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Controle Realimentado
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Feedback control tem a forma geral: |D(s)
Gp
XSA(s)+ U — 4]+ X(s)
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Caracteristicas do Controle Feedback;

- Saida o processo deve ser alterada antes que qualquer
acao seja tomada

- PerturbacOes séo apenas compensadas depois que
afetam o processo




Exemplo
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Processo de mistura @

VariagBes na composicao de saida séo detectados pelo sensor do transmissor de compaosicao e
enviada para o controlador fazendo com que o sinal de saida do controlador varie. Isto €, por sua vez
faz com que a posicao da vélvula de controle e, consequentemente, o fluxo do fluido da corrente 2
mude. As variacdes no fluxo de corrente faz variar a composicéo de saida, completando assim o ciclo.
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Processo no tanque

Funcao de Transferéncia Malha fechada Feedback

Analisando a malha fechada, temos: X;(S).l_ massa
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Funcao de Transferéncia Malha fechada Feedback

Analisando a malha fechada, temos: X:(S).l__?ﬁm_
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Funcao de Transferéncia Malha fechada Feedback
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Entao:
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Funcao de Transferéncia Malha fechada Feedback
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Observa-se que na equacao caracteristica:
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Técnicas de Controle Avancado
1. Controle Feedforward




Controle Antecipatorio

0 gque vamos aprender nesta secdo

e Arquitetura Feedforward

e Problemas com o controle de Feedback

e Combinacao do Feedforward e Feedback

e Exemplo: Tambor de Flash

o Critérios de tempo morto

e Teoria do Feedforward

e Comparacao visual entre controle antecipado e unico malha

Controle Antecipatorio
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e Arquiteturas melhoradas para a rejeicao de
perturbacoes:

o FeedForward
o Cascata

e Ambas requerem instrumentacao adicional e tempo de
engenharia, a fim de obter um controlador mais capaz
de rejeitar perturbacoes

e Nenhuma destas arquiteturas tem beneficio nem
diminui o desempenho do monitoramento do setpoint




Arquitectura do Controle Antecipatorio

e Feed forward ndo requer uma variavel de processo secundaria

feedforward pode melhorar
efeitode cada perturbaca
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Controle Antecipatorio

Tanque agitado aquecido

FT.,
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vapor
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QO
O
\_/K F’T X

~ Essa configuracdo de controle € Feedback ou Feedforward?

~ Como podemos usar o fluxo de entrada do termopar para regular as perturbacdes na
entradas?

- Sera que isto vai se tornar um controlador Feedforward ou Feedback?




Controle Antecipatorio
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Tanque agitado aquecido: uma sugestao de controle
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Problemas com o Controle Feedback
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o entra em acao somente apos a variavel de processo medida
foi afastada do setpoint

e No Controle Feedback

o efeito negativo na estabilidade em progresso antes do
controlador feedback tradicional inicie a responder

e Algumas perturbacdes originarias de outra parte da planta ou de
uma série de eventos que ocorrem e causam “perturbacoes
distantes" e que podem influir no processo

e A partir deste ponto de vista, o controlador Feedback comeca
demasiado tarde para ser eficaz na reducao da incidéncia da
perturbacao.




Combinacéao do Feedforward com o Feedback
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e O controlador Feedforward mede a perturbacdo, enquanto ainda é "distante”

¢ O elemento Feedforward recebe o sinal de perturbacao e computa acoes de
controle preventivos, que sao combinados com a acéo tradicional do controle
Feedback

D(t) Perturbagbes na
> Variavel do
| Processos

( sensor disturbance

Uiota € @ saida do controlador feedback l
menos a saida do sinal Feedforward

{Modelo Perturbac&o
Modelo Processo
l_ Uteedforwar:

) Saido do controlador \j
> 4/-+ » influi no comportam > 4{‘,
Uteedback * Uotal  Variavel de Processo Yprocesso |

Elemento FeedFoerd

Ydisturb

Ysetpoint Controlador
>+~ Feedback

y(®)

“processo”

Variavel de processo medida Y

Combinacao do Feedforward com o Feedback
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* Aimplementacao Feedforward requer::
o aguisicao e instalacdo de um sensor

o construcao de um elemento Feedforward composta do modelo de
processo e da perturbacao

e O modelo de perturbacao recebe o sinal de perturbacao, D(t), e prevé
um "perfil de impacto” de quando e por quanto a variavel de processo
medida, y(t), vai mudar

e Dada esta sequéncia de interrupcao, o modelo de processo, entao,
prevé uma seérie de agdes de controle, Usehtonvarg: UE ird reproduzir
exatamente este comportamento

e Um sinal negativo permite "acdes contrarias a previsao" de modo a
anular o efeito sobre a variavel de processo

e Saida total do controlador € : U, ;i = Useedback — Ysteedtorward




Combinacéao do Feedforward com o Feedback
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e Os modelos devem ser programados no computador de
controle

e Como os modelos lineares nunca descrevem exatamente o
comportamento real do processo, o Feedforward nao ira
fornecer rejeicao perfeitas das perturbacoes,

e Tarefas do Controle Feedback :

o rejeitar a parte da perturbacdo medida apos o elemento
Feedforward

o trabalhar para rejeitar as perturbacoes ndo medidas
o permitir o controle do setpoint, conforme necessario

Controle Antecipatorio
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e Assume que D(s)
- pode ser medida antes que afeta o0 processo

- efeito da perturbacao no processo pode ser descrito com
um modelo de G(S)

4 ’ [ Controlador
Controle Feedforward e possivel. Eondformard

S D(s)
Gp
R(s) + +
G. [t G, 1 G, Héﬁ —
U(s Y(s)
G,

Y m(S)

Estrutura de controle Feedback/Feedforward




Controle Antecipatorio

e De um ponto de vista geral, todo processo tem trés tipos
de variaveis: controladas, manipuladas e de perturbacdes.

 Utilizando o controle por realimentacéo, a VP é medida,
comparada com um SP, e a VM é ajustada até que a VP
esteja proximo do SP.

e No Controle Antecipatério a perturbacédo € medida, e
baseada num valor do SP para a VP é calculado o valor
necessario para a VM, de maneira a evitar que a VP seja
alterada.

e Uma necessidade, entdo, € que as perturbacdes possam
ser medidas.

Controle Antecipatorio
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e O controle antecipatério tanto pode ser usado para
sistemas lineares quanto para sistemas néao lineares,
entretanto, ele requer um modelo matematico do
sistema.

e Para se projetar o controle antecipatorio € preciso um
conhecimento especial sobre o processo. Esta € uma
das razbes da limitacdo da aplicacao pratica do
controle antecipatorio. Precisam ser bem conhecidos
tanto os ganhos em regime estacionario quanto as
constantes de tempo e o0s tempos mortos que
representam o processo.




Controle Antecipatorio

e A estratégia de controle Feedforward € esquematizada como:

D(s)

U(S)+

R §+
v p

u(s) Y

Funcao de Transferéncia:
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Controle Antecipatorio

» A estratégia de controle Feedforward € esquematizada como:

D(s)

Gy

Ur(9)+ £t G G §+
v p

U(s)

A 4

O monitoramento de Y exige que

Gp(8) +Gp(s)Gy(9)G £ (5) =0
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Controle Antecipatorio
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O controle Feedforward ideal:

a-__ Gpl(9
Gr (9 Gp(9Gy(9)

- 0 cancelamento exato requer a planta perfeita e modelos exatos de
perturbacao.

Gp (9 +Gp(IGy (G (8) # 0

- Controle Feedforward:
- muito sensivel a erros de modelagem
- nao pode lidar com disturbios ndo medidos
- n&o pode implementar-se mudancas de setpoint

- Requer do controle feedback para obter um sistema de controle
mais robusto.

Controle Feedback/Feedforward

@__

D(s)

u(s Y

G, I

Yin(S)

Qual € o impacto de G; sobre o desempenho da malha
fechada do sistema de controle de realimentacao?




Controle Feedback/Feedforward
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Controle Antecipatorio
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Funcao de transferéncia da malha de controle FF/ FB O

C(9 _ Go(9)+Gr (9G(IGp(9)
D(8) ~ 1+ Ge(9Gy (G p(9Gnf)

Controle ideal requer que (como visto anteriormente)

Gp (s
Gt (9=- D(¢)
Nota: Gy(9 Gp( 9
- Controlador feedforward ndo afeta a estabilidade em malha fechada

- Controlador feedforward com base em modelos de plantas pode ser
irrealizavel (tempo morto ou zeros RHP)

- Pode ser aproximado por uma unidade de lead-lag ou ganho puro (raro)
c+ K
(T1~ 1) Gy (9=- D

Gs (9 = K¢




Exemplo:
Processo do tambor de Flash

e Controle Feedback tradicional

o Se a diminuicao de pressao ocorre rapidamente, o controlador pode ser
realmente abrir a valvula ainda a taxa de fluxo de liquido de descarga pode
continuar a diminuir

o Resposta do controlador comeca tarde e ndo pode efetivamente minimizar o
Impacto da perturbacéo

apor Variacao de
outlet —> Pressdo aJusante
(uma perturbagéo)
AN

inlet

N
£

Alimentacéo L_..t
setpoint
Licjuicd
outlet o
L. [ De-entrainmert mesh pad — |IC]UIdO
posiG8o da [ Inlet ditfuser (distributar) condensado

para control Liguid level cortrol valve

Exemplo:
Processo do tambor de Flash
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e Sensor detecta a perturbacdo com o aumento da presséao O
¢ O modelo da Perturbacéao prevé o perfil do nivel do tanque
e Modelo do Processo calcula as acdes para duplicar esse perfil
e Sinal negativo é adicionado de forma "ac¢des contrarias a previsdo aconteca“
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> (uma perturbac&o)
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P
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( ) Elemento FeedForward
jmm—m————=- { Disturbance Model }
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. liquido
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e Feedback assegura qualquer incompatibilidade no modelo da planta




Projeto do controle FeedForward
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e Feedforward implementacao requer:

o compra e instalacdo de um sensor para medir a perturbacéo de
interesse

o construcao e programacao do elemento antecipatério constituido por
um modelo de processo e modelo de perturbacéo.

e Dois critérios de projeto para 0 sucesso sao:

o Os modelos tém que ser razoavel pra descrever a dinamica do
processo e perturbacao

o O tempo morto do processo (saida do controlador para a variavel do
processo medida) deve ser menor do que o tempo morto de
perturbacao (perturbacao da variavel de processo medida).

Critério do tempo morto

@__

e Suponha que:

o Planta tem um tempo morto de perturbagcdo menor que o tempo
morto do processo

o Uma perturbacéo acontece e o controle feedforward responde
instantaneamente

e O disturbio ja estara sendo interrompido antes dos primeiros a¢des do
controle de rejeicao de disturbios chegar

as acoOes de controle tém de chegar ao mesmo tempo que
a perturbacéo para uma efetiva rejeicao da mesma




Critério do tempo morto

@__

e Devido ao tempo morto curto entre a variavel de perturbacéo e variave
do processo medida, o Feedforward oferece pouco beneficio ao
processo de tanques drenados ou de retencéao.
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Teoria do FeedForward
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e O modelo do processo:

o Perturbar o sinal de saida do controlador, u(t), e gravar a variavel
medida, y(t), a medida que o processo responde

o Ajustar os dados a forma FOPDT para se obter modelo de processo
Gp(s)
e No dominio do Laplace podemos dizer :
Y(s) = Gp (S)U(s)
e Este modelo diz que, com o conhecimento da saida do controlador,
podemos calcular a resposta da variavel de processo

e Rearranjar o modelo para dizer que, dada uma alteracéo da variavel de
processo, o controlador do sinal de saida que poderiam causar
mudanca pode ser re-calculado:

U(s)=

()
T




Teoria do FeedForward
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e O modelo de perturbacao é criado do mesmo modo, exceto que a
variavel de perturbacao, d(t), que € a variavel perturbacao

e Desde que as variaveis de perturbacéo estao além da malha de
controle (é por isso que eles sao disturbios), pode néo ser possivel
fazer isso a vontade

e Ajustar os dados ao modelo FOPDT para se obter modelo perturbacao,
Gp(S), em que:
Y(s) = Gp(s) D(s)

e Este modelo diz que, com o conhecimento das mudancas na
perturbacao (fornecida pelo sensor adicionados), o perfil de impacto
sobre a variavel de processo de medida pode ser determinado

Teoria do FeedForward
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e Uma vez on line, o sinal de interferéncia é transmitido através do modelo de
perturbacéo para calcular o perfil de controlador:

Ydisturb(S) = GD(S) D(S)

e A perturbacao prevista € entdo alimentada para o modelo do processo para de
volta calcular uma série de acdes de controle preventivas:

Ufeedforward(s) = [1/ GP(S)] Ydisturb(s)

e Aacao feedforward é combinada com a compensacéao do feedback para produzir
a saida global do controlador:

U(S)total = U(S)feedback - U(S)feedforward




A rejeicao da perturbacao no Feedforward
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e Atemperatura de entrada da jaqueta de arrefecimento (o disturbio) é
medida com um sensor, como mostrado abaixo.

e O sinal de perturbacéo é enviado a um elemento Feedforward
constituido do processo e um modelo dinamico da perturbacao
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Rejeicao da perturbacao
Comparacao malha simples vs FeedForward
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Desempenho da Rejei¢do perturbacao malha Gnica Controla
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Set Point Tracking
Compare Single Loop vs. Feed Forward
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e Feedforward ndo fornece beneficio nenhum na variacdo do setpoint

Prgé:ess: Single Loop Jacketed Reactor
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Controle Antecipatorio
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e Exemplo:

an
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Controle Antecipatorio
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Desvantagens:

e Apesar das melhorias apresentadas pelo controle
feedfoward, 0 mesmo possui algumas desvantagens:

o As variaveis de perturbacéo precisam ser medidas on-
line. O que é impraticavel em varias aplicacoes.

o A qualidade do controle depende da precisédo no modelo
do processo. Em particular, precisamos saber como a
variavel controlada responde a mudancas nos disturbios
e na variavel manipulada.

@__

Técnicas de Controle Avancado
2. Controle em Cascata

e A arquitetura de controle em Cascata

e Beneficios da Estratégia Cascata

e Projeto e Ajuste de um Controlador em Cascata
e Aplicagdo a um processo de tambor de flash

e Aplicacdo a um reator encamisado




Controle em Cascata

De acordo com as conclusfes obtidas até agora:

+ O controle feedback nao toma acdes corretivas enguanto
a variavel controlada néo sofrer os efeitos dos disturbios.

+ Por outro lado, o controle feedfoward oferece melhorias
guando comparado com o feedback.

+ Entretanto, o controle feedfoward requer que 0s
disturbios sejam medidos explicitamente e que o modelo
da planta esteja disponivel para efetuar o calculo da
saida do controlador.

Controle em Cascata
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Reator CSTR aquecido:

FT, ]
@ [
& ) iy
00 — Vapor
w-/Condensado ‘
FT

Malha Convencional Feedback:
- opera a valvula para controlar o fluxo de vapor

- distarbios de fluxo de vapor deve se propagar através de todo o0 processo
para afetar saida

- nao leva em conta medicéo de vazéao




Controle em Cascata
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e Uma abordagem alternativa, que pode melhorar significativa-
mente a resposta dinamica aos disturbios, emprega um ponto
de medicao secundaria e uma realimentacao secundaria.

e O ponto de medicao secundaria esta localizado de modo que,
reconhece a condicéo de disturbio mais cedo do que a variavel
controlada, embora n&o seja necessario medir a perturbacao.

o Esta abordagem denomina-se controle em cascata . Este tipo
de controle é particularmente util quando perturbacdes sao
associadas a variavel manipulada ou quando o elemento de
controle final exibe comportamento nao-linear.

Controle em Cascata

®
Considere a estrutura de controle cascata:
F.Ti,

@

OO Condensado

00
O
\/r _

Nota:
- TC1 determina o setpoint em cascata para o controlador de fluxo
- Controlador de fluxo atenua o efeito de perturbacdes de fluxo de vapor




Controle em Cascata
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Sistema Cascata contem duas malhas feedback (ou 2 PID):

- Malha Primaria
- regula a parte do processo que tem dinamica mais lentas
- determina o setpoint para a malha secundaria

- por exemplo, controlador da temperatura de saida para o reator
aquecido.

- Malha Secundaria
- regula a parte do processo que tem dinamica mais rapida

- Mantem a variavel secundaria no set-point desejado dado pelo
controlador priméario

- por exemplo, controle de fluxo de vapor para o exemplo de reator
aquecido.

Malha Feedback tradicional esta no interior das
malhas

@__

e Controle em cascata: dois controladores PID comuns

¢ A malha interna secundaria tem uma estrutura feedback tradicional, e esta
aninhada no interior da malha externa primaria
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Malhas aninhadas trabalha para proteger PV1
primaria externa )
47

e Arquitetura do controle Cascata procura melhorar o desempenho da rejeicao
de perturbacdes de PV1

Cascata
perturbaggo, D2 trabalha p/
—» Perturbacdo
9 proteger PV1
secundario
Primario secundario (interna) secundaria primaria
(externo) (interna) co2 (interna) (externa)
SP1 Controlador Sp2 Controlador v Processo | , <+ PV2 Processo  PV1
—>+ aIvuIa { —>
Primario primario )" Secundario secundério / primério
A
(externo)
Co1
variavel de processo interna secundaria, PV2
Sensor v
2
variavel de processo externa primaria PV1
Sensor v
1

Aviso prévio € base para o sucesso do Cascata
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e O sucesso do controle Cascata depende da medicao e do controle de um da
variavel de processo PV2 "antecipada”

requer uma
perturbaggo, D2 perturbacio variavel dfe
alerta rapida
secundario {
Primario secundario (interna) secundaria primaria
(externo) (interna) co2 (interna) (externa)

Controlador | vajyula . Processo .+ PV2  processo_ PV1 |
Secundario secundério_ht, : primario

SP1 Controlador SP2
( Primério primério’ "'/_//)"

(externo)
co1
variavel de processo interna secundaria, PV2
Sensor v
2
variavel de processo externa primaria PV1
Sensor v
1




Projeto Cascata
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e Caracteristicas para a selecdo PV2 incluem:
o Deve ser mensuravel com um sensor

o 0 mesmo EFC (por exemplo, a valvula) usado para manipular PV1

também manipula a PV2

o as mesmas perturbacdes que séo de interesse para PV1 também

perturba a PV2

o PV2responde antes que PV1 as perturbacdes e as manipulacdes
do EFC

Projeto do Cascata

@__

e O projeto do controle em Cascata requer:
o dois sensores
o dois controladores
o um elemento final de controle (EFC)

¢ A saida do controlador externo primario, em vez de ir a uma valvula,
torna-se o ponto de ajuste do controlador interno secundario

e Devido a esta arquitetura aninhada :

O sucesso requer que o tempo de
estabilizacdo da malha secundaria interna
seja significativamente mais rapida do que

a da malha priméria externa
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Exemplo: Processo do Tambor de Flash

¢ Nivel nunca deve cair tdo baixo de modo que o vapor seja enviado
para o sistema de drenagem de liquido nem subir tdo alto de modo que

o liquido entre na linha de vapor
Vapor no topo  Variacdo na queda pressa

| (Perturbacéo)
vapor |
Alimentag&o I D _LC<— L setpoint
Valvula !
Flash liquido :
I
1
1
|
¥
_ 1 , Dreno do
Posig&o valvula manipulada* Iclglrjlggnsado

p/ controlar o nivel do liquido

Tambor de Flash — Arquitetura da Malha Simples
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e Objetivo = controlar o nivel do liquido no tambor

e Escolha a posicao da valvula como variavel manipulada
o Se o nivel for muito elevado, valvula, aberta
o Se o nivel for muito baixo, valvula fechada

e A preocupacdo é que as mudancas na vazao do liquido no dreno seja
funcéo da:
o posicao da valvula
o pressao hidrostatica (altura do liquido)

o pressao de vapor que empurra para baixo acima do liquido
(uma perturbacéo)




Tambor de Flash

e Se a pressao de fase de vapor é constante, entdo a valvula de
drenagem se abrira e se fecharg, e a vazdo aumentara e diminuira de
forma previsivel

e Entao, a arquitetura malha Unica seria satisfatoria
Vapor no topo  Variacao na queda da pressao

| (Perturbacéo)
—P
vapor 1
Alimentacéo ,
i > _LC< I-setpoint
Valvula I
Flash liquido :
1
1
: I
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L _ ' Dreno do
Posigéo valvula manipulad ¥ liquido
p/ controlar o nivel do liqui —s - » condensado

Tambor de Flash — Arquitetura da Malha Simples

e Suponhamos que a pressao na fase de vapor comeca a diminuir:

o esta perturbacao provoca uma queda de pressédo sobre a interface
de liguido

o Se a posicao da valvula permanece cte, a vazao do fluido do dreno
similarmente diminuira

o considere-se que se a diminuicao de pressao ocorre com rapidez
suficiente, o controlador pode abrir a valvula ainda quando a vazao
de fluxo de liquido de descarga continue diminuindo

Este resultado contraditorio pode confundir o controlador
e Observacédo - A vazao do liquido do escoamento, e ndo a posicao da

valvula, é a que deve ser ajustada para obter um maior desempenho
na rejeicao da perturbacao.




Solucao: Tambor de Flash — Arquitetura da Malha
Cascata

©
e Dois controladores (controle de nivel, controle da vazéo do fluido )
e Dois sensores (medicao de nivel de liquido, taxa do fluxo liquido da drenagem)
e Um elemento de controle final (valvula na linha de drenagem do liquido)
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p/ controlar nivel liquido

Uma solucao de controle Cascata
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e O nivel do Liquido é a variavel primaria PV1 e controla-lo
continuamente € o objetivo principal

e Para a malha secundaria PV2 escolher a vazao do liquido drenado:
o Vazéo do liquido de drenagem € mensuravel com um sensor

o Mesma valvula utilizada para manipular o nivel do liquido (PV1)
também pode manipular a vazéo do liquido de drenagem (PV2)

o Mudancas na pressao de vapor da fase que perturbam PV1 tb influi
PV2

o Vazao de escoamento esta dentro do nivel de liquido na medida em
gue responde bem antes do nivel do liquido para mudar alteragdes
na posicao da valvula e mude a presséo de vapor da fase




Arquitetura da malha Cascata do tambor de Flash

e Controle de nivel de liquido (objetivo principal) &€ a malha principal externa
e Vazao do liguido drenado é a malha secundaria interna
e Saida do controlador primério € definido como o sp do controlador secundario

e Dinamica de controle de vazao sdo muito mais rapidas do que a dindmica de
controle de nivel de modo que este € compativel com os critérios de projeto
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Arquitetura da malha Cascata do tambor de Flash

e Se o0 nivel do liquido for demasiado elevada, o controlador de nivel

primario exigird um aumento da vazao do liquido de drenagem, em vez

de simplesmente um aumento na abertura da valvula

e O controlador da vazéo, entéo, decide se isso significa abrir ou fechar

a valvula e quanto

e Assim, uma perturbacéo na pressao de vapor se dirige rapidamente
pelo controlador da vazao secundaria e esta rejeicdo de perturbacao
melhorard o desempenho.




Sintonia da malha Cascata
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o Selecione a acao de controle P para a malha interna secundaria

o Comece com os dois controladores no modo manual

o Sintonizar o controlador P do secundario somente para variagcao
do setpoint e testa-lo para garantir o desempenho satisfatorio

o Deixe controlador secundario em automatico, e logo veja a
malha primaria.

o Selecione um controlador Pl ou PID para a malha priméria,
ajusta-lo para rejeicdo de perturbacoes, e testa-lo

o Com os dois controladores no automatico, o ajuste esta
completo

Aplicacdo num reator exotérmico

60 )
e Tanque bem misturado com reacéo exotérmica (producédo de calor), O

e O tempo de residéncia é constante para conversao da alimentacéo para produto
pode ser inferida a partir da temperatura na corrente de saida do reator

e Objetivo - manter constante a temperatura do reator medida no fluxo de saida,
sob efeito das perturbacfes na temperatura de entrada na jaqueta
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Reator encamisado

e Para controlar a temperatura de saida do reator, o recipiente € fechado com
uma camisa de refrigeracéo

e Se a temperatura na corrente de saida (e, portanto, da conversao) é elevada, o
controlador abre uma valvula para aumentar a taxa de fluxo de arrefecimento
liquido

e isso resfria o reator, diminuindo o calor produzido pela reacao

e Avariavel de perturbacéo de interesse € a temperatura de entrada na jaqueta
de arrefecimento

Perturbacao no reator encamisado

@__

e Considere o cenario em que a temperatura do liquido de refrigeracao
gue entra a na jaqueta oscila, alterando a capacidade de arrefecimento
para remover o calor da camisa.

e Se atemperatura do liguido de refrigeracdo torna-se mais frio, quando
ao mesmo tempo, a temperatura do reator comecar a descer, 0
controlador diminuira a vazao do liquido de arrefecimento sem ainda
remover mais calor do que antes

e Mais uma vez, este fato contraditorio pode confundir o controlador e ter
Impacto negativo no desempenho da rejeicdo da perturbacao.




Arquitetura do Controle Cascata para o reator

e Variavel primaria externa € a temperatura de saida do reator
e Variavel secundaria interna é a a temperatura de saida jaqueta de arrefecimento
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Arquitetura do Controle em Cascada do Reator
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e Temperatura de saida na jaqueta resfriamento € uma variavel
secundaria adequada

o €@ mensuravel com um sensor

o valvula usada para manipular a temperatura da saida do reator
(PV1) também manipula a temperatura de saida da jaqueta (PV2)

o mudancas na temperatura de entrada na jaqueta perturbam a
temperatura do reator também perturba a temperatura de saida do
lig. resfriamento da jaqueta




Arquitetura do Controle em Cascada do Reator

65
e Variavel de processo primaria externa (PV1) € a temperatura de saida do rea@
o variavel medida é a temperatura do reator da vazao de saida
o A saida do controlador € o setpoint do controlador secundario
e Variavel de processo secundaria interna (PV2) € a camisa de refrigeracéo
o variavel medida € a temperatura de saida do arrefecimento
o variavel manipulada € a vazao do liquido de arrefecimento
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Funcao de transferéncia do
Controle em Cascata

1. Malha Interna
Co_  6p2Gi2Ge2 Guts
Ry 1+GppG2GeoGrp -

2. Malha Externa

C_  Sp1Gei2Ga
R 1+ Gp1Ge2Ge1Gm

Funcao de transferéncia do
Controle em Cascata

Equacao Caracteristica

1+ Gp1Ge12Ge1Gm1 =0

Gp2Gy2Ge2
1+ Gp2Gy2Ge2 G

1+ Gpl Gc1Gh =0
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1+ Gp2Gy2Ge2Gmpt GpGp2 G2 G2 Gy G 0




Controle em Cascata

Recomenda-se o0 cascata quando:

- Malha feedback convencional € muito lenta em rejeitar disturbios na
variavel medida secundaria que esta disponivel

- responde as perturbacdes
- tem uma dinamica muito mais rapida do que a da variavel primaria
- pode ser afetada pela variavel manipulada

Implementacéo:
- sintonizar primeiro a malha secundaria

- Aoperacao de dois controladores de interacéao requer uma aplicacéo
mais cuidadosa

- ligue e desligue

Controle em Cascata

* Escolha de variaveis secundarias
* Deve ser verificado se o controle em cascata ira trazer algum beneficio.
* As regras basicas para selecionar variaveis secundarias sao:

o Deve existir uma relacdo bem definida entre as variaveis primarias
e secundarias;

o Distarbios essenciais deve agir na malha interna;
o A malha interna deve ser mais rapida que a malha externa.

o Como regra pratica a diferenca entre constantes de tempo deve
ser de pelo menos 5 vezes;

o Deve ser possivel ter um alto ganho na malha interna.
e Uma situacdo comum é de se ter a malha interna ao redor do atuador;
e Pode ser usada para linearizar caracteristicas nao lineares.




Controle em Cascata

As principais vantagens do controle em cascata séo:

e Os disturbios na variavel secundaria sé&o corrigidos pelo controlador
secundario antes que possam influenciar a variavel primaria.

e VariacOes de ganho na parte secundaria do processo sao superadas
dentro de sua propria malha.

e O atraso de fase na parte secundaria do processo é reduzida de forma
mensuravel pela malha secundaria. Isto melhora a velocidade de
resposta da malha primaria.

e A malha secundaria permite uma exata manipulacéo do fluxo de
massa ou energia pelo controlador primario.

Todavia, € preciso reconhecer gque o controle em cascata ndo pode ser
implementado a menos que uma variavel intermediaria adequada possa
ser medida. Muitos processos nao podem ser facilmente realizados dessa
forma.

Controle em Cascata
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Comparacao do Desempenho

point

IS¢

PVi/Sety

ontroller Output

C

Process: Single Loop Jacketed Reactor
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Desempenho Rejeicao de
perturbacdao do Controlador PI

Cont.: PID ( P= DA, I= ARW, D= off, F = off)
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Disturbance Rejection Performance
of Cascade Architecture

Process: Cascade Jacketed Reactor
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Pri: PID ( P= RA, I= ARW, D= off, F = off)

Sec: PID ( P= DA, I= off, D= off, F = off)
T T

88 | T T T T
e e e A 88 ! ! L ! 1 '
8 - o I A S S N —— —
84 1 Set E)O”t]t : Ess 777777 B e 4: 777777 i 77777 N— J‘ ””” :F ”””
constante | &e—- Offietld% N0 setpoint cte para |
] 1 - s:on I’Q er N L______._ variavel primaria |
| e T T - [, N TS (I
ffffff R —
| g
w | | § - L A e P e A
8 ! ! @1 o | | | |
us ; ; S a | | | | 1 ! 1
B B — B - ) — IS SN WA NS S S S
o ‘ | A I
| | | 4 : . : |
.z . /)- 2‘0 ) 30 40 0 / 10 ZDTlme (mins) 30 40
vari aVe IS Time (mins) ., ! Tuning: Gain = 1.0, Reset Time = 0.95, Sample T&ne0
meddas de  rung cain=-20, Reset Time = 1.7, Sampie Tr0 Variaveis -
pertu rbagéo med IdaS de Tuning: Gain = -5.8, Sample Time = 1.0
perturbagao

Comparacao do Desempenho

e Cascata ndo fornece beneficio em mudancas de setpoint
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Técnicas de Controle Avancado

. Controle Baseado em Modelo

Modelagem para simulacao offline

Modelagem para o controle baseados em Formas superiores
Ordem do modelo

o qual usar e quando e como ?

Efeito dos Parametros no Comportamento do Modelo

@__




