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APRESENTACAO

A Parte I deste livro abrange as estratégias empregadas no controle de processos.
Ela é composta pelo Capitulo 10, que apresenta uma classificacao dessas técnicas.

A Parte II deste livro aborda as estratégias classicas de controle tradicionalmente
aplicadas a processos industriais. Ela contém quatro capitulos: o Capitulo 11 estuda as
técnicas de controle de razdo ou relagao; o Capitulo 12, as técnicas de controle em cas-
cata; e no Capitulo 13 enfatizam-se diversas técnicas de controle por pré-alimentagdo,
concluindo, assim, as técnicas classificadas na categoria I do Quadro 10.1. O Capitulo
14 trata da importante classe de processos industriais do tipo batelada e dos tipos de
controle empregados, citando, além do controle regulatorio, as técnicas de controle
discreto: intertravamento e sequenciamento.

A Parte III do livro aborda as técnicas cldssicas de controle avancado, citadas na
categoria II do Quadro 10.1. Essa parte contém quatro capitulos: o Capitulo 15 lista
conceitos basicos acerca da mais simples das técnicas de controle PID adaptativo, inti-
tulada gain scheduling (escalonamento de ganho), e do PID autoajustavel. No Capitulo
16, fala-se da compensacdo de tempo morto em processos, com énfase para o preditor
de Smith. No Capitulo 17, citam-se as técnicas de controle seletivo como auctioneer-
ing, split range, override etc., e no Capitulo 18 aborda-se o controle multivariavel por
desacoplamento.

Finalmente, o Apéndice B — Conceitos basicos sobre controle preditivo multivari-
avel apresenta textos complementares aos capitulos e discute conceitos basicos sobre
controle preditivo multivariavel.
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CAPITULO 10
ESTRATEGIAS EMPREGADAS NO
CONTROLE DE PROCESSOS

O Volume 1 desta cole¢ao focou em estratégias convencionais de controle, como o
controle on/off e o controle PID. Neste volume, expande-se a exposi¢ao das técnicas de
controle empregadas na industria.

Este capitulo visa apresentar um panorama das técnicas de controle existentes e sua
aplica¢ao em processos industriais.

10.1 CLASSIFICACAO DAS ESTRATEGIAS APLICADAS NO
CONTROLE DE PROCESSOS
Esta se¢ao aborda as estratégias usadas no controle de processos. Para tal, conside-

ra-se a classificagdo das estratégias de controle proposta por Seborg (1994; 1999), ar-
ranjadas de acordo com seu grau de utilizagdo na industria, conforme o Quadro 10.1.

Quadro 10.1 = Classificagdio das estratégias de controle de processos de acordo
com seu grau de aplicagdo na indistria (SEBORG, 1994; 1999)

Categoria | — Estratégias convencionais
e controle manual
e controle on/off (liga/desliga)
e controle PID
e controle de razdo ou relagdo
e controle em cascata
e controle por pré-alimentacdo (feedforward)

(continua)
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Quadro 10.1 - Classificagdo das estratégias de controle de processos de acordo
com seu grau de aplicagdo na indistria (SEBORG, 1994; 1999) (continuagdo)

Categoria Il — Controle avangado: técnicas classicas
¢ escalonamento de ganho (gain scheduling)
* compensagdo de tempo morto
e controle seletivo/override
e controle multivariavel por desacoplamento

Categoria Il — Controle avangado: técnicas amplamente utilizadas
e controle preditivo baseado em modelo
e controle estatistico de qualidade
e controle por modelo interno
e controle adaptativo

Categoria IV — Controle avangado: técnicas mais novas, com algumas aplica¢des industriais
¢ controle 6timo (LQG — Linear Quadratic Gaussian)
e sistemas especialistas
e controle ndo linear
e controladores baseados em redes neurais
¢ controle nebuloso (fuzzy)

Categoria V — Controle avangado: estratégias propostas com pouquissimas aplicagdes industriais
e técnicas de controle robusto como H_ e sintese m

A analise do Quadro 10.1 indica que, das cinco categorias propostas, quatro sao
ditas avangadas. Deve-se, no entanto, ressaltar que a grande maioria das malhas de
controle industriais (~90%) ainda emprega o algoritmo de controle PID. Isso porque
muitos problemas industriais de controle sdo simples, e, consequentemente, um con-
trolador PI ou PID é uma solugao satisfatoria. As estratégias de controle avancado
devem, entdo, ser usadas em problemas mais dificeis, nos quais elas podem prover
um desempenho significativamente melhor que as técnicas convencionais de controle.
Embora o numero de problemas dificeis seja usualmente pequeno quando comparado
ao numero total de malhas de controle, eles tipicamente envolvem variaveis criticas
do processo, que afetam fortemente objetivos importantes do controle, como qualida-
de do produto, consumo de energia, conformidade com normas ambientais etc. (SE-
BORG, 1994; 1999).

O termo “controle avangado de processos” ndo possui uma defini¢do consagrada,
representando significados diferentes para cada pessoa, dependendo de seu embasa-
mento tedrico e de sua experiéncia pratica. Assim, o Quadro 10.1 é uma tentativa de
classificar as estratégias de controle de processos. A categoria I consiste em estratégias
convencionais de controle, bem conhecidas e que tém sido amplamente usadas ha mui-
tas décadas. As estratégias de controle avancado da categoria II sao ditas classicas por
terem sido usadas na industria a partir da década de 1970. Foram descritas em livros
editados a partir dos anos 1960, como Process Control Systems, de E. G. Shinskey, pu-
blicado pela primeira vez em 1967 e pela quarta — e ultima - vez em 1996 (SHINSKEY,
1996); Process Control and Optimization, segundo volume de Instrument Engineer’s
Handbook, de Béla G. Liptak, publicado pela primeira vez em 1970 e atualmente na
quarta edi¢do (LIPTAK, 2006); Process/Industrial Instruments and Controls Handbook,
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em sua quinta edigdo (MCMILLAN; CONSIDINE, 1999); e Principles and Practice of
Automatic Process Control, em sua terceira edi¢cao (SMITH; CORRIPIO, 2005).

As estratégias de controle de processos da categoria III tém sido bastante usadas na
industria e sdo descritas em livros como os de Deshpande e Ash (1988), Ogunnaike
e Ray (1994), Friedmann e Stoltenberg (1996), Marlin (2000) e Seborg, Edgar, Melli-
champ e Doyle III (2011).

A categoria IV contém estratégias de controle ainda ndo muito usadas na industria,
embora diversas aplicagdes bem-sucedidas de cada uma delas ja tenham sido relata-
das. A categoria V contém abordagens novas com pouquissimas (ou mesmo nenhu-
ma) aplicagdes industriais.

O grande numero de variantes na area de controle deve-se a diversidade dos pro-
blemas préticos. Para a grande maioria das malhas de controle de processos indus-
triais, o controlador PID ¢ suficiente. Ja para processos que eventualmente tenham
variagdes muito grandes na carga, a filosofia de controle por pré-alimenta¢ao pode
ser util. Para malhas de controle multiplas com interagao, é recomendavel empregar
o controle multivariavel por desacoplamento, ou entdo o controle preditivo. Ja para
malhas de controle em que a variavel manipulada pode sofrer fortes perturbagoes e
as constantes de tempo do processo controlado e das perturbagdes na variavel mani-
pulada sdo distintas, pode-se langar mdo do controle em cascata. Para processos com
pardmetros variando ao longo do tempo, recomenda-se empregar o controle adaptati-
vo. Em resumo: é necessdario conhecer bem as estratégias de controle para poder julgar
qual delas ira gerar melhor desempenho para cada tipo de processo.

Temas relevantes relacionados a drea de controle de processos, como identificacdo de
sistemas, modelagem e simula¢do de processos e sistemas computacionais para monito-
racio e controle de processos nio estdo incluidos neste livro. Os dois primeiros assuntos,
identificagdo e modelagem, sdo essenciais para gerar modelos de processos, sem os quais
¢ inviavel a aplicagdo das técnicas de controle avangado. No Capitulo 3 do Volume 1
desta colecio, foi abordada uma forma simples de obter modelos lineares aproximados
de processos industriais, por meio de uma técnica basica de identificagdo de sistemas,
que emprega a curva de reagdo (resposta ao degrau) aplicada a processos operando em
malha aberta. Formas mais complexas de obtenc¢io de modelos mais precisos por meio
da identifica¢ao de sistemas podem ser encontradas em Introdugdo a identificagdo de sis-
temas - técnicas lineares e ndo lineares: teoria e aplicacdo (AGUIRRE, 2015). Em termos
de modelagem e simulagdo de processos, uma referéncia recomendada é Modelagem e
simulagdo de processos industriais e de sistemas eletromecanicos (GARCIA, 2005).

Conhecer a instrumenta¢ao industrial é essencial para o controle de processos.
Uma referéncia recomendada sobre este assunto é Bega (2011). Em uma analogia entre
a malha de controle e o corpo humano, o controle equivale a mente (inteligéncia), en-
quanto a instrumentagdo atua como sistema nervoso e muscular, coletando e enviando
as informacoes das variaveis controladas para o sistema de controle e respondendo aos
comandos deste, agindo sobre as varidveis manipuladas. Ja o sistema computacional
corresponde aos equipamentos e softwares basicos usados para que o software aplicati-
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vo (algoritmos de controle) possa ser executado. Nesse caso, na analogia com o corpo
humano, o sistema computacional equivale ao cérebro.

10.2 APLICACOES DO CONTROLE AVANGCADO NA INDUSTRIA
DE PROCESSOS

Em 1961 foi implementado pela Foxboro o primeiro controle feedforward em uma
coluna de destilagéo.

Desenvolvimentos independentes na Shell Oil Co. nos Estados Unidos (CUTLER;
RAMAKER, 1979; PRETT; GILLETTE, 1979) e na Franca (RICHALET et al., 1978)
resultaram em novas técnicas de controladores lineares preditivos: DMC (Dynamic
Matrix Control) e MAC (Model Algorithmic Control), respectivamente. Os dois algorit-
mos baseiam-se em modelos ndo paramétricos do processo, fungdo objetivo e restri-
¢Oes ativas no presente ou futuro. Cutler e Ramaker (1979) ilustram a técnica do DMC
no controle de temperatura de saida de um forno de preaquecimento, manipulando a
vazdo de gas combustivel e considerando quatro perturbagoes. Prett e Gillette (1979)
aplicam o DMC multivariavel com restri¢oes em uma unidade de craqueamento ca-
talitico envolvendo duas variaveis controladas, quatro manipuladas e duas restri¢cdes.

No inicio da década de 1980, comegaram a ser desenvolvidas as tecnologias de in-
teligéncia artificial, redes neurais e controle difuso (fuzzy). As redes neurais, conjunto
de varias camadas de neur6nios imitando o funcionamento do cérebro humano, foram
usadas principalmente na elaboragdo de modelos de processo. Sistemas especialistas,
baseados na inteligéncia artificial, foram desenvolvidos para treinar novos operado-
res a partir do conhecimento de operadores experientes. O controle difuso, muito
usado principalmente no Japao, utiliza a logica difusa (variaveis linguisticas e regras
“if-then”) em vez de equagdes matematicas.

No Brasil, em 1991, a Petrobras implementou, com tecnologia proépria, seu primei-
ro controlador preditivo multivaridvel em um complexo forno de destilagdo a vacuo
da Refinaria Presidente Bernardes — Cubatdo (RPBC). Em 1993, outros dois contro-
ladores multivariaveis foram comissionados: o sistema reator-regenerador da unidade
de craqueamento catalitico em leito fluidizado (UFCC) da Refinaria Henrique Lage
(Revap), em Sdo José dos Campos, e uma fracionadora de petrdleo da Refinaria de
Paulinia (Replan), em Paulinia.
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CAPITULO 11
CONTROLE DE RAZAO OU RELACAO

Sistemas de controle de razao ou ratio control sio aplicados para manter a relagdo
entre duas variaveis em um valor especificado, de modo a regular uma terceira varia-
vel. Sejam entdo duas varidveis L e M cuja razao desejada seja R, :

R, =— (11.1)

Nesse caso, deseja-se controlar a relagdo entre M e L em vez das varidveis L e M
individualmente. Normalmente, as variaveis L e M sao fluxos.

Ao misturar dois ou mais componentes, busca-se obter uma determinada compo-
sicao que tenha uma dada relagdo entre eles, quer seja em volume ou em massa. Um
exemplo poderia ser a adigdo de um aditivo na gasolina visando manter a octanagem
desejada, a qual pode ou nao ser medida. Aplicagdes tipicas de controle de razao sao:

a) operagoes de mistura (blending) de dois ou mais componentes, em que se con-
trola a vazao dos ingredientes que se misturam para formar um produto, por
exemplo, na alimentagao de reatores quimicos, em que se busca manter uma re-
lagao estequiométrica de injegdo de reagentes. Nesse caso, um ingrediente pode
ter sua vazao livre, enquanto a adi¢do dos demais ingredientes é feita com base
na quantidade desse ingrediente primario;

b) controle de uma razdo de refluxo especificada em uma coluna de destilagio,
com base no controle da composi¢do do produto sendo retirado; ou

¢) controle da relagdo estequiométrica de ar/combustivel para queima em uma
caldeira. Em um caso simples desse tipo de controle, a vazdo de combustivel
pode ser regulada por um controlador de temperatura ou pressdo e esse valor
¢ usado para determinar o valor de referéncia do controlador ar/combustivel.
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Pode-se dizer que o controle de relacdo é o mais elementar dos controladores por
pré-alimentagao. No exemplo de adi¢ao de aditivo na gasolina, se a variavel de carga
do sistema muda - nesse caso, a vazao de gasolina -, isso afeta a variavel controlada,
isto ¢, a octanagem ou nimero de octanos. Essa variagdo pode ser eliminada por meio
de um ajuste adequado da variavel manipulada - nesse caso, a vazao de entrada do
aditivo. Para misturar ingredientes com uma propor¢ao adequada, ha diversas opgdes:

a) efetuar a mistura pré-pesando os componentes e misturando-os em um tanque,
ja nas proporgdes corretas (opgao valida tanto para liquidos quanto para sélidos);

b) efetuar a mistura totalizando a vazao dos liquidos que se deseja misturar. Quando
a totalizagao atinge um valor predeterminado, uma valvula de bloqueio ¢ acionada,
ajustando-se assim uma dada quantidade de cada liquido da mistura no tanque;

c) efetuar a mistura sem nenhum tipo de medi¢do e colocar um analisador de
composi¢do na saida do processo, o qual deve enviar sinais para diferentes con-
troladores de vazdo, que modulam o fluxo de cada um dos liquidos sendo mis-
turados. O controle de relagdo por realimentacao requer que os ingredientes
sejam misturados, a mistura analisada e somente depois se variem as vazdes,
como indicado na Figura 11.1. E facil notar que isso s6 ¢ viavel com analisadores
online muito rapidos (SEBORG et al.,, 2011);

» Gy >
AN

SP

(9}
v

™

Analisador

Figura 11.1 = Exemplo de controle de relagdo por realimentagdo.

d) efetuar a mistura for¢cando que a vazdo de um ou mais fluidos siga uma relagéo
predefinida com a vazdo de um determinado fluido de referéncia.

As quatro propostas feitas anteriormente podem ser aplicadas a processos do tipo
batelada (batch), embora as sugestdes constantes nas alineas “a” e “b” sejam as opgdes
mais usadas nesse tipo de processo. J& para processos do tipo continuo, apenas as pro-

«_»

postas das alineas “c” e “d” sdo aplicaveis. Tendo em vista a necessidade da grande
rapidez do analisador da proposta da alinea “c’, ela ndo é normalmente usada.

Neste capitulo, aborda-se o modo de realizar misturas de forma continua, ao passo
que no Capitulo 14 enfatizam-se as formas de efetuar misturas em processos batelada.
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11.1 CONTROLE DE RAZAO PARA PROCESSOS CONTINUOS

A varidvel de carga em malhas de controle de razdo ¢ normalmente denomi-
nada vazao livre ou wild flow e pode ser ou nao controlada ou ainda manipulada
por outros controladores que respondam a outras variaveis, como pressdo ou nivel
(LIPTAK, 2006).

Seja o problema manter uma razao desejada R, entre os produtos L e M controlan-
do-se suas vazoes, designadas por Q, (vazao livre) e Q,, (vazdo manipulada), sendo
R,=Q,/Q, . Arelagio R, deve ser escalonada corretamente para que o ganho ade-
quado seja usado na estagdo de relagio. Assim, o ganho K, deve considerar as larguras
das faixas (spans) dos dois transmissores de vazao, conforme indicado a seguir:

A
M

(11.2)

em que R, éarelagio desejada e AQ, e AQ,, sdo as larguras das faixas dos transmis-
sores de vazao dos ingredientes L e M, respectivamente.

As estagdes de relagdo normalmente possuem ganhos K, na faixa entre 0,3 e 3,0.

A implantagdo do controle de razao pode ser feita de duas formas. O modo mais
comum ¢ medir a vazao Q, e controlar a vazdo Q,,, ajustando-se o valor de referéncia
do controlador secundario em SP,, =K, -Q, ,, conforme ilustrado na Figura 11.2.

Vazdo livre Q

Q

v

L,m
Estacdo de relagao
o com ganho K.

Set point SP,,

S N

Vazdo manipulada Q,,

Figura 11.2 = Forma tipica de se efetuar o controle de razdo em processos continuos.
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Na Figura 11.2, o sinal da vazdo medida Q, , € enviado a estagdo de relagdo, que o
multiplica por um ganho ajustdvel K. O sinal de saida da estagdo é usado como valor
de referéncia para o controlador da vazao manipulada. Percebe-se que a vazao Q, é
livre (ndo controlada), mas deve ser medida, ao passo que a vazao Q,, ¢ ajustada em
fungao de Q,. Como essa variével nao ¢ manipulada e influi no resultado do processo,
ndo ha nada que a distinga de uma perturbagdo, e, assim, o controle de razdo nao passa
de um modo simples de controle por pré-alimentagao.

Ha fabricantes que fornecem em um tnico instrumento a estagao de relagdo e o con-
trolador, constituindo um controlador de relagao FFIC, de acordo com a Figura 11.3.

Vazdo livre Q

<

v

Vaz&o manipulada Q,,

Figura 11.3 = Controle de razdo com estagio de relagio embutida no controlador.

H4 uma variante para os casos das Figuras 11.2 e 11.3 em que se controla a vazdo Q,,
que agora deixa de ser livre e passa a se chamar vazdo primaria, com seu valor medido
usado como valor de referéncia no
controlador de relagdo, conforme mos- Vazdo priméaria Q,
tra a Figura 11.4.

Deve-se notar na Figura 11.4 que,
mesmo quando os dois fluxos sdo
controlados, a implementagao de um
controle de razio é mais conveniente
que um controle independente para
cada vazdo. Nesse caso, se 0 opera-
dor necessitar aumentar a vazao total
do sistema, basta alterar o valor de
referéncia no controlador da vazdo
primaria, pois o valor de referéncia
do controlador da vazdo secundaria
mudard automaticamente. Vaz&o secunddria Q,

Figura 11.4 = Controle de razdo com vazdo primdria controlada.
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Outra forma possivel, mas menos usada, é calcular a relagio R, =Q, /Q,, medin-
do-se asvazdes Q, e Q,, e usar esse valor como variavel controlada em um regulador,
que receba como referéncia o valor desejado de R,, segundo a Figura 11.5.

Vazdo livre Q

v

Controlador

de relagao

Set point da relagdo
Divisor

v

Vazdo manipulada Q,,

Figura 11.5 = Forma alternativa para se efetuar controle de razdo em processos continuos.

Na Figura 11.5, o controlador de relagdao FFIC ¢ do tipo PI. O principal problema
desse arranjo ¢ inserir um divisor na malha fechada. Se a vazdo manipulada Q ,, res-
ponde linearmente a abertura da valvula, o ganho da malha K varia de modo nao line-
ar devido ao divisor. A diferencia¢do da Equacédo (11.1) mostra por que isso é verdade
(LIPTAK, 2006):

R R
(5 aa =

Na Equagdo (11.3), o ganho da malha ¢ inversamente proporcional a vazdo de per-
turbagdo Q, ou entdo ele varia, tanto em fungdo da relagio R, como da vazio Q ,,.
Em muitas aplicagdes, a razdo R, ndo varia com frequéncia, mas a vazdo Q,, sim.
Como o ganho da malha varia inversamente a Q ,, isso pode causar instabilidade em
baixas vazdes, pois o ganho da malha K seria alto. Por outro lado, se a vazao fosse alta,
o ganho K seria baixo. Se o controlador FFIC for ajustado a fim de prover uma boa
resposta para condi¢des de baixo fluxo, a resposta da malha para uma vazao alta seria
muito lenta. Em compensagio, se o controlador FFIC for sintonizado para uma res-
posta adequada para altas vazdes, a malha se torna instavel com baixas vazdes. Deve-se
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usar uma valvula de controle com caracteristica instalada do tipo igual-porcentagem
para superar esse problema.

Caso a relagdo fosse invertida:

entao:

OR, Q _ Ry

Q, Q) Q

e o resultado é essencialmente o mesmo.

Até aqui, assumiu-se que os sinais dos transmissores de vazao sdo lineares. Se fo-
rem quadraticos, a relagdo R, deve ser calculada do seguinte modo:

Q

R =
d QLz

11.2 EXEMPLOS DE APLICACAO DO CONTROLE DE RELACAO
11.2.1 ADIGAO DE ADITIVO NA GASOLINA

Suponha que se deseje adicionar um aditivo na gasolina com razao de 0,53 mL/L.
Se o medidor de vazdo de aditivo estiver calibrado de 0 a 1.200 mL/min e o medidor de
vazao de gasolina estiver calibrado de 0 a 1.900 L/min, supondo-se que ambos os me-
didores sejam lineares, o ganho K, da estagio de relagdo é dado por (LIPTAK, 2006):

AQ, _ 4s3mL 1.900 L/min
4AQ,, L 1200 mL/min

K, =R = 0,839 [adim. |

11.2.2 ADICAO DE ALCOOL NA GASOLINA

Suponha que se deseje adicionar alcool a gasolina, de forma a se obter no final a
seguinte composi¢ao em volume:

V=V, +V,
em que:

V, =0,22-V =volume de dlcool

V., =0,78-V =volume de gasolina
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Com transmissores lineares de vazdo, a relagio entre os volumes é R, =0,22/0,78,
ou R, =0,282, isto ¢, para cada litro de gasolina deve-se adicionar 0,282 litro de alcool.

Assuma que a vazao de gasolina Q, varie de 0 a 1.000 L/min e que os medidores
de vazdo sejam lineares. Surgem, entdo, trés opgdes com relagio a vazao de élcool Q, :

a) Vazdo maxima de alcool menor que 282 L/min

Seja Q, =0 a 200 L/min, portanto AQ, =200 L/min- Resulta:

A 1.
K, =R, Q282100 4
AQ 200

r
A

Com essa relagdo, o valor maximo permissivel para Q, é:

Qi
amee - 20059, L

emx_ R, =0,282 min

Q

que equivale a 70,92% da vazao méxima de gasolina. Com esse valor de Q,, a
vazao de alcool é Q, =1,41-70,92 =100%. Qualquer vazao maior de gasolina
leva a vélvula na linha de dlcool a mdxima abertura, sem, no entanto, atingir a
mistura correta.

b) Vazdo méxima de dlcool igual a 282 L/min

Seja Q, =0 a 282 L/min, portanto AQ, =282 L/min- Resulta:

A 1.000
K, =R, Q282100
AQ 282

A

Com esse valor, a estagdo de relagdo é dispensavel, pois a relagdo é automatica-
mente ajustada pela propria relacao das vazdes maximas. Bastaria ter um con-
trolador de vazdo com valor de referéncia remoto.

¢) Vazdo maxima de alcool igual a 400 L/min

Seja Q, =0 a 400 L/min, portanto AQ, =400 L/min . Resulta:

A :
D _ 0,282 1090 _ 705
AQ, 400

K, =R,

r

Com essa relagao, se a vazao de gasolina for maxima, a vazao de alcool sera
Q;-R, =1.000-0,282 =282 L/min, equivalente a 70,5% da vazao maxima, o que
implica que a vazao de dlcool nunca excederd 70,5% do fundo de escala do me-
didor, o que prejudica a precisdo na medigao, pois, via de regra, a precisdo de
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um medidor é dada em fun¢ao do fundo de escala, o que a torna pior conforme
os valores medidos diminuem.

A sugestao, nesse caso, seria dimensionar a linha de alcool para uma vazao que
se aproximasse da relacdo ideal entre as vazdes, quando a relagdo volumétrica
entre dlcool e gasolina atingisse seu valor maximo permitido por lei, isto ¢, 24%.
Nesse caso, tem-se que R, = 0,24/ 0,76 =0,316. Tomando-se a mdxima vazao
de gasolina como 1.000 L/min, isso implica que a maxima vazao de alcool é
316 L/min. Seria razoavel definir a vazdo maxima de alcool em um valor arre-
dondado para cima, por exemplo, 320 L/min. Assim, caso se usasse a relagdo
volumétrica de 22% de dlcool na gasolina, ter-se-ia K, =0,881.

11.2.3 CONTROLE DE RAZAO ESTEQUIOMETRICA ENTRE

COMPONENTES PARA FORMAR AMONIA

Um sistema de controle de razao deve ser usado para manter uma relagio este-
quiométrica entre H, e N, para formar amo6nia (NH,) (SEBORG et al., 2011). Contro-
ladores individuais de vazao sdo usados para manter os fluxos de H, e N, em valores
desejados. As seguintes informagoes sao fornecidas:

a)

a equacdo estequiométrica para a reagdo de sintese de amonia é: 3H, + N, <>
2NH;

os elementos sensores de vazdo correspondem a placas de orificio;

os transmissores eletronicos de vazdo possuem extratores de raiz quadrada em-
butidos. Suas faixas calibradas sio 0 a 30 L/min para o transmissor de H, e 0 a
15 L/min para o transmissor de N_;

as valvulas de controle possuem atuadores pneumaticos;
cada conversor I/P tem um ganho de 0,75 psi/mA; e

a estacdo de relacdo é um instrumento eletronico com sinais de entrada/saida
de 4-20 mA.

Desenhe um diagrama esquematico (P&ID) para o sistema de controle de
relacdo.

b) Especifique o ganho apropriado para a estagao de relagao.

Solugio:

a)

O P&ID do sistema ¢ mostrado na Figura 11.6.
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Vazdo livre L (H,)

v

Vazdo manipulada M (N,)

Figura 11.6 — P&ID da malha de controle de relago.

b) Para especificar o ganho da estagao de razao, é preciso primeiro definir a relagao
desejada. A equagio estequiométrica para a reacdo de sintese da amonia é:

3H, +N, <> 2NH,

Para gerar uma mistura em proporgdes estequiométricas, a relagao das vazdoes mo-
lares (H, /N,) deve ser de 3:1. Assume-se que a relagdo entre as vazdes molares seja
igual a razdo das vazoes volumétricas. Na pratica, as vazdes volumétricas também de-
pendem da temperatura e da pressdo de cada escoamento, segundo a lei dos gases reais
ou perfeitos, dependendo do gas envolvido. Da relagao estequiométrica, tem-se:

1
Rd Zg

O ganho da estagao de relagao é dado por:

K —R AQ, _130 L/rnin_z
" "AQ, 315L/min 3

11.2.4 CONTROLE DE DILUICAO DE HIDROXIDO DE SODIO

Considere um sistema usado para diluir uma solugao de 60% em massa de NaOH
para 40%, por meio da mistura com agua. Suponha que as vazdes de dgua e de
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NaOH a 60% sejam medidas. Calcule a razdo que garanta a mistura correta. O me-
didor de vazao de NaOH esta calibrado de 0 a 400 kg/h, e o de agua, de 0 a 150 kg/h.
Assuma que a vazdo de NaOH a 60% seja a variavel livre e que a vazdo de agua seja a
variavel manipulada. Nesse problema, ndo se conhece, a principio, a relagiao desejada
entre os componentes. Sabe-se que na solugao de 60% em massa de NaOH, a cada 1 kg
de solugdo, 0,6 kg corresponde a NaOH. Deseja-se alterar essa concentragao, de modo
a obter-se uma solu¢do de 40%; portanto, a cada 1 kg de solugdo, 0,4 kg seria de NaOH.
Assim, caso se misture 1/3 kg de agua a cada 2/3 kg de solugdo de NaOH a 60%, ter-se-
-, ao final, 0,4 kg de NaOH em 1 kg de solugdo. Dessa maneira, a reagdo desejada é:

1/3
R Y3kg_

1
‘T23kg 2
O ganho da estagdo de razao K, ¢ dado pela Equagao (11.2):

AQ, _1 400

TTAQ, 2150

4
=—=1,33
3

Essa relagdo implica que, se a vazao da solu¢ao a 60% de NaOH for méaxima (100%),
entdo ¢é necessario ter uma vazao de agua de 133%, o que ¢é inviavel. Nesse caso, a ma-
xima vazdo possivel de NaOH deve ser de 300 kg/h (75%), que, multiplicada por K,
resulta em 100%, que corresponde a vazao maxima de agua.

11.2.5 CONTROLE DE COMPOSICAO APLICANDO DUAS FILOSOFIAS
DE CONTROLE DE RAZAO
Para manter fixa a composicdo de um produto em um CSTR (continuous stirred tank
reactor), uma razao entre as vazoes de alimentagao deve ser mantida. Como exemplo, seja

o CSTR da Figura 11.7. O objetivo desse processo é fornecer produtos na saida com com-
posigdo constante, por meio da mistura dos reagentes A e B em uma dada proporgao.

v

A C C

A B

Figura 11.7 = Diagrama de CSTR no qual se quer controlar a composiciio dos produtos na saida.
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Em um processo de mistura isotermal, uma composi¢do constante dos produtos de
saida pode ser obtida pela manuten¢do de uma certa razao entre as vazdes de entrada.
Assim, para garantir uma composi¢ao constante dos produtos de saida, deve-se ter:

em que K, ¢ arelagdio que mantém constante a concentragdo dos produtos de saida,
representada por C, e C,.

Para o processo mostrado na Figura 11.7, assume-se que a vazdo volumétrica de
entrada Q,, do reagente A possa ser usada como varidvel manipulada, ao passo que
a vazdo volumétrica de entrada Q,, do reagente B possa variar livremente e de forma
ndo predizivel, significando que Q,, possa ser considerada uma perturbagao do pro-
cesso. Considere os seguintes dados da planta em regime nominal de operagao:

= — Mmol = L Mmol ~—
QA,E =0,4 m CA,e =2 g QB,e =0,1 m CB,e =4 g ’
min m min m

Com esses dados, é possivel calcular as concentragdes C, e C, nasaida do tanque.
O balango dindmico de componentes no tanque de mistura resulta em:

dCA _ CA,e ’QA,e _CA Q dCB _ CB,e 'QB,e _CB Q
dt \% dt \%

Caso se suponha regime estacionario nas condi¢des nominais de operagéo, o ba-
lango de massa gera:

— m
Q=Q,,+Qy, =05

min

Combinando-se essa equagdo com as de balango de componentes em regime esta-
ciondrio nas condi¢des nominais de operagdo, chega-se nas seguintes concentragoes
na saida em regime nominal de operagéao:

Mmol
3

Mmol —
Mmol C.=0,8

3 B
m m

C, =16

Assim, o tanque de mistura ird gerar um produto na saida com essas concentragdes
sempre que a seguinte relacido se mantiver constante:
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Propde-se simular esse sistema de controle de relagao, considerando que:
a) acomposicdo dos reagentes A e B na entrada (C . €Cy e) se mantém constante;

b) o controle de nivel é perfeito, de modo que o volume V de fluido no tanque nao
varia;

c) amalhadevazdo é rapida, modelada por um sistema de primeira ordem com um
pequeno tempo morto, com ganho unitario, constante de tempo 7=1/60 min e
tempo morto 6=0,05/60 min;

d) usam-se duas formas de controle de relacao (Figuras 11.2 e 11.5), ambas com
um controlador PI de mesma sintonia, dada por K. =10 e T, = 1/ 60 min/ rep,
sintonia calculada pelo método da Sintese Direta com T . =0;e

e) avazdo de entrada Q,, do reagente B é bruscamente mudada em ¢t =0,05 min
de 0,1 para 0,5 mS/min em uma simulag¢do e de 0,1 para 0,02 mS/min em
outra.

Os modos de controle das Figuras 11.2 e 11.5 geram as concentragdes C, e C, das
Figuras 11.8 e 11.9, respectivamente, para QB,e variando de 0,1 a 0,5 m’ / min.

1.6001

16

1.5999

1.5998

1.5997

1.5996

Concentragdo do produto A na saida (Mmol/m3)

1.5995 ------------- Controle de razdo da Figura 11.2 ||
1 Controle de razdo da Figura 11.5
1 1 1 1

1 1 1 1 1 1
0 03 06 09 12 15 18 21 24 27 3
Tempo t (min)

Figura 11.8 — Concentragiio C, com dois modos de controle de razdo, @, indo de 0,1 a 0,5 m¥/min.
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Concentragdo do produto B na saida (Mmol/m?3)

A Figura 11.10 mostra a vazdo Q,, para os dois modos de controle de razio.

Vazdo do produto A na entrada (m3/min)

------------- Controle de razdo da Figura 11.2
Controle de razdo da Figura 11.5]| |

0.801

0.8008 ]

0.8006 ]

0.8004

0.8002

0.8 |-

0.7998 h

0 03 06 09 12 1.5 1.8 21 24 2.7 3

Tempo t (min)

Figura 11.9 — Concentragio C, com dois modos de controle de razo, oﬂ,e indo de 0,1 a 0,5 m/min.

28—
26}
2.4}
2.2

2- I
1.8} -

1.6F ]
1.4t | .
12 .

1k ]
0.8t .

o.er | Controle de razdo da Figura 11.2
0.4 Controle de razao da F|gura 11.5
1

1 1
0 001 002 003 004 005 0.06 007 0.08 009 0.1 011 0.12
Tempo t (min)

Figura 11.10 = Vazdo Q,,com dois modos de controle de razdo, Q, indo de 0,1 a 0,5 m*/min.
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Nas Figuras 11.8 e 11.9, vé-se que, ao aumentar a vazio de perturbacdo Q, ,, hd dife-
renca nos modos de controle de relacdo das Figuras 11.2 e 11.5, mas sem oscilagdes nao
amortecidas na resposta. O uso dos modos de controle das Figuras 11.2 e 11.5 gera as
concentragdes C, e C, das Figuras 11.11 e 11.12, para Q;, indode0,1a 0,02 m3/min.

------------ Controle de razdo da Figura 11.2
Controle de razio da Figura 11.5

1.6006

1.6005

1.6004

1.6003

1.6002

1.6001 \VAAVA \VAAVAVS

Concentragdo do produto A na saida (Mmol/m?3)

1.6 1 1 1 1 1 1 1 | | ]
0 0.03 0.06 0.09 0.12 0.15 0.18 0.21 0.24 0.27 0.3
Tempo t (min)

Figura 11.11 — Concentragdo C, com dois modos de controle de razéo, ORE indo de 0,1 a 0,02 m*/min.

0.8

0.7998

0.7996

0.7994

0.7992

0.799

0.7988

Concentragdo do produto B na saida (Mmol/m?3)

------------ Controle de razdo da Figura 11.2
Controle de razdo da Figura 11.5
1 1 1 1

0.7986 : : : : :
0 0.03 0.06 0.09 0.12 0.15 0.18 0.21 0.24 0.27 0.3

Tempo t (min)

Figura 11.12 - Concentragiio C; com dois modos de controle de razéo, Oh indo de 0,1 a 0,02 m*/min.
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A Figura 11.13 mostra a vazdo Q, , para as duas filosofias de controle de razio.

0.4 T T T T T T T T T
------------ Controle de razdo da Figura 11.2

Controle de razdo da Figura 11.5 |

©

w

[e)]
T

©

w

N
T

0.28

0.24}

0.161

0.12

NAAA NN
IRRARARIRTS

Vaz3do do produto A na entrada (m3/min)
=)
N

0.08

0.04

0 1 1 1 £ 1 1 1 1 1 1
0 0.03 006 0.09 012 0.15 0.18 021 0.24 0.27 0.3
Tempo t (min)

Figura 11.13 = Vazdo manipulada @, , usando as duas filosofias de controle de razéo
para variagdo em 055 de 0,1 para 0,02 m¥/min.

As Figuras 11.11 e 11.12 revelam que a filosofia de controle de relagdo da Figura
11.2 gera uma resposta nao oscilatdria, ao passo que o uso do controle proposto na Fi-
gura 11.5 gera uma resposta oscilatoria nao amortecida, confirmando a desvantagem
de se usar a filosofia mostrada na Figura 11.5.

11.2.6 CONTROLE DA MISTURA AR/COMBUSTIVEL EM CALDEIRAS

Sabendo-se a composi¢ao do combustivel e com base na estequiometria da combus-
tdo, pode-se calcular o ar tedrico ou ar estequiométrico necessario a queima do com-
bustivel. O volume do ar estequiométrico seco V°, dado em Nm® ar/ Nm’GN, sendo
“GN” gas natural, ou Nm? ar/ kgOC, sendo “OC” 6leo combustivel, ¢ a quantidade mi-
nima de ar que fornece o oxigénio suficiente para a combustdo completa do carbono,
do hidrogénio e do enxofre, que reagem com o oxigénio formando CO,, H,O e SO,,
e de quaisquer outros elementos do combustivel que possam oxidar. O calculo do vo-
lume do ar estequiométrico seco pode ser feito de diversos modos: pela equagao es-
tequiométrica, por uma férmula simplificada, pela quantidade de O, presente no ar
ou por uma férmula empirica usando o PCI, que é o Poder Calorifico Inferior, dado
em k]/ Nm’GN ou k]/ kgOC (GOULART; BARBERINO, 2003). Propde-se lidar, aqui,
com a férmula pelo PCI devido a sua simplicidade, aplicando-a ao célculo de V° para
dois combustiveis diferentes: gas natural e 6leo combustivel.
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o para gas natural: V°= & PCI +0,25, sendo PCI expresso em k]/ m?;
ar 41

0’856 PCI +2,0 sendo PCI expresso em K] /kg.

+ para dleo combustivel: V° =

A titulo de exemplo, calcula-se V° para os seguintes combustiveis:

a) Gas natural: PCI a 20 °C e 1,0 atm = 35.896 k]/m3

3
199 per+0,25=9,597 AL
186 Nm’GN

o

ar

b) Oleo combustivel tipo 1A - alto teor de enxofre (S > 2%), fornecido pela Petro-
bras com o nome comercial de OCA1: PCI a 20 °C e 1,0 atm = 40.488 k]/ kg

3
vo= 082 peria0=10,201 N0 AT
4186 kgOC

ar

Na pratica, a combustdo completa é inviavel; assim, caso se use apenas o ar tedrico,
parte do combustivel ndo serd queimada devido a deficiéncia de mistura do queima-
dor, de modo que a combustao serd incompleta e o calor do combustivel ndo queima-
do sera perdido pela chaminé da caldeira. Para garantir uma combustdao completa,
usa-se uma quantidade de ar superior ao ar tedrico calculado, buscando garantir que
as moléculas do combustivel possam encontrar o nimero adequado de moléculas de
oxigénio para completar a combustdo. Esse ar adicional ¢ intitulado excesso de ar e
normalmente é expresso como porcentagem do ar tedrico, sendo que o excesso de ar
mais o ar tedrico é chamado de ar total (BEGA, 2003). O coeficiente de excesso de ar
(A) ¢ um modo de expressar a relagao ar/combustivel, tratando-se do volume de ar
total na combustdo (V,, dado em Nm® ar/ kgOC ou Nm’ ar/ Nm’GN) e do volume
de ar tedrico (V2):

\%
A=—=% [adim.]

O excesso de ar ¢ essencial na eficiéncia da combustdo. Um grande excesso de ar é
indesejavel, pois diminui a temperatura da chama e aumenta as perdas de calor devido
a entalpia dos gases efluentes, reduzindo a eficiéncia térmica. Por outro lado, um baixo
excesso de ar pode resultar em uma combustio incompleta e na formagdo de CO, fuli-
gem e fumaca, além de poder acumular combustivel ndo queimado, causando risco de
explosdo. O valor 6timo do excesso de ar é aquele no qual essas duas influéncias estejam
em balanco, suficientemente baixo para minimizar a perda de calor pelos gases efluentes,
sem gerar combustdo incompleta. A Tabela 11.1 exibe valores tipicos do coeficiente de
excesso de ar para combustiveis usuais na indastria (PINHEIRO; VALLE, 1995).
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Tabela 11.1 = Coeficiente de excesso de ar para combustiveis usuais na inddstria

Combustivel Coeficiente de excesso de ar (1)
Bagaco de cana 1,25a 1,35
Gas de alto forno 1,15a1,18
Gas de coqueria 1,07a1,12
Gas natural 1,05a1,10
Licor negro 1,05a 1,07
Madeira 1,20a 1,25
Oleo combustivel 1,05a 1,15

Calcula-se, a seguir, o volume de ar total na combustao V,_, considerando como
combustiveis o gas natural e o dleo combustivel OCA1 e considerando o valor médio

de A da Tabela 11.1.

a) Gas natural:

3
V. =A-V°=1,075-9,597 =10,317 0 &
Nm’GN
b) Oleo combustivel OCAL:
3
V. =2-V°=110-10,221 = 11,243 0 3r
kgOC

As malhas de controle de combustdo de caldeiras, usando combustivel liquido e/ou
gasoso, procuram manter a pressao do vapor no interior do tubuldo, variando a vazao
de combustivel e do ar de combustdo injetados no(s) queimador(es). Portanto, nessas
malhas de controle, a variavel principal (master) é a pressao de vapor no tubuldo. Quan-
to maior for a vazio de combustivel e do ar de combustiao, maior serd a troca de calor e
maior serd a produ¢ao de vapor. Essas malhas também procuram manter a relagdo ar/
combustivel na faixa mais estreita possivel, pois, conforme ja citado nesta mesma subse-
¢a0, 0 excesso de ar influencia fortemente o rendimento da caldeira. Assim, o controle
de combustao empregando uma estagdo de relagao é mostrado nas Figuras 11.14 e 11.15.
Na Figura 11.14, apresenta-se a op¢do de controle de combustido com o combustivel se-
guindo o ar, e na Figura 11.15, com o ar seguindo o combustivel (BEGA, 2003).

Na malha da Figura 11.14, o controlador de pressdo PIC gera o ponto de ajuste
para o controlador de vazado do ar comprimido FIC, enquanto a vazao do ar de com-
bustdo ¢ multiplicada pelo ganho K da estagdo de relagdo e enviada como valor de
referéncia para o controlador de vazao de combustivel FIC. Nessa malha podem ocor-
rer situagdes operacionais inseguras, pois, quando a carga da caldeira diminuir, o ar
de combustéo sera diminuido antes do combustivel, podendo resultar em um excesso
temporario de combustivel na cimara de combustao. Ela também apresenta como des-



