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Resumo — Este trabalho apresenta uma ferramenta para a identificagdo de processos e sintonia de malhas PID,
aplicada a uma planta piloto petroquimica referente ao processo de hidrogenacédo de gasolina de pirdlise (HDT),
localizada na Escola de Quimica da UFRJ em projeto conjunto com a empresa COPENE. Para a obtengdo da ferramenta
é utilizado o software MATLAB e a sua biblioteca Simulink, exercendo as fungfes de otimizagdo e simulagéo,
respectivamente. Dados de entrada e saida da planta foram utilizados para a identificagdo do processo em malha aberta,
realizada através da estimativa de fungdes de transferéncia complexas pelo método dos minimos quadrados. A sintonia
damalha de controle de pressdo do reator é determinada através dos parametros da funcdo de transferéncia estimados na
identificac8o, pelo método de minimizag&o da integral do erro de regime permanente (ITAE). As informagdes obtidas
sd0 aceitas caso um critério de convergéncia seja atingido. Os resultados da sintonia da malha permitem que a resposta
de controle de presséo seja satisfatério, podendo estender-se a outros processos quimicos.
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Abstract — This research presents a process identification and PID tuning tool, applied to a HDT pilot plant,
located at Chemistry School of University of Rio de Janeiro — Brazil, with collaboration of a petrochemical industry
named COPENE. MATLAB and its library Simulink are used to obtain the tool, which accomplishes the functions of
system otimization and process simulation, respectively. 1n and out plant data are obtained and used to make the open-
loop process identification through the transfer functions estimation, in agreement with the least squares method. The
control loop tuning of the reactor pressure is determined through the transfer functions parameters estimated in the
previous identification, based in the ITAE method. All obtained information is accept if the convergence criteria is
achieved. The tuning results allow the success of the pressure control response and the tool could be used with other
chemical processes.
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1. Introducéo

A complexidade dos sistemas dindmicos na industria quimica tem viabilizado a construcdo e utilizagdo de
métodos computacionais avancados para a simulagdo, identificacdo, otimizagdo e controle de processos. Entretanto,
controladores do tipo PID ainda sao usados em larga escala, devido a sua robustez e simplicidade.

Os gjuste do controlador deve ser realizado adequadamente, obedecendo as caracteristicas do processo, sendo
que para isso a sua dindmica deve ser conhecida. Neste caso, as ferramentas computacionais sdo extensivamente
utilizadas na identificagdo de processos, quando ha o envolvimento de sistemas complicados ou cujos dados séo de
dificil obtencao.

O software MATLAB da Mathworks € uma poderosa ferramenta matemética cujo uso difundiu-se da area
académica para a industrial, passivel de ser empregado em todas as etapas de um processo como projeto, operacéo e
otimizacado, possibilitando seu uso on-line e off-line. Ja o Simulink € uma biblioteca de simulagdo pertencente ao
ambiente MATLAB, de grande utilidade no controle de processos quimicos por possuir médul os especificos.

Deste modo, foi desenvolvida uma ferramenta em MATLAB-Simulink, capaz de identificar a dindmica do
processo de uma planta piloto de hidrogenacéo de gasolina de pirdlise (HDT) e sintonizar os parametros PID da malha
de controle de pressdo no reator. A Unidade HDT esta localizada na Escola de Quimica da UFRJ e € mantida por
projeto ligado a empresa COPENE.

O trabalho consiste das seguintes etapas: Elaboracéo da ferramenta de identificacdo do processo; Teste da
ferramenta com pseudo-experimento; Elaboracéo da ferramenta para sintonia da malha. Os resultados deste trabalho
consistem naidentificagéo do pseudo experimento e na aplicacdo das ferramentas a plantapiloto HDT.

A identificac8o foi realizada em termos de uma Unica funcdo de transferéncia global em malha aberta, pelo
método dos minimos quadrados, sem restricBes quanto a sua complexidade. A sintonia foi obtida pelo gjuste dos
par@metrosk, t; e tp, pelaminimizagéo daintegral do erro de regime permanente (ITAE).

Os resultados obtidos foram aplicados no ajuste do controlador da planta piloto, cuja acdo de controle de
pressdo apresentou comportamento satisfatorio, indicando que a ferramenta construida € um método eficiente para a
identificago e sintonia de controladores PID.

2. Justificativas

A identificac@o de processos para fins de controle de malhas pode se tornar pouco viével, dependendo do
método empregado. A obtencdo de fungdes de transferéncia efetuada item por item € impraticavel para plantas
industriais, por sua complexidade e pelaimpossibilidade de intervencdes e de medicées.

Entretanto, o conhecimento da dindmica do processo é imprescindivel para que seja realizada a sintonia de
malhas de controle. Para isto existem diversos métodos de obtencédo da funcéo de transferéncia empirica, baseando-se
principalmente na aplicacdo de perturbacdes e leitura da resposta ao longo do tempo. Porém, nestes métodos é
necess&rio 0 conhecimento prévio do comportamento do processo em relagéo a suaordem, a presenca de tempo morto,
entre outras caracteristicas. Esta restricdo faz com que processos mais complicados ou desconhecidos ndo possam ser
model ados de maneira eficiente.

E possivel destacar algumas vantagens da ferramenta desenvol vida em relagio a métodos estabel ecidos:

- Modelo Empirico: sem a necessidade de model os fisicos e quimicos rigorosos. Obtengao rapida e simples.

- Modelo Prético: minimizaerros pois 0 model o é obtido pela préprio processo;

- Modelo Completo: obtém-se a fungéo de transferéncia que engloba todos os acessdrios, equipamentos, dutos
einstrumentacdo, sem a necessidade de identificacdo individual;

- Poucas informag8es requeridas: apenas as variaveis de entrada e saida sdo necessarias. Em caso de total
desconhecimento da dinémica, varias combinacdes podem ser testadas, até que o arranjo 6timo seja obtido;

- Método Eficaz: o processo éidentificado através de critérios de minimizagdo de erros consolidados.

3. Metodologia

Os dados de entrada e saida foram obtidos experimentalmente na planta piloto, através de perturbagdes
aplicadas na varidvel manipulada (entrada — abertura da vélvula) e do registro da resposta do processo (saida - pressao).
As informagdes resultantes foram armazenadas no histérico do sistema de supervisdo FIX MMI da Intellution, utilizado
na planta como interface homem-magquina. A Figura 1 apresenta um esboco da planta piloto mostrada natela do FIX.

3.1. Ferramenta de identificac&o de processos

O processo HDT foi eshogcado em ambiente Simulink, de modo que todos acessorios, equipamentos e
instrumentos fossem agrupados em um Unico subsistema denominado Processo, conforme mostrado na Figura 2. Este
subsistema contém as informagdes da dinémica do processo em relacdo ao tipo de fungdo de transferéncia e valores para
0s zeros polos e tempo morto desta func&o.
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Figura 2. Visualizagéo da ferramenta de identificagdo no Simulink

Os dados obtidos no teste experimental da planta sdo informados através dos blocos “Dados de Entrada’ e
“Dados de Saida’. Pode-se testar véarias configuragdes para as fungdes de transferéncia. Utilizou-se como ponto de
partida para os testes de modelos uma configuragdo a qual considera que a dindmica do processo apresenta
caracteristica de 2 ordem com tempo morto, termo integrador e um zero. A Figura 3 ilustra a estrutura interna do
subsistema Processo com 0 modelo mais complexo testado.
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Figura 3. Visualizag&o interna do subsistema Processo contendo a funcéo de transferéncia

Os parametros T1 e T2 sdo os pélos, T3 é o zero e K é o ganho. O tempo morto é representado por g e esta
oculto no bloco de mesmo nome.

Na acdo conjunta dos softwares, 0 MATLAB obtém do Simulink a curva de resposta anteriormente estimada
por ele proprio e a curva verdadeira, através das quais efetua os célculos de minimizag&o dos critérios e estima novos
par&metros. O Simulink utiliza os novos paré@metros a fim de proceder a simulagé@o e enviar uma nova curva estimada
parao MATLAB. Estas a¢des sdo repetidas até que o critério de convergéncia seja aceito. Os comandos sdo realizados
através de cddigo desenvolvido no MATLAB. A ferramenta retorna os valores dos pardmetros da funcdo de
transferéncia testada. Obtém-se gréficos das curvas real e estimada da resposta do processo ao longo do tempo, nimero
de iteragdes da funcdo de minimizagdo até que a convergéncia seja atingida, residuos e o coeficiente de correlagéo entre
ascurvas.
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3.2. Teste com pseudo experimento

Parafins de validagcdo da ferramenta desenvolvida e sua posterior aplicacdo na planta piloto de HDT, utilizou-
se dados referentes a um pseudo experimento, gerado no ambiente Simulink. Este foi construido utilizando-se uma
entrada aleatéria (perturbacéo), afetando um processo definido por par@metros da funcéo de transferéncia previamente
estipulados (processo conhecido). Obteve-se entdo a curva de resposta do sistema a perturbagao aplicada.

Com os dados de entrada e saida aplicou-se a ferramenta de identificacdo para a obtencdo dos parametros.
Estes foram comparados com os originais de modo que a conformidade entre estes valores servisse como um indicador
da eficiéncia da ferramenta desenvolvida. A comparagdo grafica entre as saidas real e estimada também foi utilizada
como método de validagéo.

3.3. Ferramenta de sintonia de malhas

O processo é novamente eshocado em ambiente Simulink, adicionando-se blocos referentes ao controle da
malha. O bloco PID apresenta os parametros do controlador, os quais serdo estimados pelo MATLAB de modo
semelhante a ferramenta de identificagcdo. A funcéo objetiva a ser minimizada é aintegral do erro de regime permanente
(ITAE). Sendo assim, o MATLAB informa novos valores dos pardmetros ao Simulink, que efetua uma nova simulagéo,
até que o critério de convergéncia seja atingido. A Figura4 mostraatela do Simulink com ferramenta de sintonia.
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Figura 4. Visualizagéo da ferramenta de sintonia no Simulink

O bloco PID contém informagdes sobre os parametros do controlador que seréo estimados pela ferramenta. O
bloco de saturagdo é necessario para que a saida do controlador seja restringida aos valores reais do elemento final de
controle (neste caso avalvula). O ITAE é calculado em bloco especifico de acordo com o sinal do erro do controlador.
O bloco SP é a perturbac&o que sera efetuada no valor do setpoint do controlador, caracterizando uma operagao servo.

A ferramenta de sintonia retorna a estimativa dos parametros do controlador P, | e D referentes as acdes
proporcional (k), integral (t,) ederivativa(tp) da lei de controle. Também sdo obtidos os valores do ITAE, o nimero
deiteracOes e graficos temporais do sinal do erro do controlador edo ITAE.

4. Resultados e Discussao

4.1. I dentificacdo do pseudo experimento

A aplicacdo da ferramenta ao pseudo experimento formulado foi adequada, retornando um coeficiente de
correlagdo entre as saidas real e estimada de 0,9998, indicando que a ferramenta é satisfatéria como método de
identificacéo.

4.2. Aplicacéo da ferramenta ao processo HDT

Foram testados mais de 10 tipos de fungdes de transferéncia. A Tabela 1 mostra alguns resultados obtidos.
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Tabela 1. Resultados comparativos entre alguns model os testados

Modelo I dentificacdo Sintonia
Residuo | ter acbes ITAE Par @metros
ke ®(T3+s) P -495.4
sfi+s)r2+s) 0,9426 241 336 I ~0
D 994
ke ® P -498
T1+s)\T2+59) 4,485 148 1273 I ~0
D 93.1
ke ®(T3+s) P -414
T [ri+s) 2,0567 140 1996 I 3.37
D 93.1

De acordo com os resultados encontrados, verifica-se que o primeiro modelo é o mais adequado, devido aos
valoresfinaisdo ITAE, do residuo e do nimero de iteragdes. Notou-se também que as fungdes de transferéncia as quais
possuem termo integrador se mostraram mais satisfatorias, e as que nao o possuem, apresentaram valores muitos baixos
para os parametros do denominador, indicando um comportamento integrador.

Porém, constata-se que independente do modelo utilizado os valores para a sintonia ndo variam
significativamente, mostrando que existiu uma coeréncia entre as funcgdes de transferéncia consideradas.

Os parédmetros obtidos no primeiro modelo serdo utilizados na sintonia da malha de pressdo. A Figura 5
mostra a comparagdo entre a resposta real e a estimada para este modelo. Pode-se constatar uma boa aderéncia da
resposta estimada a verdadeira, apresentando um coeficiente de correlacéo de 0,9994.
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Figura 5. Comparac&o entre as saidas real e estimada para 0 modelo escolhido.

Os valores dos paréametros do PID foram convertidos para kg, t; e tp e sdo ilustrados na Tabela 2, os quais
mostram a tendéncia existente de tornar o termo integral desprezivel, ja que a equagéo de controle relaciona o inverso
do valor de t|, Isto pode ser explicado por se tratar de um processo integrador, ndo necessitando de acdo integral na
estratégia de controle.

Verifica-se também que o sistema € lento devido ao valor alto do ganho proporcional (k;). Porém este valor
ndo pode ser usado tal qual foi obtido, devido a sua grande ordem de grandeza. Entretanto, o valor de k; serve como um
indicador de que o ganho do controlador deve ser g ustado de modo que seja proporcional mente alto. A Figura 6 ilustra
a acdo do controlador frente a uma perturbagéo de —0,10 no valor do setpoint.

Tabela 2. Resultados do gjuste do controlador

Acdo Valor
kc proporcional ~500
t). integral ~¥
th derivativa 0,20

O ajuste do controlador na prépria planta foi realizado conforme tendéncias encontradas pelas ferramentas
utilizadas. Foi feita uma sintonia fina dos valores dos parémetros do controlador, de modo que a ag&o de controle se
mostrasse satisfatoria.
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Figura 6. Resposta do controlador para uma perturbagéo degrau de -0,10 no setpoint

Osvalores utilizados no controlador foram k=15, t,; =999 (anulaaagdo) e tp=0,10. O valor de tp foi
diminuido, pois esta agdo amplifica ruidos e o sistema se mostrou bastante oscilatério. Porém, esta acdo ndo pode ser
completamente desprezada, pois sendo o processo lento, ela é necessaria na diminui¢do do tempo de resposta. A Figura
7 mostra a acdo de controle apds a sintonia adotada, em operacdo com setpoint de 30 bar para a presséo.
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Figura 7. Resultado da ac&o de controle para o ajuste determinado pelaferramenta

5. Conclusao

A ferramenta desenvolvida pode ser eficientemente utilizada na identificagdo de processos e na sintonia de
malhas, os quais possibilitem a obtenc@o de dados de entrada e saida. Porém, deve-se considerar que pelo fato de a
simulagdo néo reproduzir exatamente 0 comportamento do processo, os valores obtidos indicardo na maior parte das
vezes umatendéncia dos parametros, e ndo seus val ores absol utos.
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