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RESUMO

A indutstria de cloro-alcalis tem um papel relevante para a sociedade. Seu processo produtivo
ocorre através da reacdo em eletrdlise da solugdo salina (matéria-prima) que € convertida em
tr€s produtos principais: cloro gasoso, soda caustica e hidrogénio gasoso. Com relagdo ao
primeiro componente, existem diversos processos de purificagdo, sendo o resfriamento o
primeiro. Nesta etapa, o cloro gasoso passa por trocadores de calor para ser resfriado ao sair
da reagdo eletrolitica; ao ocorrer a troca térmica com o liquido refrigerante, a 4gua presente
como impureza no cloro gasoso ¢ condensada, entretanto partes de cloro ficam retidas neste
liquido na forma gasosa. Esta solucdo ndo pode ser descartada no sistema de efluentes
devendo ser tratada em uma torre de dessor¢do, ou stripper, de cloro que se utiliza de vapor
saturado, por exemplo. Manter condi¢des de processo dentro de faixas de processo € essencial
para garantir a operacionalidade de projeto e a seguranga do processo quimico. Logo, o
objetivo foi propor uma estratégia de controle em cascata para a coluna concentrando-se na
relacdo, funcdo de transferéncia, entre a temperatura de topo da coluna (variavel de processo)
e a vazdo de vapor (varidvel manipulada). Para determinar a fun¢do de transferéncia do
processo, primeiramente o sistema foi modelado e simulado através do simulador comercial
Aspen Plus. Com o sistema convergido, foram aplicados disturbios na vazdo de vapor em
malha aberta no Aspen Dynamics para observar e coletar os dados da temperatura de topo do
stripper. Os dados gerados no regime transiente foram usados para identificar a fungdo de
transferéncia através da ferramenta do MATLAB system identification; logo, foi proposto um
controle em cascata no ambiente do MATLAB simulink, além da sintonia dos controladores
pelo método de tentativa e erro, Ziegler-Nichols e de Cohen-Coon. Com relacdo aos
resultados, o comportamento da temperatura de topo apresentou tempo morto e um elevado
tempo para estabilizar em um novo valor estacionario. A funcdo de transferéncia obtida para
este método foi um modelo de segunda ordem com polos no eixo complexo, com um ganho
de X, com uma constante de tempo de Y e com um tempo morto de. Ao sintonizar o
controlador de vazdo, o melhor método para os pardmetros do controlador PID foi o de
tentativa e erro com IAE = 114,1 e com ITAE = 10310; foi observado que, para o controlador
de vazdo, a metodologia de Ziegler-Nichols e de Cohen-Coon ndo removeram completamento
o erro estacionario (offset), dado o grande ganho proporcional obtido por estes métodos
através da curva de reacdo. Para os controladores configurados em cascata, obteve-se
respostas rapidas quando comparado a malha puramente realimentagdo, além de atender aos
disturbios na malha interna e na malha externa retornando ao valor estacionario estabelecido
pela referéncia. Logo, o controle em cascata foi vantajoso por abarcar de forma rapida os
disturbios quando comparado a um controle com PID simples.

Palavras-Chave: Industria cloro alcalis; Dessorcdo; Identificagdo de sistemas; Algoritmo
PID; Sintonia de controladores.



ABSTRACT

The chlor-alkali industry plays a significant role in society, with its production process
involving the electrolysis reaction of saline solution (raw material) converted into three main
products: gaseous chlorine, caustic soda, and gaseous hydrogen. Regarding the first
component, various purification processes exist, with cooling being the initial step. In this
stage, gaseous chlorine undergoes heat exchange in heat exchangers to cool down after the
electrolytic reaction. During thermal exchange with the refrigerant liquid, water impurities in
the gaseous chlorine are condensed, but portions of chlorine remain entrained in this liquid in
a gaseous form. This solution cannot be discarded into the effluent system and must be treated
in a chlorine desorption tower or stripper, utilizing saturated vapor, for instance. Maintaining
process conditions within specified ranges is essential to ensure project operability and
chemical process safety. Therefore, the objective was to propose a cascade control strategy for
the column, focusing on the relationship, transfer function, between the column's top
temperature (process variable) and vapor flow rate (manipulated variable). To determine the
process transfer function, the system was initially modeled and simulated using the
commercial Aspen Plus simulator. With the converged system, disturbances were applied to
the vapor flow rate in open loop in Aspen Dynamics to observe and collect data on the
stripper's top temperature. The data generated during the transient regime were used to
identify the transfer function through the MATLAB system identification tool. Subsequently,
a cascade control was proposed in the MATLAB Simulink environment, along with controller
tuning using the trial-and-error method, Ziegler-Nichols, and Cohen-Coon. Regarding the
results, the behavior of the top temperature exhibited dead time and a significant time to
stabilize at a new steady-state value. The transfer function obtained for this method was a
second-order model with poles in the complex axis, a gain of X, a time constant of Y, and a
dead time. When tuning the flow controller, the best method for PID controller parameters
was trial and error with IAE = 114.1 and ITAE = 10310. It was observed that for the flow
controller, the Ziegler-Nichols and Cohen-Coon methodologies did not eliminate the steady-
state error (offset), given the high proportional gain obtained by these methods from the
reaction curve. For cascade-configured controllers, quick responses were achieved compared
to a purely feedback loop, effectively handling disturbances in both the inner and outer loops,
returning to the steady-state value set by the reference. Therefore, cascade control proved
advantageous in quickly addressing disturbances compared to a simple PID control.

Keywords: Chlor-alkali industry; Desorption; System identification, PID algorithm,

Controller tuning.
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1. INTRODUCAO

O processo produtivo da induastria de cloro-alcalis ¢ um dos mais presentes e
importantes em todo mundo, pois seus principais produtos, cloro e soda caustica, sdo
indispensaveis para a populagdo mundial. Além destes insumos, esta industria também
produz, dependendo do processo, hidrogénio, é&cido cloridrico, hipoclorito de sodio e
dicloroetano (Abiclor, 2020). Estes produtos, por exemplo, sdo largamente importantes na
area de tratamento de agua, na area de limpeza, base de matéria-prima em outras industrias,
entre outros.

O processo produtivo de uma industria de cloro-alcalis acontece através de uma reagédo
em eletrolise dentro de uma célula eletrolitica. Existem trés tipos de tecnologias que sao
utilizadas para a produg¢do de soda e de cloro: células de mercurio, de diafragma e de
membrana; os produtos sdo obtidos nos eletrodos por meio de corrente elétrica aplicada na
salmoura, matéria-prima do processo (Abiclor, 2020).

Apbs a reacdo na célula eletrolitica, cada produto ¢ destinado a processos diversos de
purificacdo e de processamento. O gas cloro, produzido na eletrdlise, passa por diversas
etapas, como as de resfriamento, de secagem, de liquefacdo, entre outras. Destes processos
citados, o de resfriamento visa eliminar a 4gua contida neste gas que através de trocadores de
calor, que ap6s a condensacdo, € tratada em uma torre de dessor¢do, pois partes de cloro se
encontram solubilizados na fase gasosa dentro deste liquido (Paffer, 2015).

A dessor¢do, ou stripping do inglés, também pode ser compreendida como o antonimo
da absor¢do, uma vez que um gas solubilizado em um liquido ¢ transferido para uma outra
fase gasosa, ou seja, ocorre a remog¢do de uma substancia gasosa contida em um liquido.
Considerando que a concentragdo de soluto no liquido € maior, ocorre a transferéncia de
massa devido ao gradiente de concentracfo até que as composi¢des se igualem no equilibrio
(Foust et al, 1982). Processos de remo¢do de componentes gasosos em liquidos costumam
ocorrer, industrialmente, em colunas através de um outro componente.

Existem dois tipos principais de coluna para realizar esta separagdo: as recheadas e as
de prato. No geral, as colunas contendo recheios séo mais favoraveis pelo melhor desempenho
em processos em contracorrente quando se trata de dessorcdo. Além disso, ¢ de extrema
relevancia o dimensionamento correto do equipamento, a exemplo de sua altura e de seu
material, para obter uma 6tima interagdo e maximizar a eficiéncia da separagdo (Mello, 2013),
além de promover uma dinamica continua e controlavel no &ambito de varidveis

termodinamicas.
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Entdo, para estudar e compreender a dindmica de uma coluna, bem como controla-la, ¢
essencial conhecer suas especificacdes e seu comportamento em estado estacionario. Além
disso, para investigar o comportamento dindmico de qualquer processo ou equipamento
quimico, ¢ imprescindivel ter conhecimento das condi¢des iniciais obtidas através de
simulagdes estaciondrias (Skogestad, 1992). Tais modelagens podem ser pontos de partida
para a melhoria de diversas questdes envolvendo operagdes unitarias em industrias, inclusive
no controle de processos.

Dentro da teoria de controle de processos, utiliza-se de controladores para agir nos
elementos finais, promovendo alteracdes e/ou corre¢cdes em varidveis ou equipamentos de
uma planta industrial. Os controladores sdo dispositivos responsaveis por manter as variaveis
de um processo dentro de faixas operacionais ideais, garantindo a seguranga ¢ a eficiéncia da
operagdo (Pires, 2014); dentre os mais usados nas industrias mundiais, estd o controle
Proporcional-Integral-Derivativo (PID).

Portanto, ¢ de suma importancia que o processo conte com uma estratégia de controle
adequada, tanto em relagfo a sua configuragdo como aos seus parametros. Para tanto, pode-se
usar uma estratégia de configurar controladores em séries para maior controle das varidveis de
interesse e rdpidas respostas aos distirbios operacionais de processo que impactam na
variavel controlada.

Logo, o presente trabalho tem o objetivo de propor e de analisar um sistema de
controle em cascata de temperatura de topo (controlador primario) com vazio de vapor
(controlador secundério) em uma coluna de dessor¢do de cloro gasoso em 4gua utilizando o

algoritmo PID através de um modelo empirico do processo — fung¢éo de transferéncia.
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OBJETIVOS

2.1 Geral

Propor uma estratégia de controle em cascata em uma coluna de dessor¢do de cloro

gasoso em agua concentrando-se na correlagdo entre a temperatura de topo e a vazao de vapor

que alimenta o equipamento através de sua funcéo de transferéncia.

2.2 Especificos

Realizar a modelagem e a simula¢do de um processo de dessor¢do de cloro gasoso
solubilizado em agua no estado estaciondrio dentro do ambiente de simulagdo Aspen
Plus;

Realizar a simulag¢do do processo de dessor¢do de cloro gasoso solubilizado em agua no
estado transiente dentro do ambiente do Aspen Dynamics;

Coletar os dados da resposta do sistema (temperatura de topo) ao aplicar perturbagdes em
degrau na varidvel manipulada (vazdo de vapor) dentro do ambiente de simulagdo do
Aspen Dynamics;

Identificar a funcdo de transferéncia do comportamento da temperatura de topo a partir da
vazo de vapor no identificar de sistemas do MATLAB;

Propor uma estratégia de controle e cascata dentro do ambiente do Simulink no
MATLAB, além de sintonizar os controladores PID através de métodos existentes na

literatura.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este tépico explora temas que foram abordados durante o desenvolvimento dos
objetivos propostos. Inclui a descricdo e a caracterizacdo do processo de producdo na
industria de cloro-alcalis, destacando a operacionalidade de uma coluna de dessor¢do. Além
disso, introduz conceitos cruciais discutidos ao longo deste estudo, como fungdes de
transferéncia e algoritmos de controle PID. Adicionalmente, sdo abordados os principios dos
controladores em cascata, juntamente com a elucidacdo da importancia da sintonia desses

controladores.

3.1 Descricao do Processo

Ha trés tipos de tecnologias usadas em industrias de cloro-alcalis: células de mercurio,
células de diafragma e células de membrana. Grande parte da produgcdo mundial estd
concentrada na tecnologia de diafragma, uma vez que produgdes utilizando o merctrio estdo
em desuso por conta de sua toxicidade no meio ambiente (Abiclor, 2020). Neste tipo de
tecnologia, ha dois compartimentos onde ocorre a reacdo em eletrolise: o catodo e o anodo.

A solug@o salina, colocada no anodo, flui para o compartimento do catodo através do
diafragma. S@o gerados trés produtos principais: o licor de células, consistindo em soda
caustica diluida, o gas hidrogénio que ¢ produzido no catodo e o cloro gasoso produzido no
anodo. A eficiéncia desta reagdo estd em torno de 50 %, tazendo com que haja processos de
evaporagdo para concentrar a soda caustica (Paffer, 2015).

Os produtos s@o encaminhados para operag¢des unitarias especificas com o objetivo de
serem concentrados e/ou purificados e destinados para a sua finalidade e/ou comercializagéo.

A Figura 1 mostra um fluxograma de um processo de fabricacdo da industria de cloro-alcalis:

Figura 1: Processo simplificado de producédo da industria de cloro-alcalis.
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Fonte: Préprio autor, 2024.

Especificamente, o gas cloro gerado no compartimento anodico da célula eletrolitica,
onde ocorre a reagdo de eletrolise, pode ser enviado para etapas de processamento para muda-
lo do estado gasoso para o estado liquido, além de purifica-lo. Esta alternativa pode ser feita
para sua comercializacdo e para a geracdo de outros produtos, como o dicloroetano, que é
matéria-prima base do monocloreto de vinila usado como reagente na produgéo de policloreto
de vinila. O processamento do cloro gasoso pode ser dividido em quatro etapas principais:
resfriamento, secagem, compressdo e liquefagdo; o presente estudo estd concentrado na etapa
de resfriamento.

A primeira etapa, o resfriamento, consiste na remocdo de vapor d’agua pelo
abaixamento da temperatura do cloro gasoso que deixa a célula eletrolitica a uma temperatura
média de 90 °C (Paffer, 2015). Sdo usados dois trocadores de calor para permitir a troca de
energia entre o gas e o fluido refrigerante, podendo ser agua gelada, para condensar os
vapores de agua arrastados pelo gas cloro da eletrdlise. A dgua condensada, porém, tem em
sua composicao partes de cloro gasoso solubilizado de maneira que o descarte no sistema de
efluentes ou no meio ambiente torna-se inviavel por necessitar de um tratamento adequado.
Uma das alternativas para separar essa solugdo consiste no uso de operagdes unitarias que
utilizam equipamentos como colunas de dessor¢ao.

Neste trabalho, foi utilizado uma coluna de dessorcéo de cloro gasoso em agua de uma
industria de cloro-alcalis em Alagoas. Na operacionalidade desta coluna, existem duas
correntes de agua clorada oriundas do resfriador primario e do resfriador secundario que
alimentam um vaso de agua clorada usado para alimentar o equipamento através de uma
bomba centrifuga. Além da corrente de alimentag@o, entram na coluna uma corrente de HCI
para deslocar o equilibrio da reagdo para os produtos e uma corrente de vapor saturado para
promogdo da troca de massa dentro da operacdo unitaria. As saidas consistem em uma
corrente de topo constituida basicamente de cloro gasoso e uma corrente de fundo constituida
de agua declorada; esta corrente alimenta um trocador de calor economizador, fluido quente,
que tem o objetivo de economizar vapor aquecendo a carga de agua clorada que entra na

coluna. A Figura 2 descreve o fluxograma basica do processo:
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Figura 2: Representagdo de uma coluna de dessor¢éo de gas cloro em agua liquida.
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O sistema proposto para modelagem e identificacdo do modelo empirico, fungdo de
transferéncia, foi constituido de uma torre de stripper, de um trocador de calor economizador,
de uma bomba de agua clorada, de um vaso de agua clorada, das correntes de agua clorada, de

acido cloridrico e de vapor saturado.

3.2 Dessor¢ao Industrial

O processo de stripping, ou também chamado de dessor¢do, pode ser entendido como
uma operagdo unitaria que engloba a transferéncia de massa de uma fase para outra por
questdes de afinidade quimica entre as substancias e de diferenca de volatilidade (McGuire et
al, 1981). As operacdes de transferéncia de massa e de calor utilizam de equipamentos
especificos para viabilizar o processo de separagdo entre fases homogéneas e/ou heterogéneas.

Este procedimento é amplamente utilizado em diversos processos, a exemplo do que é
praticado no tratamento de 4gua e no tratamento de efluentes tendo como objetivo a remog¢ao
de compostos como amonia, didxido de enxofre, subprodutos de desinfecdo, entre outros
(Lalezary et al, 1984). Além de ser utilizado, principalmente, para remover substancias de alta
volatilidade contidas em agua liquida (Letterman, 1990), objeto de estudo neste trabalho.

A dessor¢do esta intrinsecamente relacionada com propriedades termodinamicas,
principalmente a solubilidade de um determinado gas em um liquido especifico, que ¢ regida
pela Lei de Henry. Ao lidar com solugdes liquido-gas néo ideais, a aplicagdo da Lei de Raoult
para uma ampla faixa de composi¢cdes ndo pode ser aplicada por representar somente

considerag¢des ideais (Ball, 2013). A Lei de Henry estabelece que, em baixas fragdes molares
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de um componente i em uma solugfo, a pressdo de vapor é diretamente proporcional a fragao

molar desse componente. Essa relagdo € expressa pela equacdo (1):

Py = K; x x; (1)

Onde Pi é a pressdo de vapor do componente i, Xi € a fragdo de vapor do componente i
e Ki € chamada de constante de Henry com valor dependendo dos componentes envolvidos na
mistura e da temperatura (Ball, 2013).

Logo, a medida que o solvente rico em soluto entra em contato com o vapor, a Lei de
Henry desempenha um papel fundamental ao governar a quantidade de gas que sera liberada
do liquido e transferida para a fase gasosa, conforme a pressdo de vapor do soluto se torna
diretamente proporcional a sua concentragdo no liquido. A Figura 3 apresenta as faixas em
que sdo aplicadas a Lei de Raoult ¢ a Lei de Henry quando se tem um equilibrio Liquido-

Vapor:

Figura 3: Representagéo grafica das leis de Raoult e de Henry.
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Fonte: Ball, 2014.

Em resumo, a Lei de Henry € importante para esta operagdo unitaria, pois se relaciona
com a solubilidade quimica que o gas terd no liquido. Este conceito estd vinculado a
capacidade de uma substancia se dissolver em outra; logo, quanto maior a pressdo parcial do
gas, maior serd a solubilidade deste componente no liquido em questdo e quanto maior a
temperatura do sistema, menor a solubilidade do componente gasoso.

Neste trabalho, foi considerado que a coluna de dessor¢do ¢ regida

termodinamicamente pelas leis ideais.
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3.3 Funcgoes de Transferéncia

No estudo do controle de um processo, por vezes, é necessario modelar sistemas
dindmicos e analisar suas caracteristicas uma vez que chegar ao modelo de processo de um
equipamento ndo ¢ uma tarefa trivial. Um modelo pode ser definido como um conjunto de
equacdes que representa o comportamento de um processo de maneira satisfatoria. Porém, na
maioria dos casos, utilizam-se func¢des de transferéncias (FT) por terem uma simplicidade
menor quando comparado a resolugdo de uma modelagem dinamica e por caracterizar
relacdes de entrada e de saida de sistemas (Ogata, 2010).

As duas das principais caracteristicas das FT se resume em serem descritas por
equacdes diferenciais e invariantes no tempo, ou seja, o comportamento do sistema ndo ¢
influenciado pelo tempo (Silva, 2008); este fato ocorre porque a FT, por defini¢cdo, é uma
transformada de Laplace que, apos a resolucdo da equagdo, podem ser retomadas para a forma
inversa, no dominio do tempo. Além do mais, as FT s@o propriedades inerentes do sistema,
independentes de suas entradas, além de incluir informa¢des necessarias para relacionar a
entrada e a saida e ndo explicitar nenhuma informagao fisica do sistema estudado; conhecendo
uma FT, é possivel estimar a saida para diferentes tipos de entrada e em caso de ndo ser
conhecida, pode-se determina-la de diversas maneiras, sendo uma delas a identificacdo de
sistemas a partir de curvas de reagdo (Ogata, 2010).

No ambito da modelagem matematica, a identificacdo de sistemas ¢ uma area que
engloba técnicas alternativas a modelagem caixa branca que necessita de diversas
informagdes do sistema. Nela, necessita-se de pouco ou nenhum conhecimento para construir
modelos dindmicos que representam o objeto de estudo (Aguirre, 2007). Tais modelos sdo
referidos como caixa preta ou caixa cinza. A equagdo (2) apresenta uma fungdo de

transferéncia G(s) linear invariante com o tempo:

Y
G@r=ﬁ% @

Onde X(s) ¢ a transformada de Laplace da entrada e Y(s) ¢ a transformada de Laplace
da saida. A FT tem grande importancia e aplicabilidade em estudos de controle; uma delas
diz respeito aos polos e aos zeros de uma func¢do de transferéncia. Considerando uma FT
representada pela equagéo (3):

(s=2z)(5—23) . (5= Zp,)

G =K G Gp) " 3)
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Os polos de uma fun¢do de transferéncia sao valores de px em que G(s) = o. Por outro
lado, os zeros de uma fungdo de transferéncia sdo valores de zx em que G(s) = 0. Tais
variaveis sdo importantes para a estabilidade de um sistema de controle. Segundo Neto
(2006), um sistema serd estavel se e somente todas as raizes de sua equacdo caracteristica
forem reais e negativas e/ou se tiverem raizes complexas com a parte real negativa; caso o
sistema ndo apresente raizes com esta caracteristica, sera instavel. Da Equagéo 3, a parte
caracteristica, citada acima, é representada pelo denominador.

Devido a sua grande importincia e aplicabilidade, as FT sdo frequentemente
representadas através de diagramas de blocos que consistem em uma estratégia para
representar sistemas de controle que facilitem o entendimento. Nele, ha uma representagdo de
cada componente através de blocos e uma representacdo do fluxo de sinais que identificam a
dire¢do da informagéo. O bloco pode ser representado através de uma legenda, um modelo ou
até mesmo uma etiqueta (Bayer, Araujo, 2011). A Figura 4 representa o diagrama de blocos
de um sistema de controle em que estdo representados o modelo do controlador, da planta e

do sensor através de fung¢des de transferéncias.

Figura 4: Diagrama de blocos de um controle retroalimentado.
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Fonte: Ogata, 2010.

3.4 Controle de Processos

A engenharia de controle € a disciplina que estuda métodos de manter variaveis de um
processo, podendo ser quimica ou fisica, em valores pré-definidos ou desejados para o
processo produtivo. Através deste procedimento, visa-se dosar o fornecimento de matéria ou
de energia de variaveis definidas que impactam diretamente ou indiretamente a varidvel em
que se deseja controlar, para que ela se mantenha o mais préximo possivel do ponto de ajuste
que pode ser definido por agdo humana ou por uma programagao (Garcia, 2017).

Além disso, o controle de processos interage com sistemas especificos de automagéo e

de instrumentacdo que visam monitorar ou verificar grandezas fisicas de modo a gerar uma
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acdo de controle que ¢ previamente definida, podendo ser ldgica e/ou matematica para atuar
em elementos que podem modificar caracteristicas do processo. Segundo Perry (1999), um
sistema de controle se caracteriza pelos elementos: um sensor que consiste em um sinal de
entrada que recebe o nome de variavel de processo (PV), um elemento final que consiste na
variavel manipulada (MV), um valor de referéncia em que se deseja manter a PV chamado de
setpoint (SP), além do controlador que recebe e processa todas as informagdes para definir a
acdo de controle. Na Figura 5, exibe-se um exemplo do controle de temperatura de um reator

através da regulacdo de uma valvula de controle de fluido refrigerante:
Figura 5: Representagdo de controle retroalimentado de temperatura de um reator.
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Fonte: USP, 2019.

Na operag¢ao unitaria, um elemento sensor (A) ¢ utilizado para medir a temperatura da
PV, podendo contar com um hardware de transmissdo de sinal conhecido como transmissor
(B). Geralmente, o elemento de medicdo e o transmissor sdo integrados em um unico
dispositivo. Este transmissor converte o valor medido do instrumento e o encaminha para o
controlador (C) responsavel por processar a informacdo; o controlador executa um algoritmo
logico que gera um sinal, podendo ser de natureza elétrica, pneumatica, entre outros tipos,
para atuar na MV (D).

Umas das estratégias mais comuns para executar sistemas de controle ¢ feita por
realimentacdo. Neste método, a PV ¢ medida por um sensor e comparada com o SP. A
diferenga entre estes valores (PV - SP) determina um desvio, ou também chamado de erro,
que € base para gerar a saida do controlador que atua na MV (Perry, 1999). Este tipo de
controle por realimentagdo, ou também chamado de retroalimentacdo, faz parte do sistema de

controle em malha fechada.



23

Em um sistema de controle em malha fechada, o sinal que corresponde a diferenca
entre o sinal de entrada e o sinal de realimenta¢do, conhecido como erro atuante, ¢
retroalimentado ao controlador com o intuito de minimizar o desvio da variavel de processo
em relacdo ao valor ajustado. Em contrapartida, em um sistema em malha aberta, o sinal de
saida ndo influencia diretamente o controle do sistema, pois ndo hé retroalimentacio do sinal
de saida para comparagdo com a entrada. Industrialmente, os sistemas em malha fechada

utilizam em larga escala os controladores do tipo PID.

3.5 Controlador PID (Proporcional-Integral-Derivativo)

Em sistemas de realimentacdo com malha fechada, um dos controladores mais
amplamente empregados na industria ¢ o controlador PID (Ogata, 2010), no qual cada
componente realiza uma acdo especifica na variavel de saida: P para a¢do proporcional, I para
acdo integral e D para ag¢do derivativa. A equagdo de um controlador PID pode ser

representada como u(t), conforme descrito na equacdo (4) na forma paralela de PID paralelo.

t de(t
u(t) = Kye(t) + Kl-f e(t)dt + Ky d(t) )]
0
3.5.1 Controlador Proporcional
O controlador proporcional é dado pela equacéo (5):
L
u(t) = Kpe(t) > U(s) = K,E(s) (5)

A acdo deste controlador consiste basicamente em ser um amplificador com ganho
ajustavel, ou seja, quanto maior o sinal de erro, maior sera a agdo do controlador sob o
elemento final para atuar no processo (Muresan et al, 2022). Neste tipo de controlador, ha a
existéncia de erro residual permanente fazendo com que a PV nunca seja igual ao SP. Tal
situacdo pode ser atenuada com o aumento do ganho proporcional, porém valores altos de Kp
podem fazer com que o processo fique instavel (Bega, 2006). A Figura 6 exibe a resposta de

um processo com um controlador puramente proporcional com diferentes ganhos:
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Figura 6: Resposta de um processo com um controlador P com diferentes ganhos.
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Fonte: Kiong, 1999.

3.5.2 Controlador Proporcional-Integral
Neste controle, além da saida proporcional do controlador em fungdo do erro (PV -
SP), também ¢ considerado a parcela integral do erro no tempo. A equagdo (6) exibe o

controlador PI:
t

u(t) = Kye(t) + K f e(t)dt > U(s) = K, E(s) + KE(s) (©)
0

A acdo deste controlador consiste em gerar uma saida que seja proporcional a
amplitude do erro e a duragdo do desvio. Tem como caracteristica eliminar o erro residual de
um controlador puramente proporcional uma vez que aumenta a velocidade de resposta da
acdo de controle. Entretanto, em valores pequenos de tempo integral ou em valores grandes de
ganho proporcional, pode colocar mais energia na a¢do de controle e gerar instabilidades no
processo (Bega, 2006); o tempo integral é definido pela divisdo de um sobre o Kj. A Figura 7
apresenta, para Kp constante, a variagdo de um controlador PI com diferentes ganhos

integrais:

Figura 7: Resposta de um processo a um controlador PI com diferentes tempos integrais.
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Fonte: Kiong, 1999.

E importante pontuar que isoladamente a agdio proporcional ndo tem capacidade de

controlar uma variavel de processo necessitado do ganho proporcional.

3.5.3 Controlador Proporcional-Integral-Derivativo

Este controle combina as caracteristicas das trés acdes de um controlador PID para
fornecer mais robustez ao sistema. A acdo derivativa fornece a saida do controlador uma
resposta que € proporcional a velocidade de variacdo do desvio, como exibido na equagdo (7)
abaixo:

t
w) = Kpe(© + Ki f e(t)dt + Kq diiit)
0

5 U(s) = KyE(s) + KE(s) + KgsE(s) 7)

Desta forma, a ag¢do proporcional atua no sentido de fornecer energia ao sistema
proporcionalmente ao erro, a acdo integral atua com o objetivo de minimizar o erro
acumulado no tempo e a agdo derivativa atua no sentido de atenuar as variacdes da PV de
modo a evitar que ela aumente ou diminua rapidamente (Tavares, 2019). Na Figura 8
apresenta-se a resposta de um processo com diferentes tipos de controladores: proporcional

(P), proporcional-integral (PI) e proporcional-integral-derivativo (PID):

Figura 8: Resposta de um processo a diferentes tipos de controle PID.
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Fonte: Kiong, 1999.

3.6 Controle em Cascata

Neste modo de controle, utiliza-se ao mesmo tempo dois controladores PID
convencionais em série para realizar o controle de uma variavel. Sao utilizados dois pontos de
medi¢do e um elemento final de controle, além dos dois controladores sendo denominados de

controlador primario (mestre) e controlador secundario (escravo) (Santos, 2014).
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Na pratica, o controlador secundario utiliza o seu ponto de medi¢ao ¢ atua diretamente
no elemento final de controle enquanto o controlador primario utiliza seu ponto de medic¢ao
para comparar com sua referéncia com sua saida alimentado diretamente a referéncia ado
controlador escravo.

Esta configuragdo permite que as seguintes caracteristicas a estratégia de controle:

e melhore significativamente a resposta aos distirbios inerentes a um processo,
principalmente na variavel secundario que corrige os efeitos antes do controlador
primario ser afetado;

e 0 controlador primario atue no controlador secundario para manipular uma outra
variavel de grande efeito na variavel de processo em que se deseja controlar.

Para que esta configuragdo funcione corretamente, faz-se necessario que a malha
secundéaria tenha uma resposta mais rdpida que a malha primaria, logo, sdo tolerados
pequenos desvios na malha interna uma vez que a malha externa fard sua compensacéo
(Seborg et al., 2003). A Figura 9 apresenta um diagrama de blocos da estratégia de controle

em cascata em que:

Figura 9: Representacdo de uma malha de controle em cascata.
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Fonte: MATLAB, 2024.

e C; e C; sdo os controladores primario e secundario ou também chamados de
externo e interno, respectivamente;
e P; e P> sdo as fungdes de transferéncia do processo externo e de processo interno,
respectivamente;
e d; e d» sdo disturbios que os controladores primario e secundario podem sofrer,
respectivamente.
Em consonancia, o processo controlado proposto neste trabalha serd constituido de
uma configuragdo em cascata onde o controlador primario, TIC-002.1, ird receber o ponto de
medi¢do do TT-002.1 para comparar com o valor de referéncia e gerar a saida que seré o valor

de ajuste do FIC-008.1. O controlador secundario recebe a leitura de vazdo do FT-008.1 e
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atua na valvula de controle FV-008.1 de acordo com o controlador primario € com os
disturbios oriundos da malha interna. A Figura 10 apresenta uma ilustracdo do controle

utilizado nesta abordagem para a coluna de dessor¢ao:

Figura 10: Configuragéo dos controladores em cascata da coluna de dessorgéo.
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Fonte: Préprio autor, 2024.

3.7 Sintonia de Controladores

O objetivo de utilizar técnicas para sintonizar controladores que utilizam o algoritmo
PID ¢ a de identificar como a dindmica de um processo se comporta com a agdo do algoritmo
PID para eliminar erros (Matheus, 2019). A sintonia consiste em determinar os melhores
parametros (Kp, K; e Kp) do controle PID para que se tenha uma correta atuag@o no sistema
em malha fechada. As etapas comuns, de acordo com Crowe ef a/ (2005), em projetos de

identificacdo da dinamica de sistemas e sintonia de controladores PID sdo descritas na Figura
11.

Figura 11: Etapas experimentais de identificacéo e de sintonia de controladores.

Perturbagdes no sinal de
controle

|

Analise e quantificagdo da
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disturbio

!

Sintonia dos parametros do PID
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Fonte: Préprio autor, 2024.

Na literatura, existem diversos métodos de sintonia de controladores PID em malha
aberta e em malha fechada. Os topicos a seguir apresentam os métodos utilizados neste

trabalho.

3.7.1 Sintonia por tentativa e erro

Este método visa alterar os parametros PID para observar a agdo gerada do controlador
no processo ou na simulagdo. Logo, deve-se compreender o funcionamento do céalculo de
controle e a ag@o de cada parametro para realizar este método (Tavares, 2019). Segundo
Kiong (1999), a sele¢do dos parametros ¢ feita observando a velocidade do processo em
atingir o alvo definido e a estabilidade durante o periodo em que o sistema sofreu o disturbio.
Comumente, os pardmetros definidos neste método sdo o ganho proporcional, o ganho
integral e o ganho derivativo, respectivamente.

Na selecdo do Kp ideal, € crucial aumenta-lo de maneira a reduzir o tempo de subida e
o erro estacionario (offsef) do sistema, buscando, ao mesmo tempo, evitar a instabilidade do
sistema. Ao selecionar o Kp ideal, a varia¢do do Ki é explorada para identificar o maior valor
possivel, uma vez que valores maiores resultam em respostas mais rapidas do sistema, embora
possam introduzir mais oscilagdes. Por fim, a configuragdo do Kp visa otimizar a rapidez e
estabilidade do sistema, sem amplificar variagdes indesejadas. O processo de sintonia,
portanto, requer um equilibrio cuidadoso entre esses pardmetros para alcangar um

desempenho otimizado do controlador PID.

3.7.2 Sintonia por Ziegler-Nichols

Ziegler e Nichols desenvolveram este método de sintonia para determinar os
parametros fundamentais de controladores PID: Kp, K; e Kp. Esse método se baseia na analise
da resposta transiente de um sistema de controle. Pode ser aplicado tanto em sistemas cuja
dindmica ¢é parcialmente desconhecida quanto em sistemas com dinamica totalmente
conhecida. Essa técnica utiliza a curva de reagdo do sistema, representando a resposta do
sistema em malha aberta a uma perturbagdo em degrau, como base para a sintonia (Ogata,
2001).

Para realizar este método, primeiramente o controlador € colocado em manual para
que o sistema fique em malha aberta. Ao aplicar a perturbacdo em degrau, a resposta do

sistema ¢ analisada para extrair as constantes do método que serdo utilizadas para encontrar os
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valores dos parametros do controlador PID (Muresan et al, 2022). A Figura 12 exibe as

constantes que serdo analisadas para sintonizar os controladores, em que:
Figura 12: Resposta de um processo em malha aberta a um distarbio em degrau.

Saida do processo
4

ay

Y

Sinal de controle ! L T

4

Y

Fonte: Kiong, 1999.

e L - Tempo morto;

e T - Constante de tempo

Com a resposta do sistema, uma tangente ¢ desenhada a curva do sistema no ponto de
maior inclinagdo durante o estado transitério, conforme Figura 12, em que a derivada da
funcdo resposta ao degrau equivale a zero. O tempo morto, L, é determinado pela intersec¢do
da linha tangente com o eixo das abscissas e a constante de tempo, T, ¢ determinada pela
intersec¢do da linha tangente com o valor final de resposta ao degrau (Tavares, 2019). A
Equagdo 8 apresenta a relag@o entre as duas variaveis:

L
O=7 ®)

Também pode-se definir o ganho estatico neste método como a razio entre a variagao
das abscissas da fun¢@o de resposta (Ay) e o sinal de controle (Au), que consiste na fungdo
degrau, conforme equagdo (9) abaixo:

Ay

K, =
P~ Au

9)
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Segundo Ziegler-Nichols, com a obtencdo de todas estas constantes, é possivel

calcular os parametros de um controlador PID de acordo com sua especificidade de acordo

com o Quadro 1:

Quadro 1: Célculo dos pardmetros de PID por Ziegler-Nichols.

Parametro Kp Ti Ta
PID lel 1,2 2L L2
paralelo K0

Fonte: Kiong, 1999.

3.7.3 Sintonia por Cohen-Coon

O método de Cohen e Coon € baseado no método de Ziegler-Nichols através da
analise da curva de reagdo do sistema para extragdo das constantes apresentadas na Figura 12.

Cohen e Coon desenvolveram relagdes para o controlador PID apresentado no Quadro 2:

Quadro 2: Célculo dos pardmetros de PID por Cohen-Coon.

Parametro Kp Ti Ta
1 1,35 | 2,5+ 0,460 0,37
PID paralelo | — (0,25 i
paralelo | 2~ (025+=59) | Z=75%19 L | TF0198"

Fonte: Kiong, 1999.

A diferenga entre os métodos de Ziegler-Nichols e Cohen-Coon reside no ajuste dos
tempos integral e derivativo. Em Ziegler-Nichols, considera-se apenas o tempo morto, L, para
a determinagdo destes pardmetros. Em contrapartida, em Cohen-Coon leva-se em
consideragdo o tempo morte, L, ¢ a constante de tempo, T, influenciando diretamente em

processos em que ha grandes diferencas de tempo morto e de constante de tempo (Kiong,
1999).
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4. METODOLOGIA

A metodologia adotada foi organizada em quatro etapas principais: (1) modelagem e
simulag@o estacionaria do processo no Aspen Plus; (2) simulagdo dindmica do Processo no
Aspen Plus com a coleta dos dados de temperatura de topo a partir da perturbagdo na vazao de
vapor; (3) determinagdo da Funcdo de Transferéncia no MATLAB system identification
através dos dados coletados na etapa 2 e a (4) construgdo e sintonia das malhas em cascata no
MATLAB Simulink.

A principio, os dados para a modelagem da coluna de stripper foram coletados de uma
unidade de cloro-élcalis localizada no Estado de Alagoas que alimentou o software Aspen
Plus para a execugéo da simulacdo estacionaria e da simula¢do dinamica do sistema. Com os
dados destas simula¢des, foi possivel estimar a fungdo de transferéncia do processo através da
ferramenta system identification do MATLAB e sintonizar a malha em cascata de controle
utilizando o Simulink do MATLAB. A Figura 13 apresenta um fluxograma seguido para a

estruturacéo do trabalho:

Figura 13: Fluxograma das etapas constituidas neste trabalho.

Levantamento dos Dados do Objeto
de Estudo (Torre de Stripper)

H Identificagdo da Funcéo de Sintonia do Controlador de |

e R H N .
Modelagem Estacionaria —>»  Modelagem Dinamica —4———>: ; Transferéncia —> Temperatura do Stripper
Software Aspen Plus H H Software MATLAB Ident/Simulink

Fonte: Préprio autor, 2024.

A elucidacdo dos aspectos mencionados acima sera detalhada na metodologia

empregada neste estudo.

4.1 Simulac¢ao Estacioniria no Aspen Plus

O sistema de dessor¢do do cloro contido na agua foi modelado inicialmente de forma
estacionaria no Aspen Plus. Para tanto, fez-se necessario inserir e especificar os componentes
e os equipamentos que foram utilizados no sistema. As operagdes unitarias utilizadas na
simulag@o consistiram em:

e  Uma coluna de stripper;

e  Um trocador de calor do tipo casco e tubo;

e  Um misturador para representar o vaso coletor de agua clorada;
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e Uma bomba de fluxo de agua clorada.
Além disso, os componentes quimicos que foram necessarios inserir para especificar a

simulag@o sdo apresentados na Figura 14:

Figura 14: Componentes quimicos inseridos no Aspen Plus.

Components +
& Selection [ Petroleum l Nonconventional Databanks | Information
Select components
Component ID Type Component name Alias

WATER Conventional WATER H20
CHLOR-01 Conventional CHLORINE cL2
HYDRO-01 Conventional HYDROGEN-CHLORIDE HCL
HYPOC-01 Conventional HYPOCHLOROUS-ACID HCLO

Fonte: Proprio autor, 2024.

Além das especificacdes dos componentes, a equagdo de estado utilizada na simulagéo
foi definida nas propriedades do software como sendo o modelo dindmico ideal. Este método
estima o comportamento de sistemas em equilibrio através das leis dos gases ideias, da lei de
Raoult e da lei de Henry que consideram situagdes simplificadas para aplicar calculos que ndo
podem ser aplicados a quaisquer sistemas. Neste estudo, foi possivel a aplicacdo do modelo,
pois o sistema opera com condigdes proximas a atmosférica com uma leve pressdo de vacuo e
com um soluto ideal, uma vez que a concentracéo de cloro no sistema ¢ baixo ao ponto de ser
medida em partes por milhdo — ppm. Além do mais, modelagens a partir do modelo ideal
representam otimos pontos de partida para o conhecimento da dindmica de um sistema; a

Figura 15 apresenta as especificagdes do modelo termodinadmico no simulador:

Figura 15: Modelo termodindmico colocado no Aspen Plus.

Methods - Specifications 1

@Global | Flowsheet Sections ]Relerenced Ilnformation

Property methods & options Method name
Method filt COMMON
ethod filter IDEAL - Methods Assistant...
Base method IDEAL v
Henry components i Modify

Petroleum calculation options

Free-water method IDEAL - R St ! v

Water solubility 3 -

Electrolyte calculation options

Chemistry ID -

¥| Use true components

Fonte: Préprio autor, 2024.
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Com o modelo escolhido, fez-se necessario especificar as correntes de entradas. Os
seguintes valores foram especificados com base na operacionalidade do sistema de acordo

com a Tabela 1:

Tabela 1: Configuragdo de cada corrente no Aspen Plus.

Fluxo massico Fluxo massico ~ Fluxo massico Temperatura Presséo
Corrente (Kg/h) - Agua (Kg/h) - Cloro (Kg/h) - HCI °O) (bar)
ACRPRIM 17057 76,8 - 40 1,2
ACRSEC 526,8 3,5 - 15 1,2
HCI 375,0 - 125,0 30 1,1
VAP-SAT 2500 - - 103 1,1

Fonte: Préprio autor, 2024.

Em que cada corrente diz respeito a:

e ACRPRIM - Corrente de alimentagdo de agua clorada do stripper oriunda do
resfriador primario;

e ACRSEC - Corrente de alimentagdo de agua clorada do stripper oriunda do
resfriador secundario;

e HCI - Corrente de HCI que entra no stripper para auxiliar a deslocando para o lado
dos produtos

e VAP-SUP - vapor saturado que entra no fundo do stripper para promover o
aquecimento e dessor¢do da solugdo.

A Figura 16 apresenta o ambiente de simula¢do construido no Aspen Plus

estacionario:

Figura 16: Ambiente estacionario de simulagdo no Aspen Plus.

L) satety Anstysis

&9 Encray Analysis:
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Fonte: Préprio autor, 2024.

Além de toda configuragdo inicial e das especificacdes das correntes de entrada, os

equipamentos foram configurados com as seguintes especificagdes:

4.1.1 Coluna de Stripper

O modelo escolhido para a coluna foi do tipo Rad Frac que consiste em um ambiente
rigoroso de simulagdo englobando todos os tipos de operagdes de multiplos estagios
envolvendo fase liquida e fase vapor; em resumo, as equagdes sdo baseadas no modelo MESH
(mass balances, equilibrium relationships, sum of compositions and enthalpy equations) que
considera balan¢os de massa, equagdes de equilibrio liquido-vapor, somatério de fragdes
molares e balancos de entalpia em cada se¢do de recheio da coluna.

Na aba de configuragdo, o tipo de célculo definido foi o equilibrium por se tratar de
um sistema em equilibrio quimico, com a coluna ndo possuindo nem reboiler nem
condensador; foi configurado dois estagios de equilibrio coexistindo nas fases liquido-vapor.
Na aba de correntes, foi definido para a corrente de vapor saturado (VAP-SAT) entrar no
fundo da coluna (estagio 2) e o HCI juntamente com a carga de dgua clorada (CARGA) entrar
no topo da coluna (estagio 1). A Figura 17 exibe a aba de configuragdo da operagdo unitaria:

Figura 17: Especifica¢des da coluna de stripper dentro do Aspen Plus.

l @ Configuration I(’/S(reams l & Pressure ¢ Information

Setup options

Calculation type Equilibrium v

Number of stages 2 : Stage Wizard
Condenser None v
Reboiler None v
Valid phases Vapor-Liquid v
Convergence Standard -

Operating specifications

Free water reflux ratio 0

Fonte: Proprio autor, 2024.

A torre de stripper de dgua clorada modelada se caracterizou por ter 6,0 m de altura e
2,0 m de didmetro interno construida a partir de fibra de vidro (FRP) e com duas se¢des de
recheio do tipo selas INTALOX. As entradas da torre consistem em uma alimentagdo de

vapor com 4’ de didmetro e em uma alimentacdo de agua clorada com acido cloridrico com



35

6>’ de didmetro; a pressdo na coluna foi especificada em 0,05 kg/cm?g levemente acima da

pressdo atmosférica.

4.1.2 Trocador de Calor

O trocador de calor inserido na simulagdo foi escolhido na aba de exchangers do tipo
HeatX -GEN-HT. Este modelo pode executar de calculos simplificados a calculos rigorosos.

Na opc¢do de escolha do formato do trocador de calor, o model fidelity escolhido foi o
shortcut que ¢ entendido com um modelo de céalculo simples com foco em projetos,
classificagdo e simulagdo que dispense a geometria do trocador de calor. Além disto, esta
operagdo unitaria foi especificada para executar os calculos para convergir quando a saida do
fluido frio (carga de agua clorada) fosse igual a 60 °C. A Figura 18 apresenta as

configuragdes especificadas:

Figura 18: Especificagdes do trocador de calor dentro do Aspen Plus.

[ @ Specifications ]S‘u‘ea'ns ‘ LMTD | Pressure Drop | & U Methods l Film Coefficients \ Utilities l‘lnformation

Model fidelity Hot fluid Shortcut flow direction

: @ Shortcut She @ Countercurrent
Detailed Tube Cocurrent
Shell & Tube Multipass, calculate number of shells
Kettle Reboiler Multipass, shells in series 1 -
Thermosyphon
Air Cooled
Plate

Calculation mode  Design s

Exchanger specification

Specification  Cold stream outlet temperature »
Value 60 C e
Exchanger area 2 sgm

Constant UA cal/sec-K

Minimum temperature approach 10 C v

‘ Results

Fonte: Proprio autor, 2024.

4.1.3 Misturador (Mixer)

Foi especificado um misturador dentro do sistema para receber as correntes de agua do
resfriador primario e do resfriador secundério. Estas correntes sdo armazenadas para alimentar
a corrente de carga da coluna de stripper a partir de uma bomba que succiona o fluido. A

funcdo do mixer, neste trabalho, foi somente de misturar as correntes de alimentago, logo ndo
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foi especificada nenhuma configurag¢do adicional dentro deste equipamento, conforme Figura
19:
Figura 19: Especificagdes do Mixer dentro do Aspen Plus.
@ Flash Options  Information |

Mixer specifications

Pressure 0 bar v
Valid phases Liquid-Only v
Temperature estimate Convergence parameters
C g Maximum iterations 30 C
Error tolerance 0,0001

Fonte: Préprio autor, 2024.

4.1.4 Bomba de Agua Clorada

Foi especificado uma bomba para alimentar o trocador de calor economizador e,
posteriormente, a coluna de stripping a partir do vaso de agua clorada. Como a bomba
apresenta somente um grau de liberdade, a pressdo de descarga especificada foi de 1,5 bar,

conforme Figura 20:

Figura 20: Especifica¢des da bomba de agua clorada dentro do Aspen Plus.

[ @ Specifications |Calcu|ation Options l Flash Options I Utility I Information ]

Model

9 Pump Turbine

Pump outlet specification

9 Discharge pressure 1.5 bar v
Pressure increase 0,01 bar
Pressure ratio

Power required kW

L3

Use performance curve to determine discharge conditions

Efficiencies

Pump Driver

Fonte: Préprio autor, 2024.

4.2 Simula¢do DinAmica no Aspen Plus

A partir da simulac¢do estacionaria, o modo dinamico foi ativado na aba “Dynamics”
dentro do Aspen Plus. A simulac¢do escolhida no Aspen Dynamics foi guiada por pressdo, por
isso fez-se necessario especificar valvulas, conforme Figura 16, para incrementar diferencial

de pressdo em cada ponto de corrente na simulacdo. Dentro de cada valvula, foi especificado
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uma queda de pressdo minima e a fase quimica de cada componente. A Figura 21 apresenta as

especificagdes para a valvula configurada na corrente de vapor saturado:

Figura 21: Especifica¢des de queda de pressdo nas valvulas para o estado dindmico.

[ @ Operation lVa\ve Parameters | Calculation Options | Pipe Fittings | Information

Calculation type
9 Adiabatic flash for specified outlet pressure (pressure changer)

Calculate valve flow coefficient for specified outlet pressure (design)

Calculate outlet pressure for specified valve (rating) Q

Pressure specification Valve operating specification
) Outlet pressure 0,01 bar % Opening
© Pressure drop 0,01 bar - Flow coef

Flash options

Valid phases Vapor-Liquid ~ Maximum iterations 30

<>

Error tolerance 0,0001
Fonte: Préprio autor, 2024.

No ambiente de simula¢do dindmica, foi feita uma perturbagdo no sistema em malha
aberta (sem especificar os controladores) na vazdo de vapor para observar o comportamento
da temperatura de topo. A perturbagdo em degrau colocada na vazio de vapor foi 200 kg/h,
logo, de 2500 kg/h para 2700 kg/h. Para tanto, foi necessario deixar a pressdo do vapor
saturado livre para calculo dentro da simulagdo e colocar a vazdo massica fixa para ser
possivel sua alteracdo. A Figura 22 apresenta o ambiente de simulacdo dinamico a partir da

simulag¢@o estaciondria:

Figura 22: Ambiente de simulagdo no Aspen Dynamics

Ele Edit View Tools Flowsheet Run Window Help

Ded&n @ o 8 [pynamic v » > 0K 4/ AX W TUE DOPBOELUE BURD
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o>—{acrpaiM |———>F—{ Ackerm } = b
.___,; Rt 3 @

[omamcs =] Conbols | Cak2 | Prsssoid | Maossspies | Soomos | Houtichuges | Rosias | Prossasromges | Maruon | Pobmaosss | Mo |
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Fonte: Préprio autor, 2024.
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Antes de colocar o sistema para operar no regime transiente, foi executado o modo de

inicializacdo para nivelar todas as variaveis.

4.3 Identifica¢do da Func¢io de Transferéncia

A versdo utilizada do programa MATLAB foi a 23.2.0.2358603 (R2023b). Com os
dados gerados pela simulagdo dindmica no Aspen Dynamics com a inser¢do de uma
perturbacdo em degrau na vazdo de vapor, foi realizado uma importacdo para o software
MATLAB para obten¢do da fungdo de transferéncia do processo. A Figura 23 apresenta a

interface inicial do sofiware:

Figura 23: Interface inicial do MATLAB.

Mame Size Type Pese to MATLAET See resources for Getting Staded, x| Mame Veiue

fr o

i

Fonte: Proprio autor, 2024.

No MATLAB, foi chamado a toolbox system identification, através das linhas de
codigo em command window mostrado na Figura 23, que possui uma interface para a
constru¢do de modelos matematicos gerados a partir de sistemas dindmicos utilizando
somente entradas e saidas do processo. Em resumo, esta ferramenta faz a identificacdo do
sistema que pode ser compreendido como a constru¢do de modelos dinamicos a partir de
dados e técnicas de identificacdo, a exemplo da maxima verossimilhanga ¢ da minimizagéo de
erros de previsdo (PEM).

Com os dados carregados dentro do system identification e com a caixa de ferramentas
de identificag@o aberta, os dados de entrada (vazdo de vapor) e de saida (temperatura de topo)
serdo importados dentro da toolbox. Ha trés tipos de dados para identifica¢do de sistemas que
a ferramenta oferece:

e Dados de entrada e de saida no dominio do tempo;

e Dados de entrada e de saida no dominio da frequéncia e
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e Dados de resposta em frequéncia (FRP).
Para o presente estudo, os dados serdo importados no dominio do tempo, sendo
resultados da simulag@o dinamica obtida na etapa anterior. A Figura 24 apresenta a interface

que a plataforma oferece:

Figura 24: Interface inicial do system identification no MATLAB.

"4 System Identification - Untitled = (] X

Eile Options Window Help

Import data v Import models v
l Operations .
<- Preprocess v
| Working Data
Estimate —> v
Data Views Model Views
To To
Time plot Workspace LTI Viewer Model output Transient resp Nonlinear ARX

Data spectra Model resids

Frequency function ” l

Trash

Noise spectrum

Validation Data

Compiling ...

Fonte: Proprio autor, 2024.

Para importar os dados no dominio do tempo, fez-se necessario especificar o starting
time e o sampling interval. O starting time faz referéncia aos atrasos existentes no; o sampling
interval faz referéncia ao tempo de amostragem que as varidveis no experimento/simulacéo
foram geradas, isto €, o intervalo de tempo da geragdo de um dado para outro. O tempo
gerado na simula¢do do Aspen Dynamics sera considerado de 1 segundo.

Apbs a inser¢do dos dados, os modelos disponiveis no system identification foram
estimados a partir dos dados. A Figura 25 apresenta os modelos disponiveis para realizar a

identificacdo do sistema:



Figura 25: Tipos de estimagdo de modelos disponiveis no system identification.

"4\ System Identification - Untitled = O X

File Options Window Help

Import data Import models v
l Operations l
CI E = Preprocess = | | | ‘ | ‘ | ,
E ‘:\ Es“ma‘e i ki | | l ‘ | |
DatViews Transfer Function Models... Medl:¥iows
Time plot State Space Models. lodel output Transient resp Nonlinear ARX
Process Models...
t lodel res TUENcY res mm-Wiene!
Data spectra Polynomial Models... lodel resids Frequency resp Hamm-Wiener
Frequency function Nonlinear ARX Models. Zeros and poles
Hammerstein-Wiener Models..
Spectral Models... —— Noise spectrum
Correlation Models. pron.a
Refine Existing Models. s here
Quick Start

Fonte: Préprio autor, 2024.
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Para realizar a estimacdo da funclo de transferéncia, o system identification dispde de

uma aba para modelos de processo. Dentro deste tipo de estimagdo, foram variados os polos,

zeros € o atraso (delay) de um modelo de fungdo de transferéncia de primeira e de segunda

ordem, conforme Quadro 3:

Quadro 3: Pardmetros que foram variados para estimar a fungfo de transferéncia.

Ne° Poélos Zero Delay | Underdamped
1 1 0 Nao -
2 1 1 Nao -
3 1 0 Sim -
4 1 1 Sim -
5 2 0 Nao Nao
6 2 1 Nao Nao
8 2 0 Sim Nao
9 2 1 Sim Nao
11 2 0 Nao Sim
12 2 1 Nao Sim
14 2 0 Sim Sim
15 2 1 Sim Sim

Fonte: Préprio autor, 2024.
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O treinamento do modelo gerado ¢ feito pelo proprio programa, retornando o resultado
da compara¢do dos dados usados para treino e para teste e o valor de erro de previsdo final

(FPE).

4.4 Sintonia dos Controladores

Estabelecida a funcdo de transferéncia do processo, foi necessario especificar a fungéo
de transferéncia da valvula de vapor. Para uma valvula de controle, o modelo de fungéo de
transferéncia com atuador pneumatico pode ser dado como uma fungéo de primeira ordem, de

acordo com a equagdo 10 em que:

_X©)_ K
VEUG) T Ts (10)

e Ky - Ganho da valvula (razdo da faixa de varia¢do do sinal de saida do atuador com a
faixa de variag¢@o que chega ao atuador);
e Ty - Constante de tempo da valvula (descreve a rapidez com que a vélvula responde

quando solicitada a modular).

Tanto o ganho da vélvula quanto os ganhos dos elementos de medi¢do (sensor e
transmissor de temperatura e de vazdo) foram calculados a partir da divisdo da saida com a
entrada de cada elemento. A metodologia de sintonia dos controladores foi definida para ser
feita de duas formas: sem e com os ganhos dos elementos de medigao/atuagao.

De posse de todos os ganhos e fungdes de transferéncia, a configuracio do sistema de
controle foi feita no software Simulink com a versdo 23.2.0.2358603 (R2023b). Esta
ferramenta é focada em oferecer um ambiente de modelagem e de automagdo com um design
baseado em modelo. Através dela é possivel usar modelos virtuais para simular e testar
sistemas, validar projetos, gerar cddigos em diferentes linguagens em diversas aplicagdes,

entre outros (Matlab, 2023). A Figura 26 apresenta o ambiente inicial que o Simulink dispde:
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Figura 26: Interface inicial do simulink no MATLAB.
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Fonte: Proprio autor, 2024.

Ha diversos tipos de blocos e de modelos que podem ser utilizados dentro do ambiente
deste software disponivel na /ibrary browser. Os principais utilizados neste trabalho foram os
blocos: PID para especificar os controladores, step para fazer a perturbacdo em degrau,
function transfer para especificar as fun¢des de transferéncia, scope para visualizagdo dos
resultados e o sum para somar as correntes de controle. Apos a constru¢do do sistema de

controle, os controladores foram sintonizados e os métodos de sintonia comparados.

4.4.1 Sintonia por tentativa e erro

Para ajustar os parametros dos controladores PID, o valor do parametro proporcional
dos dois controladores foi variado mantendo os parametros integral e derivativo proximos a
zero, sendo analisado os efeitos da variagdo. Em seguida, o parametro integral foi ajustado de
modo que o derivativo ficou em zero. Por fim, o parametro derivativo foi ajustado, seguindo o
procedimento do item 3.7.1.

E importante ressaltar que o controlador de vazio (controle secundario) deve ter maior
rapidez com rela¢do ao controle de temperatura (controle primario). Logo, durante o processo
de sintonia por tentativa e erro, os valores colocados nos parametros do controlador de vazao

de vapor foram com o objetivo de serem mais rapidos que no controle de temperatura.

4.4.2 Sintonia por Ziegler-Nichols
Para implementar o método de ajuste por Ziegler-Nichols, foi necessario extrair os

parametros da curva de reacdo do sistema através da reta tangente que é tracada no ponto de
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inflexdo. Para tanto, foi aplicado o procedimento descrito no item 3.7.2 com o sistema em
malha aberta.

Foi usado o ambiente de simulag@o Simulink do MATLAB através de uma perturbagdo
com o degrau unitario diretamente na funcdo de transferéncia do sistema. Apds toda a
configuragdo, os resultados foram analisados e as varidveis para encontrar os parametros dos

controladores foram extraidos.

4.4.3 Sintonia por Cohen-Coon
No método de Cohen-Coon, as informagdes extraidas da curva de reagdo da etapa
anterior para Ziegler-Nichols foram utilizadas para obter os pardmetros deste ajuste. Os

valores utilizados para encontrar os parametros dos controladores PID foram os descritos no

item 3.7.3.

4.4.4 Comparacio dos controladores por indices de desempenho
O indice de desempenhos dos controladores foi analisado por métodos quantitativos,
isto €, a integral absolute error (IAE) e a integral time absolute error (ITAE), calculadas

conforme as equacdes 11 e 12 abaixo:

IAE = jle(t)ldt (11)

ITAE =ft|e(t)|dt (12)

Ambas as métricas de erro foram construidas no MATLAB através dos blocos

integrador, clock e absolute.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO
5.1 Simulac¢ao Estacioniria no Aspen Plus

Apds modelagem do sistema no estado estacionario, a simulagdo foi iniciada ao clicar
em Run dentro do Aspen Plus. Apo6s o sistema convergir e os resultados se apresentarem
disponiveis, foi colocado uma visualizagdo de temperatura, pressdo e vazdo massica de cada

corrente no flowsheet, conforme Figura 27:

Figura 27: Resultados termodindmicos de cada corrente da simulagéo estacionario.
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Fonte: Préprio autor, 2024.

As imagens abaixo, geradas a partir do simulador no estado estacionario, exibem as
condi¢des de perfis de composicdo de cloro, de pressdo e de temperatura dentro de cada
estagio de equilibrio na coluna:

Figura 28: Perfil de composi¢do de cloro dentro de cada estdgio da coluna.
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Fonte: Préprio autor, 2024.
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E possivel observar que para a composi¢do de cloro, no primeiro estagio (entrada de
agua clorada com acido cloridrico) houve um valor maior de cloro do que no segundo estagio.
Logo, este resultado mostrou que, com uma maior concentragdo de cloro no topo da coluna,

existiu uma remocdo deste componente da alimentag¢do de dgua clorada.

Figura 29: Perfil de pressdo dentro de cada estagio na coluna.
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Fonte: Proprio autor, 2024.

Para a pressdo da coluna na simulagdo estaciondria, os dados mostraram que o
resultado se manteve praticamente constante, corroborando com o fato de que a coluna operou
com pressdo levemente acima da atmosférica e com a especificagdo de delta de pressdo de

aproximadamente zero (1,0132 bar).

Figura 30: Perfil de temperatura dentro de cada estagio da coluna.

Block STRIPPER: Temperature Profile

stage

Fonte: Préprio autor, 2024.

Para a temperatura, notou-se que no topo da coluna, o resultado apresentou cerca de

93,5 °C; no fundo, a temperatura apresentou um valor de cerca de 100 °C. Fisicamente, o
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valor de temperatura no fundo sempre sera maior pelo fato do vapor saturado entrar no
segundo estagio (fundo da coluna) a uma temperatura em cerca de 103 °C.

Para observar o comportamento da temperatura de topo e de fundo da coluna dentro da
simulag@o estaciondria, a temperatura do trocador de calor economizador e do vapor saturado
foram variadas, como exibe a Tabela 2 com a primeira linha sendo a do estado estacionario

utilizado para a parte posterior do estudo:

Tabela 2: Resultados de temperatura de topo e de fundo ao aplicar disturbios no processo.

Temperatura Topo ~ Temperatura Fundo  Temperatura de entrada da  Vaz&o de Vapor Saturado

“O “O agua clorada (° C) (kg/h)

93,58 100,11 60,00 2500,00
97,39 100,72 70,00 2500,00
74,09 96,81 50,00 2500,00
98,78 100,78 60,00 2800,00
86,48 98,76 60,00 2200,00

Fonte: Proprio autor, 2024.

Conforme esperado, foi verificado que tanto para a temperatura de topo quanto para a
temperatura de fundo, o trocador de calor economizador ¢ a vazdo de vapor desempenharam
papel crucial para promover a separagdo do cloro gasoso contido em agua, pois ambos tém a
capacidade de promover o perfil ideal de temperatura dentro da coluna. Caso o trocador de
calor fosse removido da simulacdo, seria necessaria uma maior vazao de vapor para manter a
temperatura no stripper em torno de 100 °C.

Notou-se que quanto maior a temperatura de saida do fluido frio do trocador de calor
(carga de agua clorada), maior foi a temperatura do sistema, principalmente a temperatura de
topo. O contrario também foi visto, onde, quanto menor a temperatura de carga da agua
clorada, menor foi a temperatura de topo e de fundo dentro da coluna. Logo, foi visto que
existe a necessidade de um controle de temperatura para abarcar os disturbios oriundos da
alimentagdo de 4gua clorada e da vazio de vapor que alimenta a coluna visto que ha somente
dessor¢do de cloro gasoso na faixa de temperatura ideal do processo.

Tais resultados mostraram a importancia do trocador de calor economizador dentro da
planta industrial no sentido de diminuir o consumo de vapor e aproveitar o calor sensivel

oriundo de uma corrente de saida da coluna.
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5.2 Simulac¢io Dinimica no Aspen Plus

No ambiente dindmico, os resultados encontrados na simulag@o estaciondria foram
utilizados como valores iniciais de acordo com a primeira linha de dados da Tabela 2. Na
simulag@o transiente foram gerados dados em um periodo de 0,001 horas ou a cada 3.6
segundos contabilizando um conjunto de 2548 amostras de cada variavel (PV, MV e tempo).

A Figura 31 apresenta o ambiente de simulagdo depois de 2,1 h de execugio:

Figura 31: Ambiente dindmico no Aspen Dynamics sendo executado.
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Fonte: Préprio autor, 2024.

Inicialmente, para introduzir um disturbio em degrau no sistema, foi permitido que o
sistema operasse por aproximadamente uma hora. Apos a estabiliza¢do de todas as variaveis,
um degrau na vazio de vapor saturado de 200 kg/h foi aplicado em torno de 1,09 horas (ou
65.82 minutos) de simulacdo, elevando-a de 2500 kg/h para 2700 kg/h. O comportamento da

temperatura no topo da coluna foi entdo observado, conforme ilustrado na Figura 32:



48

Figura 32: Resposta da temperatura de topo ao degrau de 200 kg/h na vazio de vapor.
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Fonte: Préprio autor, 2024.

Notou-se um atraso na resposta da temperatura de topo de aproximadamente 2

minutos apos a aplicacdo do disturbio em degrau na vazdo de vapor, conforme representado

na Figura 33, que ilustra o comportamento da variavel de interesse no intervalo de tempo

entre 60 e 80 minutos de simulacdo. A inércia inicial da resposta est4 associada ao atraso puro

de tempo, o qual pode refletir uma caracteristica intrinseca do processo.

A ocorréncia de atrasos na resposta da PV em processos industriais é frequente e pode

ser atribuida a diversos fatores, como atrasos no transporte de massa, energia ou informagao;

acumulacdo de laténcias em sistemas conectados em série; e o tempo necessario para o

processamento de sinais em sensores e transmissores (Parra, 2013).

Figura 33: Resposta temperatura de topo ao degrau de 200 kg/h no instante da perturbagéo.
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Os dados de interesse para realizar a identificacdo do sistema foram transferidos do
Aspen Dynamics para o MS Excel, organizados em trés colunas: tempo de simulagéo,
temperatura do topo e vazdo de vapor. Mais especificamente, somente os dados de

temperatura do topo e de vazdo de vapor que foram utilizados na etapa subsequente.

5.3 Identificacio da Func¢ao de Transferéncia

No system identification, a op¢do de modelos de processo foi empregada para
encontrar uma FT que se adequasse aos dados coletados, variando o numero de polos, de
zeros ¢ de tempo morto (delay), além de considerar a presenca ou auséncia de polos no eixo
complexo (underdamped), como detalhado no Quadro 1. Os resultados gerados nesta etapa
sdo descritos na Tabela 3 através do Coeficiente de Determinagio (R?) e do Erro de Predigéo

Esperado (FPE):

Tabela 3: Resultados dos modelos testados a partir dos dados da simula¢éo dindmica.

N° Polos Zero Delay Underdamped R? FPE
1 1 0 Nio - 75,58 0,2683
2 1 1 Nio - 78,13 0,2161
3 1 0 Sim - 75,89 0,2625
4 1 1 Sim - 78,13 0,2171
5 2 0 Nio Nio 60,5 0,7081
6 2 1 Nio Nio 78,39 0,2129
7 2 0 Sim Nio 75,78 0,2673
8 2 1 Sim Nio 76,09 0,2617
9 2 0 Nio Sim 90,29 0,0428
10 2 1 Nio Sim 89,52 0,0328
11 2 0 Sim Sim 75,83 0,2663
12 2 1 Sim Sim 75,93 0,2652

Fonte: Préprio autor, 2024.

De acordo com a Tabela 3, observou-se que a FT que melhor se ajustou aos dados foi
aquela presente na décima linha da simulagdo de numero 09, conforme destaque, que
apresentou polos no eixo complexo sem tempo morto. Assim, a FT pdde ser expressa pela

equagdo (13):
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0,036479

G(5) = 5507 68995% + 74.09885 T 1

(13)

A Figura 34 exibe uma comparacdo entre o0 modelo que mais se adequou aos dados e

os resultados obtidos na simulagdo do Aspen Dynamics.

Figura 34: Dados da simulagio (preto) x dados do modelo (vermelho).
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Fonte: Préprio autor, 2024.

Observa-se que, na regido de tempo morto da resposta do sistema (representada pela
parte constante dos dados em preto na Figura 34), o modelo ndo reproduziu de maneira
satisfatoria o comportamento do sistema. Vale ressaltar que a FT obtida néo incorpora o termo
exponencial que usualmente descreve o tempo morto. Além disso, os modelos com tempo
morto tentaram descrever a dinamica do processo com atraso puro no tempo através do termo
exponencial, fato este que explica o baixo coeficiente de determinacdo apresentado pelos
sistemas de primeira e de segunda ordem.

Além da FT obtida da relagdo entre PV e MV, foi proposto o ganho dos elementos de
medi¢do e de atuagdo envolvendo o processo, a exemplo dos sensores e da valvula. Foram
calculados os ganhos dos seguintes elementos: sensor e transmissor de temperatura de topo,
sensor e transmissor de vazdo de vapor, posicionador da valvula de vapor e valvula de vapor

saturado.

e Sensor e transmissor de temperatura de topo, equagéo (14):
_(20-4)mA

== A/° 14
T (200_0) °C 0108m /C ( )
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e Sensor e transmissor de vazdo de vapor, equacédo (15):

(20 — 4)mA

Kr = 6000 = 0) kg. 2

= 0,0027 mA/kg. h™ (15)

e Posicionador da valvula de vapor, equagao (16):
_S 2 IPSL e si/ma 16
P= 20 = ayma_ 7ops/m (16)

e Ganho e funcdo de transferéncia da valvula de vapor, equagdes (17) e (18):

_ {00 = 0% _ 53300 /psi 17

VE s S 3y s O /st {17
Fy = (18)
7025 +1

5.4 Sintonia dos Controladores

Uma vez estabelecida a fungfo de transferéncia e os ganhos envolvendo as variaveis
manipulada e controlada, a sintonia foi dividida em duas etapas: sintonizar o controlador de
vazao sem os ganhos dos elementos e sintonizar os dois controladores em cascata com os

ganhos dos elementos.
5.4.1 Sintonia do FIC-008.1 sem Ganhos dos Elementos

No ambiente do Simulink, foi sugerida uma configuragdo de malha de
retroalimentagdo para inicialmente ajustar somente o controlador de vazdo, conforme

ilustrado na Figura 35. Primeiramente, foi necessario sintonizar o controlador secundario para

fechar a malha antes de sintonizar o controlador primario.

Figura 35: Configurag&o de malha PID do FIC-008.1 no processo.

0.036479
2907.68995 + 74.0988s + 1

Fonte: Préprio autor, 2024.



52

5.4.1.1 Sintonia do FIC-008.1 por Tentativa e Erro
Inicialmente, o Kp do controlador P foi ajustado de um a cem para examinar a resposta
do sistema, enquanto os demais parametros foram mantidos em zero. A Figura 36 apresenta

os resultados:

Figura 36: Resposta ao degrau da variag&o de 0 a 100 do ganho Kp do controlador P.

Fonte: Proprio autor, 2024.

Observou-se que, conforme o Kp aumentou o erro estacionario diminuiu, entretanto, as
oscilagdes foram maiores para valores maiores de Kp; o fato de aumentar o Kp em cem vezes
do valor inicial ndo deixou o sistema instavel, evidenciando a grande estabilidade do sistema.
Ademais, mesmo com valores elevados de ganho proporcional (Kp = 100), o controlador ndo
foi capaz de estabilizar a PV no valor do SP requerido apo6s a perturbagdo. Essa limitacdo
estar associada ao ganho relativamente baixo apresentado pelo modelo de FT e ao fato de que
o controlador P ndo elimina completamente o erro estacionario. O valor escolhido para o
ganho proporcional foi de Kp = 10.

Um fato relevante do controlador P é a de que o produto do erro com o Kp gera a saida
proporcional que atua no elemento final. Em outras palavras, este valor estd diretamente
relacionado & porcentagem de atuacdo do elemento final de controle, a exemplo da
porcentagem de abertura ou fechamento de uma valvula de controle. Logo, valores altos de
Kp podem estressar o elemento final de modo a prejudicar seu desempenho e sua vida util.

Com o valor de Kp definido, o valor de Kj foi variado entre zero e um para observar a

resposta do processo, conforme Figura 37:
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Figura 37: Resposta ao variar de 0,1 a 0,6 o ganho K; do controlador PI com Kp = 10.

Fonte: Proprio autor, 2024.

Observou-se que quanto maior o Kj maior foi o sobressinal e o tempo de acomodagéo
da PV em um novo valor estacionario. Entretanto, foi possivel notar que o erro estacionario
foi eliminado através da inser¢do do Ki. O valor escolhido para o ganho integral foi de K; =
0,3. Em seguida, o Kp foi variado de zero a quinhentos com Kp = 10 e com K; = 0,3,

conforme Figura 38:

Figura 38: Resposta ao degrau variar de 0 a 500 o ganho Kp do controlador PID.

Fonte: Préprio autor, 2024.

De acordo com a resposta, conforme Figura 38, notou-se que quanto mais altos os
valores de Kp menor o sobressinal e as oscilagcdes na resposta da PV, além de reduzir o tempo
de acomodagdo. A inser¢do da agdo derivativa melhorou a estabilidade da resposta do
processo. Porém, em muitos casos, pode somar ruidos de uma planta industrial e

desestabilizar o controle, além de estressar o elemento final de controle.
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Visto que para valores de Kj entre zero e cinquenta, a resposta de saida foi
praticamente a mesma, decidindo-se eleger o controlador PI para atuar no controle do
processo. Portanto, apos definir os ganhos do FIC-008.1, foi realizado um ajuste fino para
melhorar a resposta do sistema. Com o objetivo de diminuir sobressinal, o K; foi reduzido de
0,30 para 0,24 e com o objetivo de aumentar a velocidade de resposta do processo, o Kp foi

aumentado de 10 para 12; A Figura 39 apresenta a resposta do processo:

Figura 39: Resposta ao degrau com Kp = 12 e K; = 0,24.

Fonte: Préprio autor, 2024.

A Tabela 4 apresenta os parametros do controlador com os erros associados:

Tabela 4: Parametros do PID do FIC-008.1 por tentativa e erro.

Controlador Kp K; K4 IAE ITAE
FIC-008.1 12 0,24 0 114,1 10310
Fonte: Préprio autor, 2024.

5.4.1.2 Sintonia do FIC-008.1 por Ziegler-Nichols
Para realizar a sintonia pelos métodos de Ziegler-Nichols e de Cohen Coon, foi
realizado um degrau unitario em malha aberta, conforme a Figura 40, na FT do processo para

serem coletados os parametros do método descrito no item 3.1.2 através da curva de reacdo.
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Figura 40: Configuragéo da fungéo de transferéncia em malha aberta.

0.036479

2907.6899s> + 74.0988s + 1

Fonte: Préprio autor, 2024.

A resposta ao degrau unitario, obtida em malha aberta, é apresentada na Figura 41,

considerando a Funcdo de Transferéncia do processo:

Figura 41: Resposta ao degrau unitario em malha aberta.
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Fonte: Proprio autor, 2024.

Foram determinados os valores de L = 18,75, T = 115,55 ¢ K = 0,0365. Utilizando
esses parametros, realizou-se o calculo dos ganhos para o controlador PID do FIC-008.1. A
Figura 42 ilustra a resposta do processo pelo método de Ziegler-Nichols, sem a especificacio

dos ganhos dos elementos de medic¢éo/atuacéo.

Figura 42: Resposta ao degrau com os pardmetros do PID por Ziegler-Nichols.

Fonte: Proprio autor, 2024.
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Foi observado um alto sobressinal da resposta oriundo do grande valor de Kp que
deixou a resposta inicial rapida, mas também oscilatoria. Além disso, o valor colocado no K
ndo foi capaz de eliminar o erro no estado estacionario. A Tabela 5 apresenta os valores de

Ziegler-Nichols para o PID do FIC-008.1, além dos valores de erros IAE e ITAE:

Tabela 5: Pardmetros do PID do FIC-008.1 por Ziegler-Nichols.

Controlador Kp K; K4 IAE ITAE

FIC-008.1 202,60 0,0267 9,37 116.3 36540
Fonte: Préprio autor, 2024.

5.4.1.3 Sintonia do FIC-008.1 por Cohen-Coon
Com os mesmos valores dos parametros da curva de reagdo usado para Ziegler-
Nichols, foi possivel calcular os valores dos parametros do PID de sintonia sugerido por

Cohen-Coon. A Figura 43 exibe a resposta do processo com os ganhos de Cohen-Coon no

PID do FIC-008.1:

Figura 43: Resposta ao degrau com os pardmetros do PID por Ziegler-Nichols.

Fonte: Préprio autor, 2024

Foi observado um comportamento similar ao obtido da sintonia por Ziegler-Nichols
com presenca de sobressinal e oscilagdes, mas sem eliminar o erro estacionario. Como o
tempo morto é pequeno em relagdo a constante de tempo do processo, os valores entre os dois
métodos de sintonia ficaram bastante proximos. A Tabela 6 apresenta os valores dos

parametros de PID de Cohen-Coon adotados para o FIC-008.1, além dos erros IAE e ITAE:

Tabela 6: Parametros do PID do FIC-008.1 por Cohen-Coon.

Controlador Kp K; K4 IAE ITAE
FIC-008.1 234,78 0,0227 6,73 107.5 32780
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Fonte: Préprio autor, 2024.

5.4.2 Sintonia da malha em cascata sem ganhos dos elementos

Tanto a sintonia por Ziegler-Nichols quanto a sintonia por Cohen-Coon obtiveram
respostas semelhantes através da curva da variavel de processo. Adicionalmente, os valores
calculados para o TAE nos trés métodos de sintonia foram semelhantes, registrando 114,1,
116,3 e 107,5 para tentativa e erro, Ziegler-Nichols e Cohen-Coon, respectivamente. No
entanto, no que diz respeito ao ITAE, a abordagem de tentativa e erro demonstrou
superioridade, enquanto os métodos de Ziegler-Nichols e Cohen-Coon ndo foram capazes de
estabilizar a variavel do processo no valor desejado.

Esse resultado estd em conformidade com a literatura, uma vez que o método de
sintonia com base na curva de reacdo ¢ fundamentado em sistemas de primeira ordem com
atraso, especialmente quando sujeitos a um disturbio em degrau. Apesar do modelo de FT
obtido ter se ajustado aos dados em aproximadamente 90% e, de certa forma, ter exibido uma
resposta em formato de "S" ao longo do tempo, conforme mostrado na Figura 34, ¢é
importante notar que se trata de uma fung¢@o de transferéncia de segunda ordem.

No estudo conduzido por Tavares (2019), foram observados significativos desvios ao
sintonizar um modelo de segunda ordem usando os métodos de Ziegler-Nichols e Cohen-
Coon, quando comparados a abordagem de tentativa e erro. Este resultado destaca que a
aplica¢do da curva de reacdo do sistema, embora seja uma técnica simples e pratica, ndo ¢
universalmente aplicavel a todos os tipos de processos. Assim, os parametros PID escolhidos
para o controlador de vazdo foram determinados por meio da sintonia por tentativa e erro. A

malha cascata proposta ¢ exibida através da Figura 44:

Figura 44: Configurag8o de malha em cascata sem os ganhos dos elementos de medigéo.

0.036479
2907.68995% + 74.09885 + |

Fonte: Proprio autor, 2024.

O ganho da valvula de vapor foi colocado para fechar a malha em cascata através do
FIC-008.1 e do TIC-002.1. Devido a inadequagdo dos métodos de sintonia de Ziegler-Nichols

e Cohen-Coon para a FT da modelagem do processo, o TIC-002.1 passou por um processo de
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sintonia por tentativa e erro. Na Figura 45, a resposta da malha em cascata, destacada em azul,
¢ apresentada em comparag¢@o com a malha de realimentag¢do simples, na qual apenas o FIC-

008.1 atua no controle do processo.

Figura 45: Resposta ao degrau da malha em cascata x malha com o FIC-008.1.

Fonte: Préprio autor, 2024.

Observou-se que a introdug@o do TIC-002.1 resultou em uma resposta mais rapida da
PV em comparag¢do com a configuragdo exclusiva do FIC-008.1. No entanto, essa inclusio
também aumentou o sobressinal e as oscilagdes. Ainda assim, é importante notar que a
configuragdo com o TIC-002.1 exibe um tempo de acomodagdo menor quando contrastada
com a configuragdo exclusiva do FIC-008.1 atuando no processo. Os valores de PID

utilizados em cada controlador e os respectivos valores de erro estdo apresentados na Tabela
7:

Tabela 7: Pardmetros de PID da malha em cascata sem ganhos nos elementos de medic&o.

Controlador Kp K; K, IAE ITAE
FIC-008.1 12 0,24 0 19,78 1666
TIC-002.1 8 0,15 0 81,81 8672

Fonte: Préprio autor, 2024.

5.4.3 Sintonia da malha em cascata com os Ganhos dos Elementos
Uma vez estabelecida a FT do comportamento da temperatura de topo da coluna de
stripper e os ganhos envolvendo as varidveis manipulada e controlada, foi proposto o seguinte

diagrama de bloco da malha em cascata feito no Simulink:
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Figura 46: Configuracéo da malha em cascata no Simulink com os ganhos dos elementos.

0036479
200768996 + 74 09884 + |

Fonte: Préprio autor, 2024.

Como o processo foi acrescido de elementos de ganhos diferentes, a sintonia feita
anteriormente para o controle em cascata ndo se adequou a condi¢do a malha da Figura 46.
Entretanto, os valores puderam ser utilizados como ponto de partida para os novos parametros
do FIC-008.1 e do TIC-002.1. A Figura 47 apresenta a resposta do processo com os valores

de PID da Tabela 7 obtidos com a malha sem os ganhos do elemento de medi¢do/atuagio:

Figura 47: Resposta ao degrau com valores de PID da Tabela 7.

Fonte: Préprio autor, 2024.

Notou-se que a variavel controlada sofre oscilagdes em torno do setpoint até atingir a
instabilidade. Este fato é explicado devido aos novos ganhos introduzidos no processo, logo,
fez-se necessario refazer novamente a sintonia dos controladores. O método escolhido foi o de

tentativa e erro uma vez que a FT obtida ndo se adequou ao método de curva de reagdo.
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Para sintonizar os controladores, a malha foi fechada com atuacdo somente do FIC-
008.1 variando os parametros de Kp e de Ki. Apds a sintonia deste controlador, o TIC-002.1
foi sintonizado de mesma maneira, porém de forma que tivesse parametros mais lentos do que
o FIC-008.1. A Figura 48 apresenta a resposta do processo para os novos parametros PI

obtidos:

Figura 48: Resposta ao degrau com a malha em cascata com os valores da Tabela 8.

Fonte: Proprio autor, 2024.

Observou-se que para estabilizar a variavel de processo, foi necessario um grande
tempo inerente a constante de tempo da funcdo de transferéncia. Entretanto, observando a
Tabela 8, o Kp utilizado nesta etapa foi menor, quando comparado ao Kpda Tabela 7, uma vez
que os ganhos introduzidos melhoraram a resposta do processo. A Tabela 8 apresenta os

valores do controlador PI com o IAE e o ITAE.

Tabela 8: Parametros de PID dos controladores em cascata com ganhos dos elementos.

Controlador Kp K; K, IAE ITAE
FIC-008.1 5,02 37,31 0 49.8 2720
TIC-002.1 1,13 0,01 0 7.88 605,3

Fonte: Préprio autor, 2024.
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Além disso, visando otimizar a resposta do processo, houve uma redugdo no Kp dos
controladores, a fim de prevenir possiveis sobressinais. Da mesma forma, o Kj foi ajustado
para minimizar oscilagdes durante a estabilizagdo da variavel. A Figura 49 ilustra a resposta

do processo com a nova proposta de valores do PI:

Figura 49: Resposta ao degrau com a malha em cascata com os valores da Tabela 9.

Fonte: Préprio autor, 2024.

Observou-se que a resposta ndo exibiu sobressinal e que o tempo de acomodagdo foi
reduzido. No entanto, destaca-se que a resposta inicial ocorreu de maneira mais lenta, sendo
essa condi¢do atribuida a diminui¢do do parametro proporcional. Os valores de controle

utilizados, juntamente com os valores de erro, estdo detalhados na Tabela 9.

Tabela 9: Pardmetros de PID dos controladores em cascata com ganhos dos elementos.

Controlador Kp K; K4 IAE ITAE
FIC-008.1 4,00 20,22 0 56,5 3154
TIC-002.1 0,73 0,01 0 6,46 436,1

Fonte: Préprio autor, 2024.

Tanto o IAE quanto o ITAE do TIC-002.1 diminuiram em comparagdo com os valores
da Tabela 8. Essa redugdo ¢ considerada razoavel, uma vez que o sobressinal da resposta final
¢ diretamente somado ao erro do controlador. Logo, diminuir este pardmetro contribuiu para
melhorias nos resultados de erro, mesmo que a resposta do processo tenha se tornado mais
lenta. Em contrapartida, para o FIC-008.1, o erro aumentou com menores valores de Kp e de
Ki; fato razoavel pois a malha secundaria deve ser mais rdpida para suportar tanto os

disturbios do controle de vazdo quanto o de controle de temperatura.
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No geral, o controle da temperatura do stripper somente com a malha de vapor néo
respondeu satisfatoriamente, pois o processo tem tempo longo de acomodagao e de resposta,
conforme Figura 47. Com a obtenc¢do de um controlador primario que monitorou diretamente
a variavel de interesse e manipulou a vazdo de vapor da coluna através do controlador, a
resposta do processo pdde ser melhorada tanto com relacdo as mudancas de processo quanto

em relacdo aos distirbios aplicados.

5.4.4 Aplicacio de disturbios na malha em cascata

Para avaliar a resposta da malha em cascata frente ao distirbio de processo, foram
aplicados disturbios externos de primeira ordem na malha interna e na malha externa,
respectivamente, que sdo exibidos na Figura 46:

O primeiro distarbio aconteceu na malha de vapor através de uma FT de primeira
ordem com ganho igual a cinco e com constante de tempo igual a um. A Figura 50 mostra a

resposta com a aplicag@o deste disturbio:

Figura 50: Resposta ao distirbio de primeira ordem aplicado na malha interna.

Fonte: Préprio autor, 2024.

Analisando a resposta da temperatura no topo da coluna em relagdo ao desvio
aplicado, observou-se que a PV permaneceu praticamente constante. Esse comportamento
pode ser atribuido ao controlador de vazdo (secundario), uma vez que o desvio foi da ordem
de + 0,0025, conforme evidenciado na Figura 50. O controlador de vazdo demonstrou eficacia
ao lidar com o disturbio, impedindo que sua totalidade influenciasse significativamente na

temperatura do processo.
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O segundo disturbio foi realizado na coluna de destilacdo, na malha externa, para
afetar diretamente a temperatura de topo através de uma FT de primeira ordem com ganho
igual a um e com constante de tempo igual a trés. A Figura 51 mostra a resposta com a

aplicacdo deste distarbio:

Figura 51: Resposta ao distirbio de primeira ordem aplicado na malha externa.

Fonte: Proprio autor, 2024.

Percebeu-se que o disturbio é predominantemente incorporado ao processo de forma
rapida, porém, essa influéncia ¢ atenuada pela atuacdo simultdnea do controlador de
temperatura em conjunto com o controle de vazdo. A demora na resposta esta ligada tanto as
caracteristicas do modelo da FT quanto ao acimulo de erros nos controladores que, por sua
vez, estdo sujeitos as limitagdes dos ganhos dos instrumentos de medigao.

Ao introduzir as perturbagdes na vazio de vapor e na temperatura da coluna, a malha
em cascata demonstrou um comportamento conforme o esperado, compensando tais
disturbios. Na primeira situacdo, a malha secundéria corrigiu a variagdo na vazio antes que
afetasse a malha primaria, enquanto, na segunda situagdo, a malha primaria respondeu ao

disturbio na temperatura por meio da atua¢do do controlador de vapor.
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6. CONCLUSAO

O presente estudo abordou questdes de simulagdo e de controle de processos, além da
identificacdo de um sistema dindmico. Logo, buscou-se apresentar topicos para identificar e
conhecer a dindmica de uma coluna de stripper de dgua clorada e propor uma estratégia de
controle para a temperatura de topo, visto que € uma variavel de extrema importancia para
manter este tipo de coluna em valores operacionais e de seguranga.

No Aspen Plus, percebeu-se que o modelo termodinamico e o sistema implementado
foram adequados para representar o comportamento do perfil de temperatura em um sistema
de stripper de 4agua clorada. Além disso, foi provada a importdncia de sistemas
economizadores para otimizar custos de uma industria. Apds esta etapa, na simulagdo
dindmica, foram aplicados disturbios em degrau na varidvel manipulada onde foram
observados comportamentos frequentes, na varidvel de processo, ao realizar o método da
curva de reagdo: resposta em “S”, presenca de tempo morto inicial e estabilizacdo em um
novo valor estacionario. Com estes dados, foi possivel obter a fun¢do de transferéncia do
sistema que foi caracterizada por um modelo de segunda ordem com polos complexos e sem
tempo morto.

Em posse do modelo, foi proposto, um controle retroalimentado de vazdo de vapor no
simulink onde a malha secundaria foi sintonizada através de Ziegler-Nichols, Cohen-Coon e
tentativa e erro. Os métodos de Ziegler-Nichols (IAE = 116,3 e ITAE = 36540) e de Cohen-
Coon (IAE = 107.,5 e ITAE = 32780) ndo conseguiram eliminar o erro da resposta no estado
estacionario. Logo, foi observado que o melhor método para este estudo foi o de tentativa e
erro (IAE = 114,2 ¢ ITAE = 10310), apds estabilizar a resposta através de um controlador PI.
Para a malha configurada em cascata sem os ganhos, foi observado que a resposta da PV
apresentou melhoria quando comparada a malha com somente um controlador PID. Os erros
da malha em cascata de [AE e de ITAE tiveram os valores de 19,78 e 1666 para o FIC-008.1,
respectivamente, e de 81,81 e 8672 para o TIC-002.1, respectivamente.

Para a malha em cascata com os elementos de ganho dos sensores e da valvula de
vapor, os resultados mostraram que valores menores de ganhos proporcionais e integrais
foram suficientes para estabilizar a resposta da temperatura no novo ponto de ajuste
selecionado. Além do mais, a malha em cascata conseguiu abarcar os disturbios de primeira
ordem aplicados na malha interna onde o FIC-008.1 corrigiu a perturbag@o para ndo interferir
na temperatura de topo; o disturbio aplicado na coluna foi atenuado através dos controladores

de temperatura atuando no de vazdo através da valvula de vapor.
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Em suma, sugere-se para futuros estudos a realizacgdo de uma modelagem ¢ a
simulag¢@o de uma coluna de stripper de cloro de modo que os dados obtidos nas simulagdes
sejam comparados com os dados reais de uma planta de cloro-alcalis; realizar a identificagéo
do sistema, para o comportamento dos dados da simula¢do dindmica, através de uma fungdo
de primeira ordem com atraso puro no tempo aplicando a aproximagado de Pad¢, pois os dados
do sistema modelado apresentam caracteristicas fortes deste tipo em que a ferramenta
computacional adotada ndo dispde de tal abordagem.

Além disso, sugere-se também implementar métodos de sintonia desconsiderando a
necessidade de aplicar disturbios em malha aberta, a exemplo dos métodos de sintonia de
Ziegler-Nichols em malha fechada e da integral do erro; por fim, propor novas estratégias de
controle para estabelecer a temperatura de topo em seu valor de operagdo, a exemplo de

controle avangado com o uso de redes neurais ou de técnicas fuzzy.
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