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RESUMO - O controle automatico tem sido fundamental para o desenvolvimento
da automacdo. O intuito da utilizacdo de controle em processos consiste em atuar
sobre as condi¢des a que 0 processo esta sujeito, na tentativa de atingir o mais
préximo possivel do ponto desejado. Esse trabalho tem por objetivo implementar
o algoritmo cléssico de controle PID e as estratégias classicas de sintonia em
plataforma VBA, no intuito de aplicacdo de sistemas de controle em plantas de
processos, utilizando um sistema integrado com Aspen Dynamic®. Para avaliagdo
da ferramenta, foi utilizada uma planta de processo composta por colunas de
destilagio de uma unidade de tratamento de Nafta modelada em Aspen
Dynamic®, a mesma previamente validada com dados reais de planta. A
ferramenta desenvolvida na plataforma VBA foi comparada com a disponivel na
plataforma Aspen Dynamic® utilizado na pesquisa, a qual mostrou desempenho
final satisfatorio.

1. INTRODUCAO

Sistemas dindmicos tais como plantas industriais estdo sujeitos a perturbacbes
diversas, e por isso se faz necessario controladores para que possam operar dentro das
especificacbes desejadas. De forma geral, € importante que 0 processo esteja sempre proximo
de um dado ponto estacionario de operacdo, sendo o papel dos controladores minimizar os
efeitos externos que tentam desvia-lo desta condicdo. Os pontos de operacdo podem ser
definidos a requisitos de qualidade, seguranca, reducdo do impacto ambiental, adaptacdo as
restricdes inerentes ao processo, otimizacao ou resultado econémico do processo.

De acordo com Luyben e Luyben (1997) existem quatro niveis de controle de
processo. Movendo-se estes niveis aumenta a importancia, o impacto econémico e as
oportunidades para engenheiros de controle de processo para fazer contribuictes
significativas. O nivel mais baixo € o ajuste do controlador. O segundo nivel € algoritmico,
decidir que tipo de controlador usar (P, Pl, PID, multivariado, modelo preditivo, etc.). O
terceiro nivel é a estrutura de controle do sistema, que tera o papel de determinar o que
controlar e o que manipular, esse nivel é conhecido como "emparelhamento”. O nivel superior
é um processo de projeto. Do fluxograma do processo utilizam-se os parametros de projeto
gue produzem uma planta facilmente controlavel.

Este trabalho tem por objetivo a implementagdo, em plataforma VBA, do algoritmo
classico de sistema de controlador PID, para utilizacdo em plantas modeladas no simulador
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Aspen Dynamics® no intuito de criar um ambiente de treinamento de sistemas de controle e
operacionalidade de plantas de processo.

2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Modelagem e Controle de Processos

Controlar um processo significa atuar sobre ele de modo a atingir um objetivo
desejado (Ogata, 1982). Geralmente o objetivo é manter o processo sempre proximo de um
dado valor estacionario (set point), através da manipulacdo de certas varidveis para ajustar as
variaveis de interesse, com o intuito de minimizar os efeitos externos que tentam desvia-lo
desta condicdo. Este estado estacionario pode ter sido escolhido por atender melhor aos
requisitos de qualidade, seguranga do processo, satisfazer as restricdes ambientais, adaptacéo
as restricBes inerentes ao processo, otimizacdo, uso mais eficientes de matérias-primas e
energia ou aumento da rentabilidade (Luyben, Luyben, 1997; Stephanopoulos, 1984;
Coughanowr e Leblanc, 2009).

Para desenvolvimento de projetos sistemas de controle, a modelagem dinamica é
fundamental. Trata-se de uma representacdo matematica do processo que pode ser
determinada a partir da aplicacdo de equacdes de balangos de massa, energia e quantidade de
movimento e de equagOes constitutivas (Stephanopoulos, 1984). O comportamento da
dindmica do processo pode ser obtido através das funcdes de transferéncias do sistema.
Segundo Coughanowr e LeBlanc (2009), uma funcdo de transferéncia relaciona duas
varidveis em um processo fisico, umas destas € a causa (funcdo de forca ou variavel de
entrada), e a outra é o efeito (resposta ou variavel de saida). A Equagdo 1 representa
matematicamente a forma genérica de uma funcdo de transferéncia, que é apresentada em
forma de diagrama de blocos na Figura 1.
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onde: G(s)é a funcédo de transferéncia, expressando como a saida X (S) se comporta com a
entrada Y (s).
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Figura 1 — Diagrama de blocos para uma funcao de transferéncia genérica.

2.2 Leis de controle e a Estratégia Feedback
Uma lei de controle é um conjunto de regras que sdo utilizadas para determinar os

comandos a serem enviados a um sistema baseado no estado desejado de um sistema. Leis de
controle sdo utilizadas, por exemplo, para ditar como uma temperatura de um reator é
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corrigida para uma temperatura desejada, definida por set point, enviando comandos para um
atuador. Existem varias leis fundamentais que tém sido desenvolvidas na area de controle de
processos, sendo estas, resultado de muitos anos de experiéncia. Segundo Luyben (1990), as
leis bésicas de controle séo:

1) Primeira Lei: “O sistema de controle mais simples que ira fazer o trabalho é o melhor”.
ii) Segunda Lei: “Deve-se entender o processo antes que se possa controla-lo ”.

A literatura apresenta diversas estratégias de controle de processos, que € aplicada de
acordo com a necessidade de melhores objetivos de controle ou de exigéncias do processo.
Dentre as estratégias conhecidas, a aplicacdo de controladores por retroalimentagédo
(feedback) é a mais comum, que consiste da comparagdo do resultado obtido na saida do
processo com o valor desejado (set point) (Svrcek, et. al. 2006). A Figura 2 apresenta a
estrutura feedback em diagrama de blocos.
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Figura 2 — Sistema de Controle de Processo feedback.

Segundo Stephanopoulos (1984), a estratégia feedback, consiste de trés etapas: (1)
medidas da variavel controlada, y,, sdo coletadas usando um equipamento de medida

apropriado; (2) o valor da variavel controlada é comparado com o valor de set point, y,,, € 0
desvio (erro, ¢) é calculado como sendo =y, -y, ; (3) o valor do desvio ¢ é fornecido

para o controlador principal. O controlador, por sua vez altera o valor da varidvel manipulada,
m, de modo a reduzir a magnitude do desvio&. Normalmente, o controlador ndo afeta a
variavel manipulada diretamente, mas através de outro dispositivo, conhecido como elemento
de controle final (normalmente uma vélvula).

2.3 Controladores PID

Em 1935, Ralph Clarridge da Taylor Instrument Companies criou o controlador de trés
termos, ao utilizar um controlador que antecipava a varia¢do no sinal de erro para solucionar
um problema de oscilacdo de uma malha de controle de temperatura em uma inddstria de
celulose. Chamada inicialmente de pré-act, a acdo derivativa foi testada apenas em casos
especiais até o ano de 1939, quando uma versdo totalmente reprojetada do controlador
Proporcional Integral Derivativo, o PID Fulscope foi oferecida como padréo nos sistemas de
controle comerciais da empresa (Astrom, 2012).

O controlador PID é normalmente aplicado para sistemas SISO (simple-input and

simple output), em que a agdo do controlador atua diretamente em uma variavel manipulada
(MV) para ajustar uma variavel de processo (PV), onde as mesmas estéo relacionadas através
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de um modelo representativo do processo (Svrcek et al., 2006). A equacéo classica do PID no
dominio tempo pode ser apresentada por:

de(t)
f(t)—kce(t)+— j e(t)dt +kead == + f, @)

onde: f_(t) é saida do controlador e f, o valor estacionario de referéncia, K., 7, e 7, séo

as constantes proporcional, tempo integral e tempo derivativo, respectivamente e e(t) ¢é o
desvio entre 0 processo e setpoint.

A implementacdo digital da Equacédo 2, continua no dominio do tempo, requer a sua
discretizagcdo. Tomando um intervalo de tempo At, que traduz a periodicidade com que o
controlador calcula uma nova ordem de comando, sendo o indice K que representa o instante
de tempo e corresponde ao instante em que o valor t, de um modo genérico, o erro nos dois
instantes anteriores, €y.1 € €x.> pode ser expresso por:

Jetoet=et6 ) 61t ®

k—2

)+ (e(t,,) +e(t,_ 2)):|
2

Da mesma forma o erro nos dois instantes anteriores, ex € ex.1, podem ser expressos
por:

CAK e(tk_l)} @

t
[eqdt= [e(tk_l).(tk —t_)+

ta

As parcelas das equacdes 3 e 4 estdo mostradas na figura 3.
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Figura 3 — llustracdo dos intervalos de discretizagéo.

Pode-se escrever a Equacéo 2 na forma discreta para o ponto k a k —1 como segue:

( —€4.1))
_ (t) (t,-1)
m = kce(tk) + E e(t)At + k _—

G ®)
(t) T, = At
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ke $* Co» ~ € 2)
M0y = kee(t, )+ z'_ er:, €At + k.74 % (6)
A variacdo entre os pontos k a k-1 pode ser escrita por:
Am, =k_(e(t,) —e(t, ) + ﬁ‘:(e(tk) ; e(tkl):l At+k.z, fe(t,) - 2e(tAkt1) +e(t )] @
4

A equacdo 7 é uma das equacdes digitais que possibilita implementar a lei de controle
PID em um computador ou microprocessador.

3. METODOLOGIA

3.1 Coluna depentanizadora de nafta

Uma unidade de tratamento de nafta foi utilizada no presente trabalho, sendo a mesma
modelada na plataforma Aspen Dynamics®, previamente validada com dados reais de planta
de uma inddstria. Para avaliar a estrutura da auto-sintonia proposta neste trabalho, uma coluna
de destilacdo depentanizadora foi considerada, como mostrado no diagrama simplificado na
Figura 4.

A coluna adotada para o estudo é constituida por 37 estagios, com uma carga de
alimentacdo média de 57,55 t h™, composta de C1 a C11 de compostos parafinicos e
aromaticos mais representativos da carga real do processo. A finalidade desta coluna é separar
0s componentes maiores que C5 na corrente de base e os menores e iguais a C5 na corrente de
destilado.

A corrente de produto de topo, identificada como 454, é composta de 0,998 de
hidrocarbonetos até o C5. A corrente do produto de base, identificada como 471, sendo
composta de 0,999 de hidrocarbonetos maiores que o C5.
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Figura 4 — Fluxograma da coluna de destilagdo e malhas de controle no Aspen Dynamics®.
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3.2 Algoritmo PID para a plataforma VBA

O algoritmo de controle PID foi implementado em plataforma VBA, e sua forma
discretizada representada pela Equacdo 7, de acordo com o diagrama de blocos apresentado
na Figura 4. A partir da planta implementada na plataforma Aspen Dynamics®, a conexao
com VBA foi realizada utilizando a tecnologia de comunicacdo Object Linking and
Embedding (OLE). Dessa forma, a ferramenta foi estruturada considerando o algoritmo
simplificado representado na Figura 4.

Inicialmente com a comunicacao entre 0 Aspen® Dynamics estabelecida, informac6es
sdo fornecidas através da planilha e o controlador PID conectado ao processo. Com o intuito
de avaliar o desempenho de atuacdo do controlador sobre o processo, aplica-se um disturbio
no set point, avaliando assim a atuacdo do controlador sobre o sistema.

O acesso as variaveis internas na simulacdo foi possivel considerando a linha de
coédigo padrdo como mostra a Tabela 1. A string path é referente ao caminho do arquivo,
enquanto Object Variable correspondente a varidvel ao acesso de entrada ou saida no
Aspen®.

Tabela 1 — Cédigo de comunicacgdo entre VBA e Aspen® Dynamics
Acesso In/Output \ ='Aspen Dynamics Language’|'path *.dynf'""\Object Variable.Value'

Calcular a agédo do

* Var. Processo
i PID (u(k))

* Var. Manipulada
: 5
Histérico !
de dados Plotar Gréficos

Nio
Comunicagio?
Online

St

Histérico
de dados

[——

*Passo de captura
* Niimero de pontos

* Set Point

*Acdo do controlador
*Pardmetros do controlador

Figura 4 — Algoritmo simplificado do programa do controlador P1D desenvolvido no VBA

4. RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Interface da ferramenta PID

A ferramenta foi desenvolvida em uma interface diretamente estruturada em planilhas
Excel® como mostra a Figura 5. A interface apresenta as etapas do algoritmo apresentado na
figura 4, onde os codigos, em VBA, correspondentes as mesmas sdo executados a partir de
macros com as chamadas dos eventos pelos respectivos botoes.
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1 |C:\Users\Usuario\Desktop\Programas_Sintonia_& Auto_sintonia_Principal\Simulagdo_depentanizadora\Depentanizadora_dyn_06.dynf
2
3 1 |STREAMS("FEED").Fm  59349.70745 kg/hr FCV.Input 51.3790769 0.581839 %/%
4 Minimo = 0 kg/hr Minimo = 0 % 2.39976(5) min
5 Maximo = 115098.3 kg/hr Maximo = 100 0.599941
6 I'B4 57366.84069
7 57366.84069 59349.70745
8
Testar

: tar (3)
10 comunicacao
1 Configuragd —— STREAMS("FEED") Fm SetPoint  ———FCV.Input_
12 Passo de Captura (s) = 1 4 L
13 N° de pontos (pont)= 20 ( ) g 61693.42
14 Tempo de Simulagio (h) = TI73 Conecta
= 59693.42
16 Desconectar
17

57693.42
g FCv : |
19 @ Ajuste Escalay
20 : 01 55693.42
21 Y [ -

P—— a

22 c{>—)(§2] FEED ‘ = 53693.42
23 VFEED - T &
24 Ajuste Escala y2 51693.42
25 [, 0.1 115.11 115.61 116.11 116.61
26 [ -

Time, h

Figura 5 — Interface da planilha do Algoritmo do PID.

E possivel observar que a interface de aplicacdo da ferramenta é bastante simples,
tornando-se uma ferramenta que pode ser facilmente aplicada em diversas analises.

A etapa inicial, (1), consiste em definir o local do arquivo da simulacdo dindmica do
Aspen® Dynamics. Seguido pela definicdo das variaveis de acesso, (2), ou seja, das variaveis
de processo e manipuladas, como exemplificado para a malha de vazdo de alimentacdo na
mesma figura.

A etapa (3) consiste na verificacdo da conexdo das variaveis. Caso as variaveis
estiverem escritas de forma incorreta se faz necessario corrigir as mesmas. Ainda referente a
conexdo, a etapa (4) permite especificar o passo de captura e 0 numero de pontos a ser
mostrado no gréfico de visualizagdo das variaveis. E na etapa (5) corresponte a especificacdo
dos parametros de sintonia, que podem ser obtidos pelos métodos classicos de sintonia.

Na etapa (6) corresponde a conexao do sistema de forma on-line. Seguido dessa forma
pela visualizacdo, (7), dos resultados da amostragem especificada. Na etapa (8), permite
inserir mudancas no setpoint no intuito de avaliar o comportamento regulatorio do
controlador.

4.2 Aplicacdo da Ferramenta PID em VBA

Para avaliar o funcionamento e aplicabilidade da ferramenta de controle PID
desenvolvida em VBA, foi utilizada a malha de controle para a pressdo da coluna
depentanizadora. A pressdo de operacdo da mesma era de 9,02 bar, onde foi aplicado um
degrau de 2% no valor nominal de operacdo. Os pardmetros de sintonia utilizados foram: k. =
1 %/%, 7 =20 min e 7y = 1 min. Os resultados aplicando os controladores PID no VBA e no
Aspen Dynamic® estéo apresentados na Figura 6.
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----- PIND.Output_ ==== SetPoint VDVLInput_ *es e PIND.Quiput ==== SetPoint VDVLInput_
(a) 32 0.0 (p) 920 ¢ 40.00
9.18 +—— L 350 318 ¢ - 35.00
9.16 +— — 9.16 -+
- 30.0 E - 30.00
9.14 9.14 +
L a5 F - 25.00
o 9.12 __-___._'__:‘;____._.__...___._'1_.7 - &. 9.12 : r____._._.7=_‘_~..‘gl.u.¢a~uu-o-.-- .
2 510 ! e > 2008 F910 — 2000
= 9.08 L L 15.0 9.08 + ' L 15.00
. .
9.06 9.06 2
1. L 10.0 ooa ] L 10.00
9.04 - 04—

9,02 ek - 5.0 9.02 fmmmt - 5.00
9.00 0.0 9.00 + 0.00
0.05 2.05 4.05 6.05 2.05 10.05 0.05 2.05 4.05 6.05 8.05 10.05
Time, h Time, h

Figura 6 — Controle de pressédo: (a) Ferramenta VBA, (b) Ferramenta Aspen®.

Para avaliacdo dos sistemas de controle em termos de desempenho, dentre os indices
baseado nos erros, o utilizado foi o ITAE (Integrated of the Time multiplied by Absolute
Error), sendo seus valores para o controlador desenvolvido e do Aspen foram: 1.999 e
0.7858, respectivamente. Pelos graficos, tais valores sdo corroborados, onde o melhor
desempenho foi obtido com o controlador do préprio Aspen. Tal desempenho é motivado pelo
algoritmo utilizado no Aspen ser modificado do algoritmo classico, o qual foi tomado como
referéncia neste trabalho.

5. CONCLUSAO

A Ferramenta desenvolvida apresentou resultados satisfatérios quanto a capacidade de
controlar a variavel de pressdo da coluna utilizada no estudo. O mesmo pode ser obtido para
as demais variaveis de processo, uma vez que devido as limitacdes de espaco ndo foram
possiveis de apresentar nesse trabalho.

Apesar do desempenho de sido inferior, quando comparada com a ferramenta de
controle padrédo do Aspen Dynamic, a mesma se mostra promissora nos estudos iniciais de
controle de processos, onde os detalhes do algoritmo classico PID podem ser avaliados nos
seus detalhes computacionais.
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