,18578),(1,18578+ B+ 1,18578-m —p-k + 1 —1,18578—y)J

somas = 3 4 (oo el B[V )y

Ty k=0

gm(t, —[ J; (1,18578+ B — 1,18578),(1,18578 + B+ 1,18578-m — Bk + 1 —y)j
T2
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para 8> 1,18578

u(t) =250 + >33

Ty

+K -1, -0,3003 -soma4 + K - T, - soma5 )
somat =3 1. ~(1-0,035 -K¢))" $ my 0,3003 ‘.
Zmi | 0,3003 -1, &k ) (1-0,035 Ky)

. (t,_(12~(1—0,035~KC)

0,3003-1,

= -(1- . ™ o (m k
soma2 = z 1. (1-0,035 -K,) z ) 0,3003 .
aom! 0,3003 -, = k (1 -0,035 KC)

0,3003 1,
= -(1- . " oo (m k
soma3 = Z 1. (1-0,035 -K,) Z . 0,3003 .
amm! L 0,3003 -, &\ k) ((1-0,085 K.)
e |t - 1,-(1-0,035 K,)
"\ 0,3003.1,
e -(1- . ™ omo(m k
soma4 = i (1 0,035 -K c) Z ) 0,3003 .
o m! 0,3003 -1, =k (1-0,035 -K.)

. (t _(«.—2-(1—0,035-KC)

0,30031,
somab :ii -(1-0,035 -K,) ) i m) 0,3003 “ .
m-om! 0,3003 -, k=0 k (1 - 0,035 -KC)

. {t _(12 -(1-0,035 K,)

]; (1,18578+B—B),(1,18578+B+B-m—1,18578-k+1—s)]

J; (1,18578+B—B),(1,18578++p-m—1,18578 k +1— 1,18578)}

J; (1,18578+B—p),(1,18578+B+B-m—1,18578k + 1 —o)j

j; (1,18578+B—p),(1,18578+ B +B-m—1,18578k + 1— 1,18578—«/)J

;(1,18578 + p—p),(1,18578 -m—1,18578 -k +1-
0,3003- 1, ]( L PP ' Y)j

(0,07 -K; -1, -somat + 0,3003 -K - soma2 + (K i+ — 0,07 -K)- soma3

Os parametros utilizados para a simulacdo dos controladores sao

apresentados na TABELA VIII.5.

TABELA VIII.5 - PARAMETROS DO CONTROLADOR FEEDBACK-FEEDFORWARD, t1#0 E t2+£0

Variavel Caso
1 2 3 4 5 6 7
Kc -10 -1 -1 -1 -1 -1 -1 -1
Krr 1 1 0,5 1 1 1 1
T, 1 1 1 3 1 1 1
B o8| 0808 08|09 08 08| 09
T 1 1 1 1 1 3 1
Y o7 | o7 (07 | 07 | 07 | 0,7 | 075]| 0,8
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Das diversas simulacdes conduzidas, observa-se que o Caso 6 apresentou
melhor desempenho, ou seja, melhor rejeicdo do efeito do disturbio sobre o
comportamento da variavel controlada. Para este conjunto de parametros o off-set
consegui ser rejeitado. Observa-se que um aumento no valor de K. pode ser
benéfico ao processo pela reducédo do off-set, no entanto, deve-se ter atencao a
variavel manipulada. Novamente, nota-se o off-set em quase todas as
simulacdes, provavelmente devido a malha feedback ser controlada por um

controlador P.
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FIGURA VIII.15 — VARIAVEL CONTROLADA MALHA FEEDBACK-FEEDFORWARD T1#0 E 12£0
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FIGURA VIII.16 — VARIAVEL MANIPULADA MALHA FEEDBACK-FEEDFORWARD 11£0 E 1270
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2.2.4 — ANALISE DOS TRES CENARIOS

A presenca da malha feedback melhorou a resposta em relagdo ao caso
anterior aonde somente a malha feedforward estava atuando.

Quanto ao cenario 01 os resultados se mostraram diferentes dos demais
casos pois foi possivel obter respostas com valores inferiores ao set point,
evidenciando a influéncia do feedforward, mas se observa também que o
feedback atuou pelo modo como a resposta se deu. Outra consideracdo € a de
que os valores da variavel manipulada se deram mais elevados que os demais.

Ja o cenario 02 os valores se afastaram mais do set point, contudo nao se
notou tanto a influencia do feedforward como no caso anterior. Quanto a resposta
da variavel manipulada também houve um maior afastamento do set point.

No cenario 03, os valores apresentarem boas respostas pois se notou uma
maior aproximacgao do set point, e como consequéncia a variavel manipulada se

apresentou mais proxima ao set point de acordo com as respostas obtidas.
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IX. CONCLUSOES & SUGESTOES

1 — CONCLUSOES

A engenharia de sistemas e processamento consiste, entre outras
atividades, da busca novas técnicas (algoritmos) de controle, visando a operacgéao
do processo e de equipamentos de maneira mais eficiente. Estas técnicas
buscam anular o efeito de possiveis disturbios presentes nas variaveis
operacionais, para se fazer a transicdo de estados estacionarios, a partir de
mudancgas de set-point, de modo mais seguro e eficiente, satisfazendo ainda a
legislagdo ambiental. Desta forma, novas técnicas de controle com aplicabilidade
e resultados promissores para implementacdo em plantas industriais sao
extremamente bem vindas.

Neste trabalho, aplicou-se a técnica de identificagdo e controle fracionario a
operagao unitaria de absorgao. A partir de dados experimentais obtidos na literatura
procedeu-se a identificagdo fracionaria utilizando considerando a estimacao de
parametros como sendo um problema de otimizacdo deterministica nao-linear
multivariavel, estratégia se mostrou mais eficiente, levando a obtengcéo de
coeficiente de correlagédo de 0,999. Além disso, esta estratégia levou a obtengao de
modelos matematicos que satisfizeram também outros testes estatisticos de
qualidade de ajuste.

Em uma segunda etapa do estudo, o modelo fracionario identificado foi
utilizado em simulagdes de controle, considerando cinco tipos de estruturas de
controle: feedback convencional, feedback convencional com compensacao de
tempo morto, feedback cascata, feedforward puro, feedback-feedforward. Com o
modelo fracionario identificado e considerando um controlador feedback tipo P, em
todas as estruturas foi alcangcado o controle servo ou regulatério da composig¢ao da
corrente da saida de topo da coluna de absorgao, considerando como o disturbio a
mudancga da vazdo da corrente de alimentagdo de gas para a coluna. Ressalta-se
que os valores dos parametros foram arbitrariamente escolhidos, indicando uma boa
robustez no uso de modelos fracionarios. Por fim, deve-se ressaltar a importante

flexibilidade introduzida pelas equacdes diferenciais fracionarias, uma vez que a
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ordem da equacgdo pode um paréametro de ajuste, o que pode vir a eliminar efeitos

indesejados pela alteragdo da dindmica do processo.

2 - SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Este trabalho representa a primeira etapa no desenvolvimento da
engenharia de sistemas fracionarios. Assim, como trabalhos futuros, destacam-se:
a) ldentificagao fracionaria com variancia nao constante;
b) ldentificacdo fracionaria considerando diferentes valores para os
parametros fracionarios;
c) ldentificac&o fracionaria de sistemas com ruidos;
d) Estudo de controle fracionario em sistemas multivariaveis;

e) Digitalizacado de controladores fracionarios.
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