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RESUMO. A necessidade de economia de energia, as leis ambientais ¢ a qualidade dos
produtos tem exigido processos mais integrados. Uma forma de integra¢io de processos é
via reciclo de massa. Neste trabalho, objetivou-se a investigagio da influéncia do reciclo de
massa, no desempenho de diferentes estruturas de sistemas de controle e a sua relagio com
indicadores de controlabilidade e resiliéncia. Conclui-se que o reciclo e a estrutura
influenciam no desempenho do sistema de controle e que esta influéncia pode ser prevista
por indicadores de controlabilidade e resiliéncia.

Palavras-chave: sistemas de controle, desempenho, reciclo, estrutura, CSTR, controlabilidade,
resiliéncia.

ABSTRACT. Performance analysis of the control system of recycle processes. The
need for greater energy savings, stringent environmental laws and product quality have all
demanded better process integration. One path for process integration is through the mass
recycle process. The objective of this study is to investigate the influence of mass recycle in
the performance of different control system structures, and its relation with controllability
and resiliency indicators. We conclude that both recycle and structure influence in the
performance of the control system, and this influence can be foreseen by controllability and
resiliency indicators.

Key words: control systems, performance, recycle, structure, CSTR (Continuous Stirred Tank
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Reactor), controllability, resiliency.

Introdugao

Normalmente, o projeto de um processo
quimico baseia-se exclusivamente em objetivos
econdmicos e informagdes do estado estaciondrio do
Apés a  concepgio do
desenvolve-se o sistema de controle que visa manter
o processo dentro das especificagdes do projeto a
despeito de perturbagdes e incertezas. Entretanto,
nem sempre o melhor projeto do processo é o que
pode ser “melhor” controlado.

A necessidade de economia de energia, bem
como a qualidade dos produtos gerados, levam, cada
vez mais, a ter projetos de processos integrados em
termos energéticos (reciclo de energia) e em termos
de massa (reciclo de massa). Essa integra¢io cria
dificuldades no controle dos processos, que mais
eficientes estdo mais préximos da reversibilidade, do
ponto de vista termodinimico.

Estas dificuldades geradas pela interagio podem
ser superadas, desde que o projeto do processo
considere tanto os aspectos econémicos do regime
permanente como os de controlabilidade em regime

processo. processo,

transiente, nos estgios iniciais do desenvolvimento
da planta do processo quimico.
Dessa maneira, o projeto simultineo deverd

estabelecer o limite de integragio que nio
comprometa a controlabilidade do processo.
Segundo  Lewin  (1999), existem  duas

possibilidades de abordar o problema da interagio do
projeto do processo e do sistema de controle. O
primeiro usa técnicas como a da medida da C
(Controlabilidade) e¢ R (Resiliéncia) do projeto
(Downs et al., 1994), que ¢é simples ¢ usa apenas
informagdes do modelo em regime permanente. A
Controlabilidade e a Resiliéncia medem o nivel de
eficiéncia de um processo em se manter dentro dos
objetivos de projeto, a despeito de distarbios
externos e incertezas nos proprios parimetros. A
outra seria a modelagem total e posterior otimizagio,
encontrando, assim, tanto os parimetros e estruturas
6timas do processo, bem como do sistema de
controle. Lewin (1999) ressalta, ainda, que a jung¢io
das duas abordagens deve ser a melhor opgio.
Dentre as técnicas de medida da C e R,
destacam-se: a RGA (Matriz de Ganhos Relativos)
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(Bristol, 1966), SVVD (Decomposigio em Valores
Singulares) (Morari e Zalfiriu, 1989) ¢ NMP (Limite
de Desempenho Associado com os Componentes de
Fase nio-Minima) (Holt e¢ Morari, 1985). Estas
técnicas sio aplicadas na anilise da controlabilidade ¢
resiliéncia de reatores de polimerizagio, por Lewin ¢
Bogle (1996), ¢ em redes de coluna de destilagio, por
Chiang ¢ Luyben (1988). Existem outras técnicas
como SSV (Valor Singular Estruturado) (Doyle,
1982) ¢ RPN (Numero de Desempenho Robusto)
(Trierweiler e Engell, 1997).

Em uma série de artigos, Luyben (1993a; b; c),
Tyreus e Luyben (1993) investigaram
sistematicamente os efeitos de um lago de reciclo na
dinimica de processo e também estudaram a
interagio entre o projeto de controle de diversos
sistemas, com numero diferente de unidades e
componentes de processos.

Denn e Lavie (1982) demonstraram, também,
que o tempo de resposta de sistemas com reciclo
podem ser substancialmente mais elevado do que
aquela de uma unidade individual.

Reatores quimicos, geralmente, sio as operagoes
mais importantes em uma industria quimica. Muitas
vezes, envolvem reagdes maltiplas, em paralelo, que
geram um ou mais produtos indesejados. A presenga
do reciclo, em um sistema de reatores, possibilita
volumes menores destes, para uma mesma
conversao, além de menor necessidade de agitacio.

Neste trabalho, investiga-se a influéncia do reciclo
de massa, em um sistema de reatores CSTR em série,
em que temos reagdes paralelas, com diferentes
configuragdes da estrutura e também diferentes taxas
de reciclo. O sistema de controle usado é um PID
(Proporcional Integral Derivativo) e a relagio com
indicadores de controlabilidade e resiliéncia.

Material e métodos

Todo o trabalho foi realizado computacionalmente,
por meio de simula¢io dindmica utilizando o software
Matlab® .

Os métodos para indicar a intera¢io do reciclo com
o sistema de controle foram os indicadores de
controlabilidade e resiliéncia. A qualidade do
desempenho do sistema de controle foi obtida por
meio do ISE.

Indicadores de controlabilidade e resiliéncia

Uma planta industrial que apresenta poucas
limitagdes inerentes de controle e capacidade de
aceitar sistemas de controle de boa performance
apresenta uma boa controlabilidade e uma boa
dinimica de resiliéncia. Segundo Perkins (2002), a
anilise da controlabilidade tem como mérito
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classificar ~ alternativas de controle de um
determinado processo ¢ apontar falhas das mesmas,
ja na fase inicial do projeto do processo, e assim
modificar o processo para melhorar ou remover
falhas. Um dos métodos de avaliar a controlabilidade
¢ por meio da matriz de ganho relativo (RGA).

Trés foram os critérios avaliados, aqui, para a
determinagio da controlabilidade e da resiliéncia: o
RGA, o indice de resiliéncia de Morari (MRI)
(Morari e Zalfiriou, 1989) e ntmero de condi¢io
(CN). Como foi dito, existem outros indicadores
como NMP, RPN, SSV, que nio foram analisados,
pois o SSI/ tem caracteristicas anilogas ao MRI, ¢
nao foi feito o estudo dos indices NMP e RPN, uma
vez que os sistemas estudados sio de fase minima
que em malha fechada sdo estdveis.

Matriz de ganho relativo (RGA)

A matriz de ganho relativo (RGA) foi
desenvolvida por Bristol (1966) ¢ mede as interagdes
de sistemas com miltiplas malhas, o que é 1til na
anilise de sistemas de controle. Os elementos da
RGA sio definidos como a razio entre o ganho de
malha aberta e a malha fechada. Sendo o célculo da
RGA dependente dos ganhos do sistema em estado
estacionario.

A RGA ¢ definida na Equagio 1:

RGA=G(0)0(G(0)™")T (1)

em que [ é o produto de Schur (multiplicagio de
matriz elemento por elemento), -1 é a inversa da
matriz, T é a transposta da matriz, G(0) é a matriz de
ganho estitico.

A RGA
caracteristicas:

1. a soma dos elementos de uma linha ou coluna
sempre serd igual a 1;

2. elementos com valores muito grandes, em
modulo, indicam a interacio forte entre as malhas;

3. se algum elemento da diagonal principal for
negativo, o sistema pode apresentar instabilidade
integral;

4. recomenda-se que os elementos da diagonal
sejam maiores que 0,5 e menor que 4.

tem as seguintes propriedades e

indice de resiliéncia de Morari (MRI)

O indice de resiliéncia de Morari (MRI) indica a
controlabilidade inerente de um processo. Depende
das varidveis controladas e manipuladas, mas nio do
emparelhamento dessas varidveis ou da sintonia dos
controladores. Assim, ele é ttil para comparar
alternativas de processos ¢/ou de varidveis

manipuladas. Para determinar o MRI, é necessirio
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Desempenho de sistema de controle de processos com reciclo 21

aplicar a decomposi¢io em valores singulares (SVD),
na matriz de ganho, no estado estacionirio (G(0)),
sendo o MRI o menor valor singular (g,,;,).

A SVD of G(0) é dada pela seguinte equagio:

G(0)=UzV" 2)

Nimero de condigao (CN)

O ndmero de condi¢io (CN) pode ser definido
como a razio entre 0 maior e o menor valor singular
de um determinado processo, assim sendo:

CN: 0—max/o—min (3)

Um valor muito grande do CN ¢ indesejivel,
porque indica que o sistema ¢ sensivel a mudangas
nos parimetros do processo (Narraway et al., 1991).
Portanto, conjuntos de variiveis manipuladas que
gerem pequenos CN sio mais apropriados.

indice de desempenho (ISE)

Um indice de desempenho é o ntimero que
indica a qualidade do desempenho do sistema
(Ogata, 1993). De acordo com o critério da integral
do erro quadritico (ISE, integral square error) a
qualidade do desempenho do sistema é avaliada pela
seguinte integral:

ISE = ["e?(t)t (4)

O limite superior () pode ser substituido por
T, que ¢ escolhido grande o suficiente para que e(t)
seja desprezivel para T, > t Este fndice de
desempenho tem sido usado frequentemente, tanto
para entradas deterministicas (como entrada em
degrau) quanto para entradas aleatérias, por causa da
facilidade de se computar a integral, tanto analitica

como experimental.

Estudo de caso

Considerou-se um sistema com dois CSTR em
série, mantendo-se a temperatura constante em cada
reator, sendo a temperatura dos reatores diferentes,
assumindo as configuragdes mostradas nas Figuras 1,
2 e 3, onde ocorrem reagdes multiplas em paralelo,

A - B, r =kgc,,

2A = C,r =k ¢

o produto desejado é B, em que k é a constante de

reacio, ¢, (mol L) a concentragio molar de A. A
varidvel controlada € a concentragio de A, na saida
do segundo reator (c4,), € a varidvel manipulada ¢ a
vazio molar de A puro (m). Foram analisadas trés
configuracoes:

1. caso I, mostrado na Figura 1, a vazio molar do
componente A puro entra no primeiro reator;

2. caso I, apresentado na Figura 2, a vazio molar
do componente A puro entra no segundo reator;

3. caso III, Figura 3, a vazio molar do
componente A serd adicionada em ambos os reatores
em quantidades iguais.

Em todos os casos, o controlador PID foi
sintonizado por meio de um programa desenvolvido
no MATLAB®, usando as regras de Ziegler-Nichols,
pelo diagrama de Bode, para cada taxa de reciclo.
Para a resolugio, supds-se que as reacOes, que
ocorrem em ambos os reatores, sio irreversiveis e
sdo conduzidas isotermicamente.

Caso |

No primeiro caso, o componente A puro ¢
adicionado no primeiro reator.

=

A
kBZ
kCZ

TZ

Figura 1. CSTR em série, com reciclo e componente A puro
entrando no primeiro reator.

Fazendo o balango de massa do componente A,
no primeiro reator da Figura 1, sendo m (mol min™")
e p, densidade molar (mol L), entio, a vazio da
valvula é m/p,, assumindo que m/0, ¢ muito menor
que a vazio F. Esta suposi¢io também serd assumida
para os casos II e III. Assim, a fung¢io transferéncia
do primeiro reator é:

Cuule) KT ME)(3)

K K
Frev i A r,s+1 F
1

s+l

K, = F
° (1 + G)F +V, (kBl + 2kc1CA15)
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_ aF
2 (1 + G)F +V1(kBl + 2kCchls)
Km = F
(l + G)F +Vl (kBl + 2kCchls)
Vi
T, =

(1 + G)F +V1 (kBl + 2kC1CAls ) '

Em que F (L min™) € a vazio volumétrica, @, a
taxa de reciclo, é a fracio de retorno da vazio do
segundo reator que, para todos os casos, variou de
zero a um, em intervalo de 0,25; ¢ IV (L), o volume
do reator.

Fazendo o balango de massa de A no segundo reator,
assim, a funcio transferéncia do segundo reator é:

K
CAZ( )_Tl_'_lc/u(s) ©)
2
em que:
_ @+a)F
' (l + a)F +V2 (kBZ + 2kC2cA25 )
V2
T, =

(l + G)F +V2 (kBZ + 2kC2cA25 ) .

Caso Il

Neste caso, o componente A puro € adicionado
no segundo reator, Figura 2.

Figura 2. CSTR em série, com reciclo e componente A puro
entrando no segundo reator.

A tuncio transferéncia do primeiro reator é:

_ Ks K, 7)
Cule)= K Cu )+ K2 cuf)
em que:
F
K, =
° (1 +a)F +V1(k51 +2kC1CA15)
aF

K, =
’ (1 + G)F +V1 (kBl + 2kcchlS)

Conceigao et al.

—_ Vl .
0T a)F +V, (ke + 2KerCo)

A funcio transferéncia do segundo reator é:

o) =2 0, f)+ MM ®
€m que:
i _ 1+a)F
L (1 + a)F +V2 (kBZ + 2kC2CA25)
Km = F
(1 + a)F +V2 (kBZ + 2kCZCA25)
V2

7 T alF 4V, (ke + 2kesCrns)

Caso Il

O componente A puro ¢é adicionado, em
proporg¢des iguais, em ambos os reatores CSTRs, a
metade de m em cada reator, Figura 3.

Figura 3. CSTR em série, com reciclo e componente A puro
entrando em ambos os reatores.

A tungio transferéncia do primeiro reator é:

Km, M(s) (9)

- Ko K,
Cul =) K o) M
em que:
_ F
o (1 + a)F +Vl(kBl + 2kC1CAIS)
K = aF
? (1 + a)F +Vl (kBl + 2kCchlS)
m = 0,5F
' (1 + G)F +V, (kBl + 2kClCAls)
I, = Vi

1

(1 + a)F +Vl (kBl + 2kcch15)
A tungio transferéncia do segundo reator é:

Ki ¢, (s)+ K™ M(s) (10)
7,s+1 F
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cm que:
d _ Q+a)F
L (1 + G)F +V2 (kBZ + 2kCZCA23)
K. = 0,5F
: (1 + a)F +V2 (kBZ + 2kCZCA25)
V2

T2 (1 + a)F +V2 (kBZ + 2kC2CA25)

Pardmetros do processo

A Tabela 1 apresenta os parimetros de processo
(baseados em exemplos do Coughanowr (1991) e
Fogler (1992)), para dois CSTR em séric. Estes
parimetros nio dependem da configuragio do
sistema de controle.

Tabela 1. Parimetros dos reatores.

F= 2800 L min™
v, = 8400 L
V,= 8400 L

ky, = 0,1667 min™
ke = 0,0075 mol Lmin™'
ky, = 0,667 min™
ke, = 0,01 mol Lmin™
= 1,60 mol L
Py = 12,81 mol L'

Resultados e discussao

Parametros do sistema de controle PID

As Tabelas 2, 3 e 4 apresentam os parimetros do
controlador PID. Para cada configuracio ¢ taxa de
reciclo (@), foram calculadas as constantes do
controlador, que foram sintonizadas por meio das
regras de Ziegler-Nichols.

Tabela 2. Parimetros do Controlador PID para o caso L.

a K 7 7

0,00 4,1706 1,8140 0,4535
0,25 3,6804 1,7159 0,4290
0,50 3,2854 1,6237 0,4059
0,75 2,9584 1,5338 0,3835
1,00 2,6955 1,4442 0,3610

Tabela 3. Parimetros do Controlador PID para o caso II.

a K 7] 125}

0,00 4,1544 1,8125 0,4531
0,25 3,6698 1,7147 0,4287
0,50 3,2780 1,6228 0,4057
0,75 2,9531 1,5331 0,3833
1,00 2,6916 1,4436 0,3609

Tabela 4. Parimetros do Controlador PID para o caso III.

a K 7] 125}

0,00 4,1742 1,8145 0,4536
0,25 3,6826 1,7162 0,4290
0,50 3,2868 1,6240 0,4060
0,75 2,9593 1,5340 0,3835
1,00 2,6961 1,4443 0,3611

Observa-se que os valores dos parimetros do
controlador diminufram com o aumento da taxa de
reciclo (@), em todas as configuragoes.

Medidas de controlabilidade e resiliéncia

As Tabelas 5, 6 ¢ 7 apresentam os resultados da
matriz de ganho relativo (RGA), do indice de
resiliéncia de Morari (MRI) e ntimero de condigio
(CN), para diferentes taxas de reciclo (@), nas trés
diferentes configuragoes.

O cilculo da RGA foi feito, segundo a sequéncia
a seguir, tomando como exemplo o caso II para taxa
de reciclo igual a zero.

o Eﬂ e TR,

JKnms+1) KK, M(s)
{ [Pl

KmKZ KO(T25+1) CAO(S)

Substituindo os valores das constantes e
considerando s igual a zero, temos a matriz de ganho

estatico:

0,3307 0,2137
oo 22

0 0,6463
entao
[0,3307 0,2137 30241 -1,00001)
RGA = O
| 0 0,6463 0 15473
[0,3307 0,2137 30241 0
RGA = O
) 0,6463} {— 1,0000 1,5473}
(10000 ©
RGA = .
0 1,0000

O MRI foi obtido pela decomposi¢io da matriz
de ganho estitico:

0,3943 -0,9190

{0,9190 0,3943 }

_[06906 0

{ 0 0,3094}

T :{0,1888 —0,9820}
09820 10,1888

O valor de MRI é o menor valor da matriz 2,
entio:

O, = 0,3094
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O CN ¢ obtido pela razio entre o maior ¢ o
menor valor singular, dados na matriz 2.

N = 06906 = 5 535
0,3094

A mesma metodologia de célculos foi aplicada a
todos os casos.

Tabela 5. Medidas de Controlabilidade e Resiliéncia para o
processo do caso 1.

a RGA MRI CN

0,00 2,96 -1,96 32x10° 21x10°
21,96 2,96

0,25 421 321 22x10° 2,8x10*
321 421

0,50 6,77 -5,77 13x10° 43x10*
577 6,77

0,75 13,81 -12,81 6,5x10° 8,5x 10*
112,81 13,81

1,00 1821 -17,21 49x0° 1,1x10°
1721 1821

Tabela 6. Medidas de Controlabilidade e Resiliéncia para o
processo do caso I

a RGA MRI CN

0,00 1,00 0,00 0,304 2,2320
0,00 1,00

0,25 1,05 -0,05 0,2752 2,3600
20,05 1,05

0,50 1,11 -0,11 0,2457 2,5582
2011 1,11

0,75 1,17 0,17 0,2209 2,7828
2017 1,17

1,00 124 0,24 0,2003 3,0233
024 -124

Tabela 7. Medidas de Controlabilidade e Resiliéncia para o
processo do caso III.

7 RGA MRI CN

0,00 _1(;?9 '(}ﬁ) 0,1534 4,9911
0,25 _1(;?()11 "1211 0,1370 5,3007
0,50 }(7)?4_(1):31 0,1234 5,6643
0,75 _1(;?866 '(1»266 0,120 6,0616
1,00 _1(;?988 ‘(i:zz 0,1025 6,4811

Pelos valores de RGA, MRI ¢ CN das Tabelas 5,
6 ¢ 7 nota-se que os melhores indices, segundo as
regras, sio os da Tabela 6 para o caso II.

Performance do sistema de controle

As curvas de resposta e o ISE foram obtidos pelo
programa desenvolvido no Matlab.

Perturbagao degrau na carga

As Figuras 4 a 6 apresentam a resposta a uma

Conceigao et al.

perturbacio degrau unitirio na carga, para as trés
configuragdes, variando a taxa de reciclo e
calculando o ISE para cada curva de resposta.

Em todos os testes degrau aplicados, o aumento
do reciclo fez com que o valor do ISE aumentasse,
indicando piora no sistema de controle.

5 0=0.00
O g=0.25
0.16 - O =050 [|
D q=0.75
014 — o=1.00 ||
0.12 —
ISE(0) = 0.13457
0.1 —
o2 ISE(0.25) = 0.15264
0.08 —
ISE(0.5) = 0.1686
008 ISE(0.75) = 0.18254 ]
004 ISE(1) = 0.19338 1
0.02 Bl
ob . ) . | & —t
5 10 15 20 25 30 35 40
Tempo (min)
Figura 4. Resposta a0 degrau unitirio na carga do caso .
0.16 T
O =0.00
& =025
014 Q =0.50
D g=0.75
— =100
012 —
oLr ISE(0) = 0.057624 7
'
%008 ISE(0.25) = 0.076107 7
ISE(0.5) = 0.0937
0.06 - —
ISE(0.75) = 0.10995
0.04 -
ISE(1) = 0.12376
0.02 -
o ‘ ‘ ‘ — 5
5 10 15 20 25 30 35
Tempo (min)
Figura 5. Resposta ao degrau unitirio na carga do caso IL
0.16 T T
O =0.00
O =0.25
0.14 O =050
> =075
— =100
012 —
orr ISE(0) = 0.084751 7
o
S oos| ISE(0.25) = 0.10514 4
ISE(0.5) = 0.12357
0.06 - -
ISE(0.75) = 0.13996
0.04 |
ISE(1) = 0.15333
0.02 -
o ‘ ‘ ‘ 2 . 4
5 10 15 20 25 30 35 40

Tempo (min)

Figura 6. Resposta ao degrau unitirio na carga do caso III.

Apesar de os valores dos parimetros do
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controlador PID (Tabelas 2, 3 ¢ 4) serem similares
para os trés casos a escolha da configuragio influi no
desempenho do sistema de controle, como pode ser
observado nas Figuras 4, 5 ¢ 6. A melhor
configuracio é o caso II, como podemos observar,
por exemplo, para o reciclo de 50% (a = 0,5), o
valor de ISE ¢ 44,4% menor do que no caso I ¢
24,2% menor do que no caso III.

Os indicadores C&R estavam corretos indicando
que o aumento de reciclo piora o desempenho e que o
caso 1II teria o melhor desempenho a perturbagdes, e o
CN e o MRI mostraram-se muito sensiveis.

Conclusao

Para todas configuracoes testadas, o desempenho
do controle piora com o aumento da taxa de reciclo.
Também, é notada relagio entre as medidas de
controlabilidade e resiliéncia RGA, MRI ¢ CN ¢ a
performance do sistema de controle. Deste modo,
estas medidas também podem ser usadas para prever a
melhor estrutura de controle de um processo com
reciclo. Por meio dos resultados da Tabela 6, que
apresentam os melhores valores dos indicadores, é
possivel prever que o caso II teria o melhor
desempenho, que ficou confirmado pelos testes de
performance do sistema de controle, a Figura 5
apresenta os menores valores de ISE, comprovando a
previsio. Os indicadores de resiliéncia e
controlabilidade sio eficientes de forma qualitativa,
pois indicaram qual seria o sistema que teria o melhor
desempenho, mas seus valores nio sio capazes de
predizer quantitativamente o desempenho.
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