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Resumo: Controlar um processo significa manter as varidveis de interesse operando em valores pré-
estabelecidos por meio de um controlador. O ajuste desses controladores é comumente realizado através da
simulagdo computacional, a qual fundamenta-se na utilizacdo de um software. A utilizagdo de softwares para a
realizacdo de simulacBes é uma tendéncia que pode ser observada atualmente tanto na area industrial, quanto na
area académica. O Scilab é um exemplo de software livre desenvolvido para o uso académico, o qual apresenta
uma excelente capacidade l6gica de programacao. Neste trabalho é usado o utilitario Xcos, do Scilab, na anélise
da estabilidade de um sistema de controle em malha aberta (sem controlador) e em malha fechada (com
controlador P, Pl e PID) de uma coluna de destilacdo descontinua real. Os dados referentes a essa coluna de
destilacdo foram obtidos de uma dissertacdo de mestrado da UFSM. O sistema de controle em malha aberta foi
avaliado com base no conceito dos polos de uma funcéo de transferéncia, enquanto que o sistema de controle
em malha fechada foi avaliado por meio do método de Routh e da substituicdo direta. Os controladores P, Pl e
PID foram ajustados através do método de Ziegler e Nichols. Uma andlise grafica do comportamento da
temperatura do pré-condensador em fungdo da vazdo de vapor, da vazdo de agua e da razdo de refluxo da
coluna de destilacdo permitiu concluir que o controlador Pl foi capaz de estabilizar a temperatura do pré-
condensador no valor desejado de 351,5993 K em pouco tempo. Além disso, foi possivel eliminar o offset.
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Palavras-chave: Software, Xcos, controlador, operacdo unitaria.

Abstract: A process control means to maintain the operating variables of interest at pre-established values by
means of a controller. The adjustment of these controllers is commonly performed by computer simulation
which is based on use of a software. The use of software to perform simulations is a trend that can be observed
today both in the industrial area, and in academia. Scilab is an open source example developed for academic
use, which has an excellent ability logic programming. This paper used the Xcos utility, Scilab, the analysis of
the stability of a control system in open loop (without driver) and closed loop (P-controller, Pl and PID) of a
real batch distillation column. Data for this distillation column were obtained from a master's thesis, UFSM.
The open loop control system was evaluated based on the concept of the poles of a transfer function, while the
control closed loop system was evaluated by the Routh method and direct replacement. P controllers, Pl and
PID were set by Ziegler and Nichols method. A graphical pre-condenser temperature behavior analysis function
of vapor flow rate, water flow rate and reflux ratio of distillation column concluded that the PI controller was
able to stabilize the temperature of the pre-condenser to the desired value of 351.5993 K shortly. Moreover, it
was possible to eliminate offset.

Keywords: Software, Xcos, controller, unit operation.
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1. Introducéo

A simulacdo computacional consiste na utilizacdo de certas técnicas matematicas em
computadores, as quais permitem avaliar o funcionamento de um determinado processo
(FREITAS, 2008). Em outras palavras, é o estudo do comportamento de um processo a partir de
modelos matematicos que descrevem o mesmo. A simulacdo é hoje uma ferramenta muito
importante para 0s engenheiros quimicos, pois permite analisar a estabilidade e 0 comportamento
do processo e controla-lo (MENEGUELO, 2007).

Controlar um processo significa manter uma certa variavel em um determinado valor
desejado (setpoint) ou em um valor préximo dele. O controle de processo € a técnica de manter
variaveis de um processo, isto é, qualquer grandeza ou condi¢do do processo que seja passivel de
variacdo, em valores predeterminados a partir de um controlador de processo. O controlador é o
equipamento responsavel pelo controle do processo, o qual atua em fungédo do erro existente entre o
valor desejado (setpoint) e o valor medido pelo sensor (medidor). Atualmente, existe uma enorme
variedade de controladores, cada um com suas vantagens e desvantagens (BAYER; ARAUJO,
2011).

Os principais controladores encontrados na préatica sdo os controladores P (Proporcional),
Pl (Proporcional e Integral) e PID (Proporcional, Integral e Derivativo). De todos eles, o
controlador PID € o mais tradicional na indUstria. A sua popularidade, sobretudo em processos que
envolvem a destilacdo, se deve a simplicidade no ajuste de seus pardmetros (CAMPOS;
TEIXEIRA, 2010).

A destilacéo é uma técnica de separacdo bastante utilizada na industria e baseia-se no fato
de os elementos constituintes da mistura possuirem diferentes temperaturas de ebulicdo. Assim, ao
fornecer calor a mistura, consegue-se preferencialmente vaporizar 0s componentes mais volateis,
que sdo condensadas no topo da coluna de destilacdo, enquanto os menos volateis tendem a
permanecer na fase liquida e no fundo da coluna de destilagdo (FOUST et al., 2008). A destilagdo é
comumente classificada em destilagdo continua e destilagdo descontinua. Dentre elas, a
descontinua é a mais antiga e, hoje em dia, é bastante utilizada nas industrias alimenticia,
bioquimica, farmacéutica e outras, devido ao seu baixo custo operacional e sua versatilidade
(KETZER, 2013).

O principal objetivo de uma coluna de destilacdo descontinua é separar uma mistura nos
diversos componentes que a compdem, assegurando a qualidade ou a composi¢éo desejada para 0s
mesmos (CAMPOS; TEIXEIRA, 2010). Nesse sentindo, os simuladores computacionais
constituem uma importante ferramenta para as industrias, pois eles auxiliam no controle da
qualidade dos produtos e permitem que sejam realizados estudos em seus Processos que
provavelmente ndo seriam possiveis em uma unidade industrial, em virtude de fatores econémicos
ou de seguranca (MENEGUELO, 2007).
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Com o passar dos anos, diversos trabalhos académicos acerca de colunas de destilagdo

foram elaborados e comtemplaram as &reas de modelagem, simulacdo e controle desses
equipamentos (STAUDT, 2007).

Em sua dissertacdo, Cunha (1996) desenvolveu um sistema de controle adaptativo (sistema
de controle capaz de modificar o seu comportamento em consequéncia de uma perturbacéo)
baseado na manipulacdo da razdo de refluxo para a destilacdo descontinua do n-hexano e n-
pentano, objetivando o controle da composicdo do destilado (produto de topo) dentro de uma
especificacdo desejada. Para isso, ele utilizou um software de simulagdo para analisar o sistema de
controle desenvolvido a partir do uso de um controlador Proporcional e Integral (P1). O método de
ajuste adotado para a sintonia do controlador PI foi 0 método de Cohen e Coon.

Por sua vez, Bravo (2005) abordou o desenvolvimento de um simulador protétipo e a
aplicacdo de controle preditivo (sistema de controle capaz de fornecer uma previsdo futura com
base na situacdo atual da planta) baseado em modelo para a destilacdo de uma planta piloto. O
simulador desenvolvido por ele foi implementado no software HYSYS, o qual permite ao usuario
implementar diversas configuragdes de controle considerando controladores PID e controladores
preditivos multivariaveis. Os resultados obtidos, segundo ele, estdo em concordancia com os
resultados encontrados na literatura sobre as estratégias utilizadas para o controle de colunas de
destilacéo.

Barroso-Mufioz, Hernandez e Ogunnaike (2007) utilizaram o método de Ziegler e Nichols
no ajuste de um controlador Pl usado em um sistema de controle de uma coluna de destilagéo
reativa. O controlador PI foi usado com o objetivo de controlar a composicéo do destilado a partir
da manipulacéo da razéo de refluxo da coluna de destilacdo. Segundo ele, 0 método de Ziegler e
Nichols foi bastante eficaz e apresentou bons resultados.

Adel, Elamvazuthi e Hanif (2009) compararam alguns métodos de ajuste de controladores,
como o método de Ziegler e Nichols, Cohen e Coon e ITAE (Integral of Time multiplied by
Absolute of the Error) utilizando um sistema de controle de uma coluna de destilacdo binaria usada
na separacdo de a&gua e metanol. Para isso, utilizou um controlador Pl. Segundo os autores, 0
melhor método de ajuste foi o ITAE e o pior foi o0 método de Cohen e Coon.

O Scilab é um software distribuido gratuitamente através da Internet e ndo necessita de
licenca para a sua utilizacdo, cépia e distribuicdo. Hoje em dia, é bastante utilizado nas &reas
académicas e industriais (CAMPOS, 2010; PIRES, 2014). Entretanto, estudos introdutorios
deixaram claro que ndo ha na literatura consultada, até o presente momento, trabalhos acerca de
modelagem, simulacdo e controle de colunas de destilacdo descontinua que utilizam o Scilab.
Diante disso, o presente trabalho objetiva utilizar o software Scilab no controle de uma coluna de
destilacdo descontinua a partir de dados reais retirados da dissertacdo de mestrado “Modelagem,
simulacédo e controle de uma coluna de destilacdo descontinua apropriada a producédo de etanol em
pequena escala” de Felipe Ketzer (2013).
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Para isso, serdo calculados os polos das fungdes de transferéncia propostas por Ketzer

(2013) para as variaveis manipuladas vazdo de vapor, vazdo de agua e razdo de refluxo, para a
andlise da estabilidade do sistema de controle em malha aberta. Em seguida, serdo utilizados os
métodos de Routh e da substituicdo direta para a analise da estabilidade do sistema de controle em
malha fechada com os controladores P, Pl e PID. Posteriormente, esses controladores serdo
ajustados de acordo com o método de Ziegler e Nichols do ganho ultimo (Ky) e periodo Gltimo (Py)
e servirdo de base para a escolha da melhor estratégia de controle para a temperatura do pré-
condensador da coluna de destilacdo estudada, a qual deve ser mantida no valor de 351,5993 K

(setpoint) para que ndo haja a formacéo de azeotropo.

2. Metodologia de simulagdo computacional

Para realizacdo da simulacdo computacional do controle de uma coluna de destilacdo
descontinua com o Scilab, utilizaram-se dados de uma coluna estudada por Ketzer (2013) na
Universidade Federal de Santa Maria (UFSM).

Trata-se de uma coluna de destilacdo descontinua utilizada na producéo de etanol hidratado
com concentracdo de 95,1 a 96% v/v a partir da separagdo da mistura binéria etanol-agua (solucéo
hidroalcdolica). A coluna de destilagdo € composta por um destilador (refervedor), 20 pratos, um
pré-condensador (condensador parcial) e um condensador (condensador total).

Na Figura 1 é apresentado um esquema simples da coluna de destilagdo descontinua citada.

Observa-se que ha trés variaveis passiveis de manipulacdo: a vazdo de vapor, a vazdo de agua e a

C > Condensador
Pré-condensador

Vazdo de agua W ><
, Razao de {
@ refluxo
: Etanol hidratado

95,1-96,0% v/v

razdo de refluxo.

Vazao de vapor

Destilador/refervedor
Figura 1: Esquema da coluna de destilacdo descontinua.
Fonte: Adaptado de Ketzer (2013).
O destilador (refervedor), localizado na base da coluna de destilacdo (Figura 1), armazena

até 600 litros de solugdo hidroalcoolica e é aquecido mediante a adigdo de vapor através de uma
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serpentina. O controle de sua temperatura é feito por meio da manipulagédo da vaz&do de vapor que

adentra o destilador.

J& o pré-condensador consiste em um condensador parcial e objetiva controlar a vazao de
destilado que deixa a se¢do de retificacdo da coluna de destilacdo e segue para o condensador. O
controle de sua temperatura é feito mediante a manipulacdo da vazdo de dgua que adentra o pré-
condensador.

Ao deixar o condensador, parte do etanol hidratado retorna a coluna de destilacdo como
liquido refluxado e parte é armazenado como produto final (etanol hidratado com concentracdes
entre 95,1 e 96% v/v). Dessa maneira, o controle da razdo de refluxo é feito indiretamente por meio
da vélvula de retirada de produto final.

De posse das variaveis manipuladas (vazdo de vapor, vazdo de agua e razdo de refluxo) e
da variavel controlada (temperatura do pré-condensador), Ketzer (2013) prop6s através de uma
modelagem empirica os seguintes modelos matematicos para o controle da temperatura do pré-
condensador (Tabela 1).

Tabela 1: Func@es de transferéncia propostas para destilagdo estudada.

Varidvel manipulada Funcdo de transferéncia

0,0004657s + 1,361x10~7

s?2 4+ 0,3096s + 8,013x10~10
—1,266s3 — 9,229s% — 20,4s — 74,26

s* + 6,451s3 + 33,7s2 + 75,13s + 168,1
—0,0009891s3 — 0,007051s% — 0,01278s — 0,05351

s* +9,497s3 + 47,06s? + 116,4s + 278,5

Vazao de vapor Gy(s) =

Vazdo de agua Ga(s) =

Razao de refluxo Gr(s) =

Fonte: Adaptado de Ketzer (2013).

Os modelos empiricos da Tabela 1 foram obtidos por Ketzer (2013) através da fungéo
System Identification do software Matlab, a qual permite a criacdo de modelos matematicos a partir
de dados experimentais de entradas e saidas do processo (relagdes de causalidade). Desse modo, 0s
modelos acima relacionam o comportamento da temperatura do pré-condensador (sinal de saida)
mediante a manipulacdo, nesta ordem, da vazédo de vapor, vazao de agua e razao de refluxo (sinais
de entrada).

2.1. Analise de estabilidade
A andlise da estabilidade compreendeu o estudo da dinamica do sistema de controle em
malha aberta, sem controlador, e em malha fechada, com controlador.

2.1.1. Malha aberta

A primeira andlise consistiu em avaliar a estabilidade do sistema de controle em malha
aberta para as trés fungdes de transferéncia. Desse modo, foram avaliadas a estabilidade da malha
de controle para Gy(s), Ga(s) e Gr(s) sem a presenca do controlador.
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E sabido que a estabilidade de um sistema de controle em malha aberta é avaliada com base

nos polos (raizes) do denominador da funcdo de transferéncia do processo. Essa anélise permite
dizer se o sistema de controle em questdo é estavel ou ndo. Sendo assim, se 0 denominador de uma
funcdo de transferéncia apresentar pelo menos uma raiz com a parte real positiva, o sistema sera
instavel

Dessa maneira, 0s denominadores das trés funcGes de transferéncias foram igualados a
zero, obtendo-se assim a equagdo caracteristica para cada funcéo de transferéncia em malha aberta.
Posteriormente, 0s polos dessas equacdes foram obtidos com o auxilio do software Scilab por meio
das fun¢des poly (polindmio) e roots (raizes), as quais foram utilizadas para declarar as equacoes

caracteristicas no programa e obter as suas raizes.

2.1.2. Malha fechada

A segunda analise consistiu em avaliar a estabilidade do sistema de controle em malha
fechada para as trés fungdes de transferéncia na presenca do controlador dotado apenas de acéo
proporcional. Dessa maneira, foram avaliadas a estabilidade da malha de controle para Gy(s), Ga(s)
e Gg(s) com a presenca do controlador.

Sabe-se que a estabilidade desse tipo de sistema de controle pode ser analisada com base
no critério de estabilidade de Routh, o qual permite que o processo seja avaliado sem que seja
necessario resolver a equacao caracteristica para a obtencao dos polos. O critério de estabilidade de
Routh enuncia que todos os elementos da primeira coluna da Matriz de Routh sejam positivos para
que 0 processo em questdo seja estavel. Os célculos foram realizados com base no Quadro 1
mostrado anteriormente.

Dessa maneira, com o auxilio da funcdo routh_t (diagrama de Routh) do Scilab foi possivel
investigar se o sistema de controle em malha fechada para as trés funcbes de transferéncia era

estavel ou ndo.

2.2. Sintonia de controladores

A sintonia dos controladores P, Pl e PID foi realizada com base no método de Ziegler e
Nichols, o qual baseia-se em encontrar o limite de estabilidade da malha de controle. O ganho
altimo (Ky) e o periodo altimo de oscilagdo (Py) necessarios para a utilizacdo desse método foram
obtidos, nesta ordem, por meio do método de Routh e da substituicdo direta, considerando apenas
as funcgoes de transferéncia do processo e do controlador proporcional.

De posse dos valores do ganho altimo (Ky) e do periodo ultimo de oscilagdo (Py), usaram-
se as correlagdes de Ziegler e Nichols (STEPHANOPOULOQS, 1984; LUYBEN, 1990; NUNES,
MEDEIROS E ARAUJO, 2010) para determinar os parametros dos trés controladores avaliados, a

saber o ganho proporcional (Kp), a constante de tempo integral (t;) e a constante de tempo
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derivativa (tp). Por fim, esses parametros foram utilizados para ajustar os controladores P, Pl e

PID e serviram de base para a escolha da melhor estratégia de controle.

A escolha da melhor estratégia de controle se deu por meio da observacéo gréfica do sinal
de saida do processo, isto é, do comportamento da temperatura do pré-condensador em funcdo do
tempo, para os trés tipos de controladores. Desse modo, o melhor controlador foi aquele capaz de

estabilizar o processo hum menor intervalo de tempo e com menor variagao de resposta.
3. Resultados e discussoes

3.1. Analise de estabilidade

3.1.1. Malha aberta

A estabilidade do sistema de controle em malha aberta foi analisada a partir dos polos, ou
seja, das raizes do denominador da funcdo de transferéncia do processo. A obtencdo dos polos se
deu no software Scilab por meio das funcbes poly (polinémio) e roots (raizes), as quais foram
utilizadas para declarar o denominador da funcdo de transferéncia do processo e obter as suas
raizes. S&o mostrados na Tabela 2 os polos das fungdes Gy(s), Ga(s) e Gr(s) elaboradas para a

coluna de destilagao descontinua estudada.

Tabela 2: Polos das fung6es de transferéncias avaliadas.

Funcéo de transferéncia Polos (raizes)
Go(s) = 0,0004657s + 1,361x10~7 —0,3096
V)= $2170,3096s + 8,013x10-10 ~2,5880x10~°
Ga(s) = —1,266s3 — 9,229s2 — 20,4s — 74,26 —2,5192 + 3,1419i
AW) = 46,4515 + 33,752 + 75,135 + 1681 —0,7062 + 3,1409i
Gus) = —0,0009891s3 — 0,007051s% — 0,01278s — 0,05351  —4,1769 + 3,1412i
RV = s*+9,497s3 + 47,06s% + 116,4s + 278,5 —0,5715 + 3,1415i

Fonte: Resultados da pesquisa.

A partir da analise da Tabela 2, observa-se que as raizes obtidas pelo software Scilab para
os denominadores das funcbes Gy(s), Ga(s) e Gr(S) possuem a parte real negativa, logo apresentam
um comportamento estavel. Esse comportamento estavel também foi observado graficamente
através da plataforma Xcos do programa Scilab, o qual permite que seja elaborado o diagrama de
blocos do sistema de controle em questao.

A Figura 2 ilustra o diagrama de blocos do sistema de controle em malha aberta para a
funcéo de transferéncia Gy(s) obtida por meio da manipulacdo da vazdo de vapor do destilador ou
refervedor.

Observa-se, da esquerda para a direita, 0 bloco referente ao degrau e o bloco referente ao
processo, cuja funcdo de transferéncia Gy(s) € mostrada em seu interior. O bloco, cujo valor
351,5993 é mostrado em seu interior, ligado ao bloco Y, foi utilizado para obter a temperatura final

do pré-condensador e ndo o desvio dessa temperatura em relacdo ao setpoint (351,5993 K). Ja outro
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bloco de valor 351,5993, conectado ao bloco MUX, foi usado para inserir a linha do setpoint nos

gréaficos gerados. Os demais blocos sdo apenas blocos comuns ao funcionamento da malha de

l 35155893 { 331.5893 @

controle.

y .
ﬁ' 0.0004657 = s <+ 0.0000001361 ¥ i

2 4 0.3096 = 5 + 0.0000000008013 "
e A —
Figura 2: Sistema de controle em malha aberta de Gy(s).
Fonte: Resultados da pesquisa.

Por meio do diagrama de blocos da Figura 2, foi possivel obter o comportamento grafico
do sinal de saida (temperatura do pré-condensador) desse sistema de controle em malha aberta
diante de uma perturbacdo degrau em seu sinal de entrada (vazéo de vapor). A perturbacdo degrau
ou step é caracterizada por uma mudanga abrupta no valor da varidvel manipulada, a qual pode
assumir diversos valores.

Dessa maneira, obteve-se graficamente o comportamento da temperatura (K) do pré-
condensador em funcdo do tempo (s) ap6s o processo sofrer uma mudanga brusca na vazédo de
vapor que adentra o destilador de 0,0333 m%s para 0,1667 m%s. A Figura 3 ilustra o
comportamento da temperatura do pré-condensador ap6s o sistema de controle em malha aberta

sofrer uma perturbacao degrau igual a 0,1334 m%/s (0,1667 m*/s - 0,0333 m%s).

r==-r=-F=~-"F~="F=~="F~"="F~~"F~"~F~-"F~-"F-~"F--"F--"F-"-"F-=Ff==F==pFp==p==pF=-=
o [ ——— setpoin !
351 5996 4 1 1 1 1 [ 1 1 1 i i i 1 i 1 Vazéo de vapor |1
IS T R N N N N N Y Y MY OO SO SN S T S M
I 1 1 I 1 ] I I 1 Ll + T T I 1 1 I 1 ] I
S R RN = A T U N N U A O
‘:‘: 1 1 ] 1 1 ] I [} ] I | ] 1 1 1 ] 1 1 ] I
5
E I [} I I I I I I I I | I I I I I I I I I
35150941 1 1 v 0 0 0 0 a4
5 T T T T R T S T R T A
- T T T T T Sy |
S S S S S S S S S S S S S S S
' T
[
1 1 ] 1 [} ] I 1 ] 1 | ] 1 1 [} ] 1 1 ] I
351.5992 } } t } } + } } + } t } } } } l } } } !
o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 156 16 17 18 19 20

Tempo (s)

Figura 3: Temperatura do pré-condensador para Gy/(s).
Fonte: Resultados da pesquisa.

A primeira andlise que pode ser feita por meio da Figura 3 é a de que esse sistema de

controle em malha aberta apresenta um comportamento estavel. De acordo com a Figura 3, esse
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comportamento € alcancado apds 15 s com um desvio aproximado de 0,0002 K da temperatura

desejada para o pré-condensador de 351,5993 K.

Sabe-se que o desvio é a diferenga entre o valor medido para a temperatura do pré-
condensador e o valor desejado (setpoint) para ela. Portanto, para o setpoint de 351,5993 K, o valor
alcancado para a temperatura do pré-condensador por esse sistema de controle em malha aberta,
considerando o desvio de 0,0002 K, serd de aproximadamente 351,5995 K, a qual pode ser
observada para tempos superiores a 15 s na Figura 3.

Apesar de o sistema de controle em malha aberta alcancar uma certa estabilidade apds
sofrer uma perturbacdo degrau de 0,1334 m’s, é importante destacar que esta ndo &,
necessariamente, a condicdo de temperatura que se deseja para o pré-condensador. Logo, faz-se
necessario o uso de um controlador para que o valor da temperatura do pré-condensador seja igual
ao valor desejado para ela ou proxima dela (351,5993 K).

A Figura 4 ilustra o diagrama de blocos do sistema de controle em malha aberta para Ga(s)
obtida através da manipulacdo da vazdo de &gua do pré-condensador. Igualmente, é possivel
observar, da esquerda para a direita, os blocos referentes ao degrau, ao processo e ao
funcionamento da malha de controle como dito para G(s).

3531 5993 3531.5893

] 1.266 % s° — 9.220 % &7 — 204 % 5 — 74.26
—I_ sl 6451 %5 +33. 7T %524+ 75.13 % s + 168.1
) ) . y

Figura 4: Sistema de controle em malha aberta de Ga(s).
Fonte: Resultados da pesquisa.

Semelhantemente, por meio do diagrama de blocos da Figura 4, obteve-se 0o
comportamento grafico da temperatura (K) do pré-condensador em funcdo do tempo (s) ap6s uma
perturbacdo degrau na vazdo de &gua que adentra o pré-condensador de 0,0002 m*/s para 0,0008

m?®/s, caracterizando um degrau de 0,0006 m*/s na vaz&o de &gua (Figura 5).
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Figura 5: Temperatura do pré-condensador para Ga(s).
Fonte: Resultados da pesquisa.

A partir da Figura 5, foi possivel observar que esse sistema de controle em malha aberta
apresenta um comportamento estavel, o qual é atingido ap6s 5 s com um desvio aproximado de
0,0004 K. Desse modo, para o setpoint de 351,5993 K, o valor alcangado para a temperatura do
pré-condensador por esse sistema de controle em malha aberta sera de aproximadamente 351,5989
K.

A Figura 6 ilustra o diagrama de blocos do sistema de controle em malha aberta para a
funcéo de transferéncia Gg(s) obtida por meio da manipulagdo da razdo de refluxo, ou seja, por
meio da manipulacdo da vazdo de produto destilado que retorna para a coluna de destilacdo.

Igualmente, é possivel observar os blocos referentes ao degrau, ao processo e ao funcionamento da

3531.5893 @

malha de controle como dito para Gy(s).

3315993

' 0.0009891 = s* — 0.007051 * s* — 0.01278 % s — 0.05351
—r s+ 9497 % 5% + AT7.06 = 5° + 116.4% s + 278.5

TALLE
P r
Figura 6: Sistema de controle em malha aberta de Gg(s).
Fonte: Resultados da pesquisa.

Por meio do diagrama de blocos da Figura 6, foi possivel obter o comportamento grafico da
temperatura (K) do pré-condensador em funcdo do tempo (S) ap6s o processo sofrer uma
perturbacdo degrau na razdo de refluxo de 2 para 10, caracterizando um degrau igual a 8 (Figura 7).
E importante lembrar que a raz&o de refluxo é um quociente entre a vazio de reciclo e a vazio de

produto destilado. Dessa maneira, ndo possui unidade.
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Figura 7: Temperatura do pré-condensador para Gg(s).
Fonte: Resultados da pesquisa.

A primeira analise que pode ser feita a partir da Figura 7 é a de que esse sistema de
controle em malha aberta possui um comportamento estavel, o qual é alcangado apds 8 s com um
desvio aproximado de 0,002 K. Desse modo, para o setpoint de 351,5993 K, o valor alcangado para
a temperatura do pré-condensador por esse sistema de controle em malha aberta serd de
aproximadamente 351,5973 K.

Embora os desvios encontrados sejam baixos (0,0002 K para Gy(s), 0,0004 K para Ga(s) e
0,002 K para Gg(s)), eles demonstram que os sistemas de controle em malha aberta para essas
funcdes de transferéncia necessitam de um controlador para que a variavel de interesse

(temperatura do pré-condensador) seja igual ao valor desejado para ela de 351,5993 K.

3.1.2. Malha fechada

A estabilidade do sistema de controle em malha fechada foi analisada a partir do critério de
estabilidade de Routh. Dessa maneira, a analise dos polos da equacdo caracteristica se deu no
software Scilab por meio da funcéo routh_t (diagrama de Routh), a qual foi utilizada para gerar a

matriz de Routh sem que fosse necessario calcular os polos daquela equacéo.

3.2. Sintonia de controladores

Os valores do ganho ultimo (Ky) e do periodo ultimo (Py), utilizados no método de Ziegler
e Nichols, foram encontrados através da matriz de Routh para Gy(s), Ga(s) € Ggr(s) com o auxilio
do Scilab. Para isso, utilizaram-se as fungdes poly (polinbmio) e roots (raizes), as quais foram
usadas, respectivamente, para declarar as equagGes no programa e obter as suas raizes. Com 0s
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valores de Ky e Py de Gy(s), Ga(s) e Gr(s), foi possivel obter os pardmetros dos controladores P, Pl

e PID através das correlagbes propostas por Ziegler e Nichols.

3.2.1. Vazéo de vapor

Por meio do software Scilab, foi possivel obter todos os valores de K da primeira coluna da
matriz de Routh para o sistema de controle em malha fechada para a variavel manipulada vazdo de
vapor. Dentre eles, escolheu-se o valor de K que satisfaz o critério de estabilidade de Routh, isto &,
gue faz com que todos os elementos da primeira coluna da matriz de Routh sejam positivos e,
consequentemente, 0 processo seja estadvel. Esse valor é chamado de ganho dltimo (Ky) e é

mostrado na Tabela 3.

Tabela 3: Ganho Gltimo para a funcdo de transferéncia Gy(s).

Funcdo de transferéncia Ganho ultimo (Ky)

=7
Gy(s) = 0,0004657s + 1,361x10 664,8056
s? +0,3096s + 8,013x10~10

De posse do valor de Ky, foi possivel calcular o valor do periodo ultimo de oscilagdo (Py)
correspondente. Para isso, considerou-se a equagdo caracteristica elementar de um sistema de
controle em malha fechada: 1 + Gp(s)Gc(S) = 0, onde Gp(s) = Gy(S) e Ge(s) = Ky (fungéo de
transferéncia do controlador P).

Apo6s manipulagdes matematicas, obteve-se a seguinte equagdo no dominio s e em fungéao
de Ky:

s? +0,3096s + 8,013x1071° + (0,0004657s + 1,361x10~7)K, = 0

A solugdo desse tipo de equagdo, em alguns casos, exige 0 uso de técnicas matematicas que
sejam capazes de simplificar o seu grau de complexidade, por exemplo, 0 método da substituigdo
direta, o qual consiste em substituir s por wi na equacdo caracteristica acima. Dessa maneira,
substituindo s por wi e considerando que i’ = -1 obtém-se:

—w? + 0,3096wi + 8,013x1071° + 0,0004657wiK, + 1,361x107 7K, = 0
Para que a equacao caracteristica complexa acima seja igual a zero, € necessario que a sua

parte real e imaginaria sejam também iguais a zero. Portanto:
Parte real:
(—w? +8,013x1071% + 1,361x1077K,) = 0

Parte imaginaria:
(0,3096w + 0,0004657wK,)i =0

Considerando que Ky é igual a 664,8056 e que w € a frequéncia angular, a qual é calculada

através da equagdo o = 2n/Py, obtém-se a Tabela 4 com os valores do ganho ultimo (Ky) e do
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periodo ultimo (Py) para o sistema de controle em malha fechada para a variavel manipulada vazao

de vapor.

Tabela 4: Valores de Ky e Py para a funcéo de transferéncia Gy(s).

Ganho ultimo (Ky) Periodo ltimo (Py)

664,8056 661,3879

A partir dos valores de Ky e de Py, obtiveram-se os parametros dos controladores P, Pl e PID (KG,
T; € Tp) por meio das correlaces de Ziegler e Nichols, os quais sdo mostrados na Tabela 5.

Tabela 5: Pardmetros dos controladores para a fungdo de transferéncia Gy(s).

Controlador Kp T Tp

P 332,4028 - _

Pl 302,1843 550,4554 -
PID 391,0621 330,2732 82,5683

De posse dos valores de Kp, Ty € Tp da Tabela 5, foi possivel obter o comportamento
grafico da temperatura (K) do pré-condensador em fungdo do tempo (s) para a variavel manipulada
vazdo de vapor. Tal comportamento foi conseguido para o sistema de controle em malha fechada

dotado dos controladores P e PI (Figura 8) e PID (Figura 9).

351.5998""‘r“‘r“‘r‘--r———r--—r---r--—r---r---r—--r—--r-—-r-—-r—--|
S T T T S T T T Setpoint :
I 1 1 1 1 1 1 [ 1 i Controlador P | 1
3515997+ -~ -r---r---r---F---p---r---r---p--—p -1 Controlador PI ||
. | 1 I 1 [} 1 I I I I 1 I 1
< 351.5096 SO SO
=t . : : : : : : —— T T |
3 R S T T S S R T
® 35165995+ ---+--- I S e el el e e i T oI e e S S
@ I 1 1 1 1 [} 1 1 ] ] ] ] 1 I 1
o 1 ] 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 ] 1
E 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
[0 I I I I I I 1 I I I I I 1 I I
3515994+ ---+---F-=--k---bk---bk---bk---b---b-—--b-—--b——--b—-—b-——bk -k —-—-I
SN T T S S S S S A
e N T e o ey S e S R S
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1 1 1 1 1 1 [} 1 ] ] ] ] 1 1 I
351.5992 } | | : : | : } f } } } } } |
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30
Tempo (s)
Figura 8: Saida do sistema de controle de Gy(s) para os controladores P e PI.
Fonte: Resultados da pesquisa.
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Figura 9: Saida do sistema de controle de Gy(s) para o controlador PID.
Fonte: Resultados da pesquisa.

A partir da Figura 8 e Figura 9, foi possivel observar que o sistema de controle em malha
fechada para a variavel vazdo de vapor alcangou uma certa estabilidade com o passar do tempo
para os controladores P, Pl e PID, embora esse tempo seja diferente para cada um deles,
respectivamente, 16 s, 24 se 22 s.

Apesar de o controlador P alcangar um comportamento estavel, é importante lembrar que
este comportamento ndo é o que se deseja para a temperatura do pré-condensador. Segundo a
Figura 8, o controlador P estabiliza a temperatura do pré-condensador entre 351,5995 K e 351,
5996 K. Uma vez que o setpoint é 351,5993 K, esta temperatura esta acima do valor desejado. Esse
desvio, conhecido na pratica como offset, entre o setpoint e o valor medido ja era esperado, pois é
caracteristico desse tipo de controlador.

Segundo a Figura 9, os controladores P e PI foram capazes de manter a temperatura do pré-
condensador no valor desejado para ela de 351,5993 K. Dentre eles, o que melhor desempenhou a
sua fungdo foi o controlador Pl, embora o controlador PID tenha sido capaz de estabilizar o
processo em um menor intervalo de tempo. A escolha do controlador Pl se deu em consequéncia
dele ter estabilizado a temperatura do pré-condensador com uma pequena variagao, a qual foi maior

para o PID.

3.2.2. Vazéo de agua

De maneira analoga ao que foi feito para Gy(s), foi possivel obter todos os valores de K da
primeira coluna da matriz de Routh para o sistema de controle em malha fechada para a variavel
manipulada vazdo de &gua. Dentre eles, escolheu-se o valor de K que satisfaz o critério de
estabilidade de Routh. Esse valor é chamado de ganho Gltimo (Ky) e é mostrado na Tabela 6.
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Tabela 6: Ganho ultimo para a funcéo de transferéncia Ga(s).

Funcéo de transferéncia Ganho ultimo (Ky)

—1,266s% — 9,229s? — 20,4s — 74,26 2 2636
s* 4+ 6,451s3 + 33,7s% 4+ 75,13s + 168,1 '

Ga(s) =

De posse do valor de Ky, calculou-se o valor do periodo ultimo (Py) correspondente. Para
isso, considerou-se a equacdo caracteristica elementar de um sistema de controle em malha
fechada: 1 + Gp(5)Gc(s) = 0, onde Gp(s) = Gu(s) e Ge(s) = Ky. Do mesmo modo, apds

manipulacdes matematicas, obteve-se a seguinte equacdo no dominio s e em funcéo de Ky:

s* +6,451s3 + 33,7s% + 75,135 + 168,1 + (—1,266s3 — 9,229s2 — 20,4s — 74,26)k, = 0

Da mesma maneira, utilizou-se o método da substituicdo direta para simplificar o grau de
complexidade da equagdo acima, o qual consiste em substituir s por wi na equacao caracteristica.
Logo, substituindo s por wi e considerando que i* = -1 obtém-se:

w* — 6,451w%i — 33,7w? + 75,13wi + 168,1 + (1,266w3i + 9,229w? — 20,4wi — 74,26)k,
=0

Para que a equacao caracteristica complexa acima seja igual a zero, € necessario que a sua

parte real e imaginaria sejam também iguais a zero. Portanto:

Parte real:
(w* —33,7w% + 168,1 + 9,229w?k,, — 74,26k,) = 0

Parte imaginaria:
(—6,451w3 + 75,13w + 1,266w3k, — 20,4wk,)i = 0
Considerando que Ky é igual a 2,2636 e que w é a frequéncia angular, a qual é calculada
através da equagdo ® = 2m/Py, obtém-se a Tabela 7 com os valores do ganho dltimo (Ky) e do
periodo dltimo de oscilagdo (Py) para o sistema de controle em malha fechada para a variavel

manipulada vazéo de agua.

Tabela 7: Valores de K, e Py, para a fungdo de transferéncia Ga(s).

Ganho ultimo (Ky) Periodo ultimo (Py)

2,2636 -1,7556

Da mesma maneira, a partir dos valores do ganho ultimo (Ky) e do periodo ultimo (Py)
obtiveram-se os parametros dos controladores P, Pl e PID (K5, T; € Tp) por meio das correlacdes de

Ziegler e Nichols, os quais sdo mostrados na Tabela 8.

513
ENGEVISTA, V. 19, n.2, p. 498-519, Maio 2017.



19))
-0,2194

T
-1,4630
-0,8778

Kp
1,1318
1,0289

Tabela 8: Pard@metros dos controladores para a fungdo de transferéncia Ga(s).
1,3315

Controlador
Com os valores de Kp, T; € T da Tabela 8, foi possivel obter o comportamento gréafico da

PI1D

agua. Tal comportamento foi conseguido para o sistema de controle em malha fechada dotado dos

temperatura (K) do pré-condensador em funcdo do tempo (s) para a variavel manipulada vazéo de
controladores P e PI (Figura 10) e PID (Figura 11).
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Figura 11: Saida do sistema de controle de Ga(s) para o controlador PID.
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Fonte: Resultados da pesquisa.

A partir da Figura 10, foi possivel observar que o sistema de controle em malha fechada
para a varidvel vazdo de agua alcancou uma certa estabilidade com o passar do tempo para 0s
controladores P e PI, embora esse tempo seja um pouco diferente para cada um deles,
respectivamente, 85,6 se 10 s.

Apesar de o controlador P estabilizar o comportamento da temperatura do pré-condensador,
é importante lembrar que este ndo é, necessariamente, a condigdo de estabilidade que se deseja para
ela. De acordo com a Figura 10, o controlador P estabiliza a temperatura do pré-condensador entre
351,6000 e 351,6002 K. Uma vez que o setpoint é 351,5993 K, esta temperatura final estd um
pouco acima do valor desejado (offset).

Somente os controladores Pl e PID foram capazes de manter a temperatura do pré-
condensador no valor desejado (setpoint) de 351,5993 K. Porém, o controlador PID apresentou um
comportamento diferente dos demais logo nos primeiros segundos da simulacdo. Entretanto, com o
passar do tempo, ha uma acumulacdo de informagdes e ele, o controlador PID, encaminha o
processo para um comportamento estavel de acordo com o setpoint do processo. Ja eram previstos
valores destoantes para os controladores Pl e PID. Entretanto, no controlador Pl essa variagéo
inicial foi menor, uma vez que esse controlador baseia a sua agdo de controle na acdo proporcional
e integral somente.

Dessa maneira, o que melhor desempenhou a sua funcéo foi o controlador PI, pois ele foi
capaz de estabilizar o processo com uma pequena variagdo da temperatura do pré-condensador e

menor tempo.

3.2.3. Razao de refluxo

Assim como para as demais variaveis, foi possivel obter todos os valores de K da primeira
coluna da matriz de Routh para o sistema de controle em malha fechada para a varidvel razdo de
refluxo. De todos eles, escolheu-se o valor de K que faz com que todos os elementos da primeira
coluna da matriz de Routh sejam positivos e, consequentemente, 0 processo seja estavel. Esse valor

é chamado de ganho ultimo (Ky) e € mostrado na Tabela 9.

Tabela 9: Ganho ultimo para a funcdo de transferéncia Gg(s).

Funcdo de transferéncia Ganho ultimo (Ky)

—0,0009891s? — 0,007051s% — 0,01278s — 0,05351
Gr(s) = — > S S 4.683.7618
s* + 949753 + 47,0652 + 116,45 1 278.5

A partir do valor de Ky, calculou-se o valor do periodo Gltimo (Py). Para isso, considerou-
se a equacdo caracteristica elementar de um sistema de controle em malha fechada: 1 + Gp(s)Gc(S)
= 0, onde Gp(s) = Gy(s) e G¢(s) = Ky (funcdo de transferéncia do controlador P). Do mesmo modo,

apo6s manipulagdes matematicas, obteve-se a seguinte equacdo no dominio s e em funcéo de Ky:

515
ENGEVISTA, V. 19, n.2, p. 498-519, Maio 2017.



ISSN: 1415-7314
ISSN online: 2317-6717

s* +9,497s3 + 47,0652 + 116,4s + 278,5 + (—0,0009891s3 — 0,007051s% — 0,01278s
—0,05351)k, = 0
Da mesma maneira, utilizou-se o método da substituicdo direta para simplificar o grau de

complexidade da equag&o acima. Logo, substituindo s por wi e considerando que i* = -1 obtém-se:

w* —9,497w3%i — 47,06w? + 116,4wi + 278,5 + (+0,0009891w3i + 0,007051w?
—0,01278wi — 0,05351)k, = 0
De maneira anéloga, para que a equacao caracteristica complexa acima seja igual a zero, é

necessario que a sua parte real e imaginaria sejam também iguais a zero.

Parte real:
w* —47,06w% + 278,5 + 0,007051w?k, — 0,05351k,) = 0

Parte imaginaria:
(—9,497w? + 116,4w + 0,0009891w3k, — 0,01278wk,)i =0
Considerando que Ky € igual a 4.683,7618 e que w é a frequéncia angular, a qual é
calculada através da equagdo ® = 2n/Py, obtém-se a Tabela 10 com os valores do ganho ultimo
(Ky) e do periodo ultimo de oscilagdo (Py) para o sistema de controle em malha fechada para a

variavel manipulada razéo de refluxo.

Tabela 10: Valores de Ky, e P, para a funcdo de transferéncia Gg(s).

Ganho ultimo (Ky) Periodo ultimo (Py)

4.683,7618 -1,8416

A partir dos valores do ganho Gltimo (Ky) e do periodo ultimo (Py) obtiveram-se os
pardmetros dos controladores P, Pl e PID (Kp, t; € Tp) por meio das correlacbes de Ziegler e

Nichols, os quais sdo mostrados na Tabela 11.

Tabela 11: Pardmetros dos controladores para a funcdo de transferéncia Gg(s).

Controlador Kp T Tp

P 2.341,8809 - -

Pl 2.128,9826 -1,5346 -
PID 2.755,1540 -0,9208 -0,2302

Da mesma maneira, com os valores de Kp, t; € tp da Tabela 11, foi possivel obter o
comportamento grafico da temperatura (K) do pré-condensador em fungdo do tempo (s) para a
variavel manipulada razdo de refluxo. Tal comportamento foi conseguido para o sistema de

controle em malha fechada dotado dos controladores P e PI (Figura 12) e PID (Figura 13).
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Figura 13: Saida do sistema de controle de GR(s) para o controlador PID.
De acordo com a Figura 12, o controlador P estabiliza a temperatura do pré-condensador

A partir da Figura 12 e Figura 13, foi possivel observar que o sistema de controle em malha
entre 351,6000 e 351,6001 K. Considerando que o setpoint do processo é 351,5993 K, esta

fechada para a variavel razdo de refluxo atingiu uma estabilidade com o decorrer do tempo para 0s
controladores P, Pl e PID, embora esse tempo seja diferente para cada um deles (12 s,8se 16 s
temperatura final estd um pouco acima do valor desejado. Esse desvio pode parecer pequeno, mas
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ele é extremamente importante para o0 sucesso da operacdo de separa¢do, pois a partir dessa

temperatura (351,5993 K) ha a formacdo de azeo6tropo entre o etanol e a 4gua, o que impossibilita a
obtencdo do etanol do hidratado na concentracdo desejada.

Somente os controladores Pl e PID foram capazes de manter a temperatura do pré-
condensador no valor desejado (setpoint) de 351,5993 K. Da mesma maneira, o que melhor
desempenhou a sua funcéo foi o controlador PI, pois foi capaz de estabilizar o processo com uma

pequena variacdo da temperatura do pré-condensador e com um menor tempo.

4. Conclusao

O presente trabalho simulou o controle de uma coluna de destilagdo descontinua utilizando
o software Scilab. Para isso, foram analisadas a estabilidade e o comportamento dindmico do
processo através de dois sistemas de controle, um em malha aberta (sem controlador) e o outro em
malha fechada (com controlador).

Com isso, foi possivel concluir que o sistema de controle em malha aberta para Gy(s),
Ga(s) e Gg(s) apresentou um comportamento estavel mesmo apos sofrer uma perturbacéo degrau
nas variaveis de entrada vazdo de vapor, vazdo de agua e razdo de refluxo. Porém, esse
comportamento estavel ndo é a condi¢do que se deseja para a destilagdo em questdo, a qual deve
ocorrer na temperatura maxima de 351,5993 K para que nao haja a formacdo de uma mistura
azeotropica entre o etanol e agua. Ja para o sistema de controle em malha fechada, isto €, com os
controladores P, Pl e PID, foi possivel concluir que esse sistema de controle apresentou um
comportamento estavel e foi capaz de manter a temperatura do pré-condensador no valor desejado
de 351,5993 K quando dotado dos controladores Pl e PID.

O controlador P nédo foi eficiente no controle da temperatura do pré-condensador, pois
apresentou um desvio (offset) entre os valores desejados (351,5993 K) e medidos para a
temperatura do pré-condensador em todas as situagOes estudas. Esse desvio ja era esperado, pois €
um erro caracteristico desse controlador. O controlador Pl apresentou excelentes resultados, pois
foi capaz de estabilizar a temperatura do pré-condensador no valor desejado de 351,5993 K em
pouco tempo e eliminar o offset visto para o controlador P. O controlador PID foi capaz de
estabilizar a temperatura do pré-condensador, porém, apresentou maiores variacdes e precisou de
mais tempo do que o controlador PI. Isto porque, o controlador PID emprega, além da agdo de
controle proporcional, a acdo integral e a derivativa. Dessa maneira, a melhor estratégia de controle
encontrada para a coluna de destilagdo descontinua avaliada, para Gy(s), Ga(s) e Gr(S), é a que

utiliza o sistema de controle em malha fechada com o controlador PI.
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