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UMA HEURISTICA FUNDAMENTAL - E NORMALMENTE ESQUECIDA -
PARA O PROJETO DE SISTEMAS DE CONTROLE: justificativa e exemplos industriais

Luis Gustavo Soares Longhi

RESUMO

Neste artigo apresentamos uma heuristica
fundamental para o projeto de estruturas de
controle regulatorio. Esta heuristica é
historicamente negligenciada nos projetos
de sistemas com um objetivo de controle e
multiplas variaveis manipuladas, assim como
no caso de sistemas com multiplos objetivos
de controle e uma Unica variavel
manipulada, levando a varios equivocos no
projeto de estruturas de controle e a
consequente perda de desempenho das
plantas. Na segunda parte deste artigo,
apresentamos diversas modificaces
realizadas na Refinaria Alberto Pasqualini
(REFAP) usando esta ideia.

Palavras-chave: Estrutura de controle.
Controle de processos. Controle regulatorio.
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1 O PROJETO DA ESTRUTURA DE
CONTROLE

Uma planta quimica é composta de um
conjunto de unidades processadoras
integradas de forma sistematica e racional.
Estas unidades sao normalmente projetadas
considerando somente os seus aspectos
estaticos. No entanto, a operacao de uma
planta industrial deve ser tal que satisfaca
um conjunto de condicdes de seguranca,
maximizacao econdmica, sociais e
ambientais, na presenca de diversas
perturbacoes dinamicas.

Entre estas, podemos citar: degradacao de
desempenho ou perda de um equipamento,
variacoes de temperatura ambiente,
mudancas de matéria-prima e de
especificacoes dos produtos, entre
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outras. Para garantir que estas condicoes
sejam satisfeitas, monitoram-se algumas
variaveis-chave ligadas a estas condicoes.

No entanto, apenas monitorar nao adianta.
E necessario atuar em outras variaveis,
como a abertura de uma valvula, por
exemplo, que tenham efeito nestas variaveis
monitoradas.

A frequéncia de monitoramento e atuacao é
funcao da resposta dinamica destas
variaveis. O mecanismo de monitorar/medir
e corrigir € conhecido como realimentacao.
Este mecanismo é onipresente na natureza e
na indlstria, sendo também conhecido como
feedback. O processo de realimentacao
realizado de forma automatica na indUstria
€ chamado de “controle automatico de
processos” ou simplesmente “controle de
processos”. Seu dual matematico é chamado
de teoria de controle.

Um sistema que possui feedback é dito em
malha fechada. Um sistema em malha
fechada como mostra a Figura 1 possui trés
elementos basicos: um elemento sensor/
transmissor (F), uma unidade decisoria (C) e
um elemento atuador, normalmente uma
valvula de controle que recebe o sinal de
saida do controlador (u). Esta malha possui
apenas um objetivo, controlar a variavel de
saida (y) do processo (P), buscando seguir
um valor de referéncia (r).

Figura 1 - Malha de controle basica.
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Fonte: LONGHI, 2014a, p. 56.
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No entanto, os sistemas de controle, em
geral, possuem diversos objetivos a
ponderar, assim como diversas variaveis que
podem ser monitoradas, medidas e
manipuladas. Em outras palavras, os sinais
r, e, u ey podem ser vetores dinamicos e a
relacdo entre estes vetores € multivariavel
e nao necessariamente linear. Para efeitos
de simplicidade, consideramos as relagdes
lineares e jogamos as nao-linearidades no
nebuloso, mas sempre presente, mundo das
incertezas.

O problema do controle de processos pode,

entao, ser resumido em cinco etapas:

1. determinacao dos objetivos de
controle da planta;

2. definicao das variaveis controladas
(ligadas aos objetivos da planta);

3. definicao das variaveis manipuladas
(que tenham efeito nas variaveis
controladas);

4, definicao da estrutura de controle
(qual pareamento de variaveis deve-
se usar nos feedbacks);

5. escolha e sintonia do algoritmo de
controle (como atuar nas variaveis
manipuladas).

Teoricamente falando, todas estas etapas
deveriam ser realizadas usando os
resultados da teoria de controle. A teoria
de controle utiliza modelos matematicos e
resultados de diversas areas da matematica
aplicada (equacoes diferenciais, teoria
sistemas dinamicos, otimizacao
matematica, etc.) como base para a solucao
de todos os itens do problema de controle
de processos.

As trés primeiras etapas sdo muitas vezes
intuitivas e definidas no proprio projeto da
unidade, restando poucas op¢des a analisar.
0O mesmo ocorre na Ultima etapa - o
algoritmo Proporcional-Integral-Derivativo
(PID) é onipresente na industria e sua
sintonia dominada por técnicas amplamente

reconhecidas. Sem duvida, esta ultima
etapa € a mais cientificamente
desenvolvida.

O problema ¢é que para chegar a esta
etapa precisamos definir os pareamentos
ou a matriz de controle entre as variaveis
manipuladas e controladas. Em outras
palavras, precisamos definir a estrutura de
controle, problema que permanece como
0 maior gargalo da teoria de controle
desde ha muito tempo atras. (FOSS, 1973;
CRAIG et al., 2011).

A definicao da estrutura de controle é uma
etapa critica para um projeto de controle
ser bem-sucedido. Apesar de todo o
desenvolvimento de areas como
“plantwide control” (LUYBEN; TYREUS;
LUYBEN, 1998) e de técnicas especificas
como o “self-optimizing

control” (SKOGESTAD, 2000), o projeto
das estruturas de controle ainda é
realizado, pragmaticamente falando, sem
muita consideracao cientifica, quase que
exclusivamente pela preferéncia ou o
habito do projetista. Isso acontece por
algumas razoes. A principal dificuldade é a
formulacao do problema.

Ao contrario das primeiras etapas, em que
temos poucas opc¢oes, nesta etapa ha
inimeras possibilidades. Além disso, temos
que modelar matematicamente o
processo, sem esquecer as incertezas do
modelo e a sensibilidade da resposta a
estas. Este problema das incertezas é
amplificado pelo fato de haver interacoes
dinamicas entre as variaveis.

Outro problema ligado a formulacéo é a
dificuldade em definir qual critério usar
para definir o que seria a estrutura 6tima.
Tudo isso sem falar na solucao do
problema de otimizacao, que seria pratico
apenas para pesquisadores e nao para os
praticantes. Sem alongar muito esta
discussao, este problema é muito
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complexo e, exceto para casos bastante
simples (pouca incerteza, poucas variaveis,
baixo acoplamento entre as variaveis, etc.)
e pouco realistas, transcende a nossa
capacidade de formulacao e solucao.

2 A HEURISTICA FUNDAMENTAL

Quando nos defrontamos com algum
problema no qual a nossa capacidade
pratica de resolvé-lo de forma
deterministica € muito baixa, uma boa
alternativa é o uso de heuristicas. As
chamadas “heuristicas” sao principios
basicos ou regras gerais que sao validos na
maioria dos casos.

Como discutimos anteriormente, uma das
principais dificuldades em usar a teoria de
controle para definir a estrutura de
controle de uma planta é a dificuldade de
modelar o processo e resolver o problema
de otimizacao resultante. No entanto, a
realimentacao é usada em praticamente
todos os processos naturais, que sao tao ou
mais complexos que os nossos, sem apelar
para qualquer tipo de modelagem e
otimizacao.

Diversos exemplos de sistemas
realimentados naturais sao apresentados em
(ALBERTOS; MAREELS, 2010). Assim,
podemos imaginar que podemos usar 0s
principios da natureza para escolher uma
estrutura de controle que funcione, sem
apelar para uma matematica muito
complexa. Apenas como ilustracao,
mostramos nas Figuras 2 e 3 alguns
exemplos de realimentacao na natureza.

Nao apenas nas Figuras 2 e 3, mas em varios
sistemas naturais ha uma abundancia de
malhas feedback com decomposicao
temporal hierarquica (cascatas com
eventuais atalhos na hierarquia) operando
em paralelo e de modo simultaneo para
estabilizar sistemas interativos altamente
complexos.
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0 grande principio de controle por tras de
tudo é a realimentacao paralela em
cascatas. Para quem nao conhece o conceito
de malha em cascata, basta imaginar outra
malha externa na Figura 1, que usa a mesma
informacao “y” e gera o sinal “r” ao invés
de “u”.

E interessante notar a semelhanca entre a
estrutura hierarquica de controle para o
qual a indUstria evoluiu (Figura 4) e estes
exemplos das Figuras 2 e 3. Além dos niveis
hierarquicos, ha também controles laterais,
que desempenham um papel fundamental
no aumento da complexidade e do
desempenho alcancavel destes sistemas -
mas isso Nao vem ao caso neste artigo.

Em geral, apesar do pouco tempo da
disciplina de controle e automacao na
industria (menos de cem anos), a 38
convergéncia entre as estruturas € evidente.
A industria chegou a esta estrutura por
necessidade de sobrevivéncia e nao pelos
desenvolvimentos da teoria matematica de
controle, ou seja, sem modelar e/ou
otimizar. Essa estrutura pode nao ser a mais
elegante, mas parece ser a mais adequada
para manter os processos industriais
operando de forma segura, rentavel e com
maior escala de producao.
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Figura 4 - Estrutura de controle hierarquico
padrao na inddstria quimica.
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Fonte: WADE, 2004, p. 17.

Do mesmo modo que na natureza, a
estrutura hierarquica da industria possui
muita redundancia de controladores. De
fato, parece ser uma regra da natureza
que o nimero de unidades decisorias tem
que ser maior que o somatoério dos
objetivos de controle e do nimero de
relacoes entre os atuadores e sensores/
transmissores.

A mesma convergéncia evolutiva para
sistemas realimentados em cascata pode
ser vista se entrarmos em cada camada de
controle. Por exemplo, na camada do
controle regulatorio, o uso de malhas
feedback é amplamente difundido e
funciona muito bem.

Dificilmente se vé uma malha simples ou em
cascata desativada (exceto por problemas
de hardware ou instrumentagao) ou mal
justificada. Mesmo cascatas triplas ou
quadruplas funcionam bem (se pertinentes e
bem ajustadas).

Voltando ao problema original deste artigo,
ao invés de tentar resolver todos os
problemas de estrutura de controle, nos
restringiremos a dois casos muito simples,
os sistemas Single Input - Multiple Output
(SIMO) e Multiple Input - Single Output
(MISO). Estes pequenos subsistemas estao
presentes em diversas partes de uma planta
e sao responsaveis por muitos erros de
configuracdo na estrutura de controle.

De modo a simplificar a discussao, podemos
considerar que as variaveis controladas e os
objetivos de controle como sendo uma coisa
Unica, que chamaremos de Controlled
Variable (CV). Do mesmo modo, as variaveis
manipuladas serao abreviadas por
Manipulated Variable (MV). Conforme
discutido, na natureza, o nimero de
unidades decisorias, que seriam os analogos
aos controladores na industria parece ser
sempre maior que o niUmero de relacoes
entre as CVs e MVs.

Na indUstria, se nos esquecemos de uma
destas relacdes, podemos perder o controle
sobre a CV associada a relacdo. Assim,
podemos, no caso de sistemas SIMO e MISO,
onde de um lado ha sempre uma Unica
variavel, enunciar a nossa heuristica. De
fato, ela é tao simples que chega a ser
chocante. Sua premissa basica é nao perder
o controle de nenhuma relacao.

Assim, podemos dizer que, desde que nao
haja problemas de controlabilidade no
sistema em malha aberta, o nimero de
controladores necessarios para que um
sistema MISO ou SIMO opere adequadamente
em malha fechada deve ser, no minimo,
igual ao maior nUmero de MVs ou CVs deste
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sistema. Se nos restringirmos ao minimo,
esta condicao é suficiente, pois todas as
relagdes entre CVs e MVS ainda podem ser
levadas em conta.

A condicao necessaria desta heuristica
também é verdadeira para sistemas MIMO
(Multiple Input - Multiple Output). No
entanto, no caso de sistemas MIMO, a
condicao de suficiéncia nao se aplica, pois o
numero minimo de controladores pode ser
insuficiente para garantir um bom
desempenho devido as relacoes entre CVs e
MVs negligenciadas. Assim, este artigo se
restringe apenas a sistemas MISO e SIMO.
Lembrando que, por serem heuristicas, estas
afirmacoes nao precisam ser provadas
matematicamente. Sua validade vem da
argumentacao ldgica e dos resultados
praticos obtidos ao longo dos ultimos anos na
Petrobras.

De um modo geral, o caso SIMO representa a
situacao onde temos mais de um objetivo e
apenas um atuador. Neste caso, se quisermos
agir de acordo com a nossa heuristica
fundamental, temos que ter um controlador
para cada relacao entre os objetivos e o
atuador. No entanto, como o sistema &
sobrespecificado, ou seja, tem mais
objetivos que a sua capacidade de atingi-los,
deve haver uma coordenacao (ou
priorizacao) no sentido de escolher qual
objetivo atender.

Esse objetivo pode ser atendido de forma
indireta (e mais natural) se os controladores
atuam simultaneamente. No entanto, pode-
se também atuar com o sinal de apenas um
controlador selecionado em funcao do
objetivo mais importante no momento. Esse
Ultimo modo de agir é o que define a
estratégia conhecida como override. Apesar
de bem conhecida e aplicavel, ela é
totalmente ignorada no controle de nivel (ou
pressao) de vasos pulmao, como veremos na
secao 3.
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Ja no caso MISO tem-se mais de um atuador
e apenas uma CV. Neste caso, se formos
considerar a heuristica fundamental,
também é necessario ter mais de um
controlador (cada atuador responde de modo
diferente ao objetivo) e coordenar sua
utilizacado, simultanea ou sequencial, do
mesmo modo que ocorrem nos sistemas
naturais. Isso leva a uma reconsideracao das
implantacoes da técnica conhecida como
controle de faixa dividida (split-range), que,
por possuirem apenas um controlador para
todos os atuadores, apresentam um
desempenho alcancavel menor que o
tecnicamente possivel.

O grande problema no projeto da estrutura
de controle em ambos os casos anteriores é
a incapacidade de enxergarmos estes
problemas como multivariaveis. Isso sera
explicado nas proximas duas secoes atraveés
de dois exemplos historicamente
problematicos na indistria: O controle de
nivel convencional (SIMO) e o controle de
faixa dividida (MISO).

42

3 0 CASO SIMO: CONTROLE DE NiVEL

O controle de nivel da Figura 5 usualmente
possui trés objetivos, ou melhor dizendo,
trés CVs: (1) absorver as variacdes de carga
(estabilizar a vazao de saida), (2) evitar o
transbordamento (controlar o nivel alto) e,
(3) evitar a secagem (controlar o nivel
baixo). Estes objetivos sao muito diferentes
do objetivo do controlador (normalmente um
PID) que é buscar o seu set-point (SP).
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Figura 5 - Um vaso com controle de nivel
convencional.
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Fonte: KING, 2011, p. 93.

Um operador bem treinado, ao se deparar
com um controle de nivel simples, s6 pode
ter uma atitude esperada: ajustar o PID para
0 seu objetivo, ou seja, controlar o nivel
modulando a saida. Mesmo que o usuario
saiba que o objetivo do processo nao é esse,
seria pouco prudente sintonizar o PID de
modo lento e arriscar um transbordamento
ou secagem. De fato, ajustando o
controlador para seguir o set-point, o
operador evita a secagem € o
transbordamento, atingindo os dois
objetivos mais prioritarios (de seguranca) do
sistema. No entanto, o objetivo ligado a
razao de existéncia do vaso nao é atingido.

O problema que temos se deve ao fato que
temos mais de um objetivo e apenas um
atuador. Para tentar contornar este
problema usando apenas um controlador
pode-se lancar mao de algumas técnicas de
sintonia engenhosas que consideram a
geometria do vaso, as perturbacdes tipicas e
os niveis aceitaveis de desvio do nivel em
relacao ao set-point.

No entanto, estes métodos se baseiam na
premissa de que um controle com baixo
desempenho implica num bom desempenho

do processo como atenuador de
perturbacdes. Infelizmente, nossa
experiéncia pratica mostra que esta
premissa é falsa.

Além disso, como é priorizado apenas um
dos objetivos (atenuacao das
perturbacdes), se uma perturbacao maior
que a usual ocorre no processo, o nivel
pode atingir valores indesejados e levar ao
transbordamento ou secagem se nao houver
alguma intervencao manual. Isso ocorre
porque a estratégia é altamente
dependente do modelo considerado para as
perturbacdes e sabemos que modelos de
processos quimicos nao sao confiaveis e
possuem muitas incertezas.

Ao invés de tentar novos métodos de
sintonia com estrutura inadequada, o mais
indicado seria alterar a estrutura de
controle para um sistema multicontrolador,
como sera explicado a seguir.

Como discutido na secao anterior, o grande
problema que temos no controle de nivel de
vasos pulmao esta ligado ao fato de que
temos um sistema sobrespecificado, ou
seja, que possui mais de um objetivo (ou
variavel controlada) e apenas um atuador.
Do controle multivariavel classico, sabemos
que todo par CV-MV necessita de um modo
de atuacao (ou controlador) diferente. Se
usarmos apenas um controlador para
diferentes pares, obviamente, o
desempenho do sistema fica comprometido.

O correto, nesses casos, € ter pelo menos
um controlador ligando cada objetivo a
cada atuador. Esse é o primeiro ponto.
Temos que ter pelos menos trés
controladores. Outro ponto é como usar
esses controladores. No caso de um Unico
atuador recebendo sinal de varios
controladores, é necessario haver uma
coordenacao (ou priorizacao) no sentido de
escolher qual objetivo atender.
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Esse objetivo pode ser atendido de forma
indireta (e mais natural) se os controladores
atuam simultaneamente. Nesse caso, a
diferenca entre os set-points de cada um
dos controladores e a sua sintonia define
qual deles ira dominar o atuador. No
entanto, pode-se também atuar com o sinal
de apenas um controlador selecionado em
funcao do objetivo mais importante no
momento. Esse ultimo modo de agir é
conhecido como a estratégia override.
Apesar de bem conhecida e aplicavel, ela é
totalmente ignorada no controle de nivel de
vasos pulmao. Essas duas estratégias sao
esquematizadas na Figura 6a e 6b.

Além da atuacdo simultanea ou sequencial
com trés controladores, que pode ser
complicada de configurar e sintonizar, ha
outras alternativas mais simples que sao
possiveis devido ao fato de que os trés
objetivos utilizam o mesmo sensor e os trés
controladores possuem a mesma
parametrizacao.

Analisando as alternativas apresentadas na
Figura 6, a primeira (a), como comentado
anteriormente, considera a operacao
simultanea de trés controladores, um para
cada objetivo de controle. Essa alternativa
a mais genérica e mais proxima de como a
natureza atua. Porém, é mais dificil de
configurar e operar, pois um sinal deve ser
dominante em relacao aos outros em cada
faixa de PV.

Outra alternativa, que trata o problema de
um modo mais direto, é dada pela
estratégia (b). Esta opcao equivale a tratar
o problema como um override, o que nao
deixa de ser também correto, pois temos
trés possiveis acoes, continuamente
calculadas, que passam por um seletor que
define qual sera usada em funcao do
objetivo mais importante. Com um pouco de
perspicacia, podemos observar que, apesar
dos diferentes objetivos, estes sao resultado
de uma operacao linear do mesmo sinal do
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sensor de nivel (set-points diferentes). Do
mesmo modo, o0s sinais que entram no
seletor vém de um controlador de estrutura
semelhante, diferindo apenas na sua
sintonia.

Assim, podemos usar uma terceira estratégia
(c), conhecida como sintonia por faixas ou
Gain Scheduling (GS). Esta estratégia € uma
internalizacao do override, que sé é possivel
devido aos fatos anteriormente expostos
(mesmo sinal de entrada e controladores
iguais). Esta estratégia € mais simples de
configurar e operar. Ela consiste em
selecionar automaticamente um conjunto de
parametros de sintonia do controlador em
funcao da PV. Alguns autores chamam este
tipo de técnica de controle por bandas ou
por faixas.

Uma opcao alternativa que também se
encaixa na categoria do controle por bandas
€ o gap control (d). O gap control é
simplesmente um GS cuja variavel de
referéncia é o erro (entre o set-point e a
variavel de processo) ao invés da PV. Esta
estratégia normalmente é aplicada apenas
no ganho do controlador. Assim, ela se torna
interessante no caso de sistemas com set-
point constante onde apenas a alteracao do
ganho é suficiente para diferenciar os
controladores.

Entre todas as alternativas da Figura 6, a
que parece ter a melhor relacao custo/
beneficio € a GS. Este tipo de controle muda
qualitativamente a sua resposta em funcao
de alguma variavel de referéncia do
processo, normalmente a PV. Isso é feito
usando uma sintonia diferente para cada
faixa de valores da PV do processo.

Assim, pode-se inserir uma sintonia
extremamente lenta para a faixa central,
como as variantes do famoso método de
Friedmann (1994) e sintonias agressivas a
partir dos pontos de nivel baixo e alto. No
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entanto, como isso pode acarretar em
mudancas bruscas de sintonia, uma boa
pratica é fazer uma transicao suave entre
estas sintonias usando valores interpolados
linearmente, assim como permitir uma
histerese entre as transicoes.

Estas duas possibilidades (transicao
interpolada e com histerese) fazem com que
o resultado liquido da estratégia (c) fique
mais proximo da estratégia natural
(paralelizada) de controle (a).

Esse objetivo pode ser atendido de forma
indireta (e mais natural) se os controladores
atuam simultaneamente. Nesse caso, a
diferenca entre os set-points de cada um dos
controladores e a sua sintonia define qual
deles ira dominar o atuador. No entanto,
pode-se também atuar com o sinal de
apenas um controlador selecionado em
funcao do objetivo mais importante no
momento. Esse ultimo modo de agir é
conhecido como a estratégia override.
Apesar de bem conhecida e aplicavel, ela é
totalmente ignorada no controle de nivel de
vasos pulmao. Essas duas estratégias sao
esquematizadas na Figura 6a e 6b.

Além da atuacao simultanea ou sequencial
com trés controladores, que pode ser
complicada de configurar e sintonizar, ha
outras alternativas mais simples que sao
possiveis devido ao fato de que os trés
objetivos utilizam o mesmo sensor e os trés
controladores possuem a mesma
parametrizacao.

Analisando as alternativas apresentadas na
Figura 6, a primeira (a), como comentado
anteriormente, considera a operacao
simultanea de trés controladores, um para
cada objetivo de controle. Essa alternativa é
a mais genérica e mais proxima de como a
natureza atua. Porém, é mais dificil de
configurar e operar, pois um sinal deve ser
dominante em relacao aos outros em cada
faixa de PV.

Outra alternativa, que trata o problema de
um modo mais direto, é dada pela estratégia
(b). Esta opcao equivale a tratar o problema
como um override, o que nao deixa de ser
também correto, pois temos trés possiveis
acdes, continuamente calculadas, que
passam por um seletor que define qual sera
usada em funcao do objetivo mais
importante. Com um pouco de perspicacia,
podemos observar que, apesar dos diferentes
objetivos, estes sao resultado de uma
operacao linear do mesmo sinal do sensor de
nivel (set-points diferentes). Do mesmo
modo, os sinais que entram no seletor vém
de um controlador de estrutura semelhante,
diferindo apenas na sua sintonia.

Assim, podemos usar uma terceira estratégia
(c), conhecida como sintonia por faixas ou
Gain Scheduling (GS). Esta estratégia € uma
internalizacao do override, que so6 é possivel
devido aos fatos anteriormente expostos
(mesmo sinal de entrada e controladores
iguais). Esta estratégia € mais simples de
configurar e operar. Ela consiste em
selecionar automaticamente um conjunto de
parametros de sintonia do controlador em
funcao da PV. Alguns autores chamam este
tipo de técnica de controle por bandas ou
por faixas.

Uma opcao alternativa que também se
encaixa na categoria do controle por bandas
€ o gap control (d). O gap control é
simplesmente um GS cuja variavel de
referéncia é o erro (entre o set-point e a
variavel de processo) ao invés da PV. Esta
estratégia normalmente é aplicada apenas
no ganho do controlador. Assim, ela se torna
interessante no caso de sistemas com set-
point constante onde apenas a alteracao do
ganho é suficiente para diferenciar os
controladores.

Entre todas as alternativas da Figura 6, a que
parece ter a melhor relacao custo/beneficio
€ a GS. Este tipo de controle muda
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qualitativamente a sua resposta em funcao
de alguma variavel de referéncia do
processo, normalmente a PV. Isso é feito
usando uma sintonia diferente para cada
faixa de valores da PV do processo.

Assim, pode-se inserir uma sintonia
extremamente lenta para a faixa central,
como as variantes do famoso método de
Friedmann (1994) e sintonias agressivas a
partir dos pontos de nivel baixo e alto. No
entanto, como isso pode acarretar em
mudancas bruscas de sintonia, uma boa
pratica é fazer uma transicao suave entre
estas sintonias usando valores interpolados
linearmente, assim como permitir uma
histerese entre as transicoes.

Estas duas possibilidades (transicao
interpolada e com histerese) fazem com que
o resultado liquido da estratégia (c) fique
mais proximo da estratégia natural
(paralelizada) de controle (a).

Na Refinaria Alberto Pasqualini (REFAP),
onde este estudo foi realizado, ha uma clara
preferéncia pelo uso do GS em controladores
de nivel. Uma das razoes para isso € que a
definicdo das faixas, das sintonias e da
intensidade da interpolacao fica na mao do
operador. O faceplate de detalhe de uma
malha com GS é mostrado na Figura 7
(sintonia do GS realcada com um retangulo
vermelho).

Nesta figura, diferente do que ocorre no PID
convencional, fica evidente para o operador
que ele tem que escolher trés sintonias
distintas, uma para cada regiao do vaso. Em
termos psicoldgicos isso faz toda a diferenca,
pois o usuario enxerga as faixas e sabe que
elas existem porque o controle nao pode agir
sempre da mesma forma, mas sim em funcao
da zona de operacao. Na Refinaria Alberto
Pasqualini (REFAP), onde este estudo foi
realizado, ha uma clara preferéncia pelo uso
do GS em controladores de nivel. Uma das
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razoes para isso é que a definicao das
faixas, das sintonias e da intensidade da
interpolacao fica na mao do operador. O
faceplate de detalhe de uma malha com GS
€ mostrado na Figura 7 (sintonia do GS
realcada com um retangulo vermelho).

Nesta figura, diferente do que ocorre no
PID convencional, fica evidente para o
operador que ele tem que escolher trés
sintonias distintas, uma para cada regiao do
vaso. Em termos psicoldgicos isso faz toda a
diferenca, pois o usuario enxerga as faixas e
sabe que elas existem porque o controle
nao pode agir sempre da mesma forma, mas
sim em funcao da zona de operacao.
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Figura 7 - Faceplate de detalhe de uma malha de controle com GS no Sistema Digital de Controle Distribuido
(SDCD) fabricado pela Emerson DeltaV.
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Fonte: LONGHI, 2014a, p. 5.
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4 O CASO MISO: CONTROLE DE FAIXA
DIVIDIDA

O outro caso bastante comum com que
lidamos neste texto é a situacao onde temos
mais atuadores que objetivos de controle.
Por exemplo, quando os projetistas
encontram dois atuadores e uma CV,
automaticamente ja se considera o uso de
um controlador com sua saida sendo dividida
para estes dois atuadores.

Esse tipo de estratégia é conhecido como
controle de faixa dividida ou split-range. Na
Figura 8a é ilustrada esta estratégia para o
caso do controle de pressao do topo de uma
coluna de destilacao. No entanto, é 6bvio
neste exemplo, assim como em qualquer
sistema multivariavel, que cada atuador tem
um efeito diferente na CV e nada, exceto o
preconceito, nos impede de usar um
controlador para cada par MV-CV.

Na Figura 8b é mostrado um esquema
alternativo com dois controladores. Neste
caso especifico de dois atuadores e uma
variavel controlada, o simples uso de dois
controladores para a mesma CV, por si so, ja
resultaria num controle individual melhor
com cada atuador, pois cada controlador
pode ser sintonizado de acordo com a
dinamica da sua resposta na CV.

O que nos resta € saber como coordenar a
sua atuacao conjunta. Isso pode ser feito de
modo muito simples pela diferenca de
valores entre os set-points dos dois
controladores. Se isso for feito, um destes
tera acao preferencial. Se a defasagem for
relativamente ampla, havera uma banda-
morta entre o uso dos atuadores. Se a faixa
for estreitada, a banda pode ser reduzida
até desaparecer e comecar a permitir
alguma sobreposicao de acao dos atuadores.

No caso limite, onde os set-points sao
igualados, temos o controle simultaneo, que
pode ter efeitos colaborativos ou
conflitantes, dependendo das
caracteristicas do processo e da sintonia
utilizada.

Em qualquer uma destas situagdes, o
maximo que o split-range consegue é
igualar o desempenho dos
multicontroladores.

O principal motivador para o uso do split-
range é a economia de transmissores e
controladores. Na época do controle
pneumatico, quando esta solucdo surgiu, os
custos de transmissao e controle eram
altissimos e os requisitos de desempenho
eram mais baixos. Assim, valia a pena fazer
esta economia de controladores.

No entanto, nos sistemas industriais
modernos, o custo de inserir um novo PID é
praticamente nulo. Assim, por habito,
aliado a algum desconhecimento dos
fundamentos de controle, uma solucao cuja
validade ja expirou ha muito tempo
continua a ser usada.

Quando consideramos o0 modo de agir do
split-range, podemos ver que esta
estratégia, por transformar uma saida num
mapeamento fixo para diversos atuadores,
implica na inviabilizacdo do modo manual. E
impossivel ao operador definir qualquer
abertura para os atuadores que nao sigam a
equacao de divisao. Isso leva a problemas
de seguranca, pois se o controle manual é
perdido estamos infringindo o principio
basico de nao comprometer a seguranca do
processo.
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Figura 8 - Esquema de controle split-range (a) e multicontrolador (b)
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(@)
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Fonte: KING, 2011, p. 142-145.

Para ilustrar esta situacao, basta imaginar
como seria atuar em dois elementos finais
numa situacao de emergéncia com ambos
sendo operados por split-range. Pode-se
tentar evitar este problema colocando um
seletor manual antes do sinal do split-range.
Do mesmo modo, pode-se também
configurar uma sintonia por faixas de modo a
alterar os parametros do PID em funcao do
atuador usado.

No entanto, a partir desse momento, se
comeca a inserir complexidades
desnecessarias, que poderiam ser tratadas
de modo mais elegante e natural com a
estratégia de multicontroladores. Uma
simples troca de um split-range por
multicontroladores resolve todo o problema
sem a necessidade de encher a base de
controle de “penduricalhos” que objetivam
manter viva uma estratégia inadequada.
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Ja o esquema multicontrole permite que o
operador defina qualquer abertura em
qualquer atuador, desative uma ou outra
malha, altere a ordem de atuacao das
mesmas e aumente ou diminua a banda-
morta da atuacao. Isso tudo sem falar que
as malhas atuam com a sintonia adequada a
resposta de cada atuador, o que esta
intimamente ligado ao desempenho do
sistema em malha fechada, que é o assunto
do préximo paragrafo.

Para entender como funciona um sistema
com multiplos atuadores, vamos considerar
0 caso mais simples, composto por um
sistema com uma CV e duas variaveis
manipuladas (MV), duas valvulas de
controle, por exemplo, com atuacgao inversa
(uma abre e outra fecha), cujas aberturas
sao definidas pela saida de um controlador
Unico. O primeiro modo de agir seria o
sequencial com banda-morta.
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Neste caso, ilustrado na Figura 9a, o sinal &
enviado ao primeiro atuador até a sua satu-
racao, havendo uma faixa de saida (ou de
PV), conhecida como banda-morta, na qual
ndo ha acao no segundo atuador.

Apos esta banda-morta, o segundo atuador
comeca a ser fechado. Em termos do split-
range, essa acao é configurada como um
mapeamento fixo da saida do controlador
para a abertura das valvulas. Este mapea-
mento é mostrado em todas as curvas da
Figura 9. A banda-morta pode ser reduzida
neste mapeamento até ser anulada e alcan-
carmos a situacao da Figura 9-b, que é o
modo sequencial puro, o mais popular na
indlstria.

Outra possibilidade usada para evitar
mudancas bruscas de atuador € a insercao de
uma banda-morta negativa, conhecida como
sobreposicao ou overlapping. Este caso é
ilustrado na Figura 9c. Neste caso, o segundo
atuador comeca a se mover antes do
primeiro saturar.

Outra situacao bastante comum ¢é o uso
simultaneo dos dois atuadores. Este caso é
ilustrado na Figura 9-d e consiste
simplesmente em enviar o sinal direto para
os dois atuadores, tratados como se fossem
um Unico elemento final de controle. Todos
estes modos de agir nao se limitam ao split-
range, mas a todos os sistemas com varios
atuadores.

Figura 9 - Modos de atuacao do split-range com dois atuadores com acao inversa.
(a) sequencial banda-morta, (b) sequencial puro, (c) sequencial sobreposicao, (d) simultaneo.
Abcissa: saida do controlador (0-100%). Ordenada: sinal enviado aos atuadores (0-100%).
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Fonte: LONGHI et al, 2015, p. 58
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A Unica coisa que o split-range faz é definir
claramente o modo de agir e fixar este
mapeamento. A estratégia
multicontroladores, por sua vez, deixa o
mapeamento livre, o que é uma grande
vantagem, embora seja mais dificil definir o
ponto de anulacao da banda-morta, o que é
pouco relevante em termos praticos.

Em termos de teoria, € interessante notar
que, apesar de diversos livros textos livros-
textos abordarem sistemas MIMO em malha
fechada, a analise de sistemas MISO com
split-range é largamente negligenciada. Para
explicar a diferenca de desempenho entre
esta estratégia e a proposta neste artigo,
pode-se partir de um sistema MISO com dois
atuadores e dois controladores, como
mostrado na Figura 10, o que corresponde ao
proprio esquema multicontrole.

Os dois atuadores estao incorporados as duas
plantas (Gpq1 € Gpy2), que representam seus
diferentes efeitos na variavel controlada
(Y1). As funcoes de transferéncia (FT) entre
os dois set-points e a saida sao dadas pelas
equacbes 1 e 2.

Yl — GPll'GCI (1)
YSPI 1 + GPII‘GCI + GPIZ'GCZ

Yl — GPlZ'GCZ (2)
YSPZ 1+ GPII'GCI + GPIZ'GCZ

Se o0s set-points sao iguais, ou seja, se 0
esquema multicontrole possui acao
simultanea, temos a FT da equacao 3, onde
Ysp = Ysp1 = Yspp. Note que a equacao
caracteristica (denominador da FT) é a
mesma das equacdes 1 e 2.

Podemos chegar facilmente a funcao de
transferéncia do split-range, no caso de acao
simultanea, se for considerado que a
estratégia € similar a da Figura 5, exceto
pelos dois set-points iguais (Yspr = Yspz = Ysp)
e um Unico controlador (G¢y = Gy = G¢).
Neste caso, chegamos a funcao de
transferéncia dada pela equacao 4. Note que
a equacao caracteristica é diferente das
demais equacgdes. No caso da acao
sequencial, a analise é um pouco mais
complicada, embora a equacao caracteristica
seja a mesma ainda.

52
) _ GPll‘GC1+GP12'GC2

YSP 1_'_GPII'GC'l +GP12‘GC2

Yl — (GPll + GP12)‘GC
I+ (GPll + GP]Z)'GC

Figura 10 - Diagrama de blocos de um sistema Multiple Input - Single Output (MISO)
com dois atuadores e dois controladores.
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Fonte: LONGHI et al., 2015, p. 59.
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Nao é o objetivo deste artigo apresentar um
conjunto de condicdes teoricas sobre a
estabilidade e o desempenho das duas
estratégias, mas fica claro que nao é
impossivel analisar as propriedades do split-
range. E surpreendente que na literatura
nao haja praticamente nada feito neste
sentido. Também fica claro, pela simples
comparacao entre as equacdes 3 e 4, que o
sistema multicontrolador tem muito mais
graus de liberdade para melhorar as
propriedades de estabilidade e desempenho
que o split-range.

5 EXEMPLOS INDUSTRIAIS

5.1 CONTROLE DE NiVEL DE UM VASO DE
BLOWDOWN

Um exemplo pratico de controle de nivel de
vaso pulmao é o problema de estabilizacao
da vazao de saida de um vaso de blowdown
(purga) de uma Unidade de Coqueamento
Retardado (UCR). O objetivo deste vaso é
estabilizar a sua vazao de saida. Esta vazao
segue para reprocessamento na carga da
unidade, sendo uma fonte de perturbacao do
processo se tiver uma alta variabilidade.
Este sistema se encaixa na nossa descricao
de um problema multiobjetivo com apenas
um atuador disponivel. Assim, aplicamos a
estratégia GS no mesmo.

No entanto, este sistema também recebe
descartes elevados (em relacao ao volume
do vaso) em curtos periodos de tempo de
trés fontes diferentes, como pode ser visto
na Figura 11. Assim, como estas
perturbacées podem facilmente levar o
processo para pontos de nivel muito alto ou
muito baixo (quando cessam), usamos uma
estrutura GS com multiplos compensadores
antecipatorios (feedforward), que
chamaremos Gain Scheduling com
feedforward (GSFF), conforme pode ser
visto na Figura 12.

Como as descargas afluentes ao vaso nao
podem ser medidas, elas foram
identificadas através das aberturas das
valvulas e usadas para projetar os controles
antecipatorios. Os ganhos dos controladores
feedforward foram definidos como 50% do
valor necessario para compensar totalmente
as perturbacgdes. Isso se justifica pelo fato
de que se deseja apenas uma atenuacao do
seu efeito no nivel e nao a sua total
compensacao, que seria o objetivo do
controle antecipatoério normal.

Uma ilustracao dos resultados obtidos com
este GSFF é apresentada na Figura 13.
Nesta figura, a variavel controlada (nivel)
esta na linha vermelha, o set-point na linha
verde e a saida do controlador na linha
azul. A sintonia do GS (no caso um PID) com
a interpolacao linear entre as bandas é
mostrada graficamente na Figura 14. Nota-
se que a saida do controlador é muito mais
suave que a variacao do nivel, o qual se
mantém dentro da banda desejada (entre
30% e 80%), mesmo diante das perturbacdes
devidos as descargas a montante (observar
pequenos picos ao longo da figura).
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Figura 11 - Esquema simplificado do vaso de blowdown da Unidade de Croqueamento Retardado (UCR) da

REFAP.

P-15 AIB

-

Lv-35

V-08

Reatores
Lic-37

L ¥

Y-10
Lv-37

&

LIC-36

Reatores
—»

Fonte: MATTOS; LONGHI, 2013, p. 41.
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Figura 12 - Estrutura Gain Scheduling com feedforward (GSFF) aplicado ao vaso de blowdown da Unidade de
Croqueamento Retardado (UCR) da REFAP.
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Fonte: MATTOS; LONGHI, 2013, p.42.
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Figura 13 - Comportamento dinamico do controle de nivel do vaso de blowdown da Unidade de Coqueamento

Retardado (UCR) da REFAP.
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Figura 14 - Sintonia das faixas do Gain Scheduling (GS) da Figura 13.
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3, p. 45.
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5.2 CONTROLE DE PRESSAO DO VASO DE
TOPO DE UMA TORRE DE DESTILACAO

Os estudos seminais do assunto deste artigo
na REFAP se iniciaram no controle de pressao
de vasos de topo de torres de destilacao.
Inicialmente, a motivacao era facilitar a
manutencao das valvulas de controle. No
entanto, com o tempo, observou-se uma
melhoria do desempenho de controle e
praticamente todos os sistemas de topo
foram alterados em alguns meses.

Um exemplo tipico da configuracao anterior,
com split-range, pode ser visto

na Figura 15. A estrutura atual pode ser vista
na Figura 16. Esta nova estrutura é mais
flexivel, segura e simples de operar. O
operador pode usar a sintonia mais adequada
a cada atuador e escolher quais valvulas
usar, assim como definir manualmente
qualquer abertura para as valvulas. Além
disso, a prioridade de atuacao e a
coordenacao entre os atuadores podem ser
alteradas pela simples defasagem entre os
set-points dos controladores. No caso da
Figura 16, optou-se por um afastamento
entre os set-points dos controladores,
gerando duas bandas-morta de pressao.

5.3 CONTROLE DE NIVEL E PRESSAO DE UMA
UNIDADE DE AGUAS RESIDUAIS

Este exemplo trata do sistema de controle
de uma torre de retificacao de agua acida,
um residuo muito comum em indUstrias
petroquimicas. O controle de nivel da torre é
feito através da modulacao de duas
correntes de agua residual, uma para o
tratamento de esgoto oleoso e outra para
redso.

Como na maioria dos casos, a estratégia de
controle inicialmente projetada para este
fim foi o split-range, conforme pode ser
visto na Figura 17, sendo que para o sinal de

saida na faixa entre 0 e 50%, abre-se a
valvula de relso. Se essa corrente nao é
suficiente e o sinal excede 50% (faixa de 50-
100%), comeca-se a atuar na valvula da
corrente para o tratamento de esgoto.
Durante a operacao normal da unidade,
devido a uma indisponibilidade do sistema de
redso, foi necessario controlar o nivel com a
corrente para esgoto.

No entanto, a estratégia da Figura 17
impedia o seu uso em modo manual. Assim,
bloqueou-se a linha do reliso no campo e
passou-se a controlar o nivel com a valvula B
em automatico. Assim, o sistema teve sua
capacidade de retirada limitada, além de
necessitar de intervencao em campo, o que
é indesejavel. O mesmo problema de
manutencao e escolha de atuador ocorria no
controle de pressao do vaso de topo da torre
(PIC005).

Para o controle de pressao do vaso de topo,
a substituicao do split-range pelo esquema
multicontrole foi rapidamente realizada,
devido a grande aceitacao desta estratégia
para sistemas de pressao por parte da
operacao da unidade. A estratégia
implantada € mostrada na Figura 18.
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Quanto ao controle de nivel, a primeira
solucdo considerada foi a criacao de um
controlador de vazao para cada valvula e a
insercao de um seletor manual, conforme
pode ser visto na Figura 19. Esta solucao,
que aparentemente é a mais simples,
permite o controle do nivel em cascata com
qualquer uma das valvulas. No entanto, uma
das valvulas tem que operar em manual e a
sintonia do LIC (controlador de nivel)
continua a mesma para ambas as valvulas.

Assim, de modo a evitar que haja uma
selecao mantendo os dois FICs em modo
cascata, deve-se configurar uma logica que
coloque automaticamente o controlador nao
selecionado em manual. Este segundo
controlador pode ser usado para ajustes
esporadicos, do mesmo modo que um
controle de posicao, para dar mais
controlabilidade para a malha selecionada.
Se os ajustes forem muito frequentes, deve-
se programar um controle de posicao para
automatizar o sistema.

No entanto, esse controle de posicao deve
automaticamente ser duplicado para a outra
valvula, pois qualquer uma das malhas de
vazao poderia ter sido selecionada para a
cascata, complicando ainda mais a operacao
do sistema.

Outro cuidado que se deve ter é com
“traqueamento” do sinal devido ao seletor,
que fica mais complicado. Percebe-se,
entao, que a estratégia aparentemente mais
simples ndo é tao simples assim. Isso se deve
ao fato de que o seletor nao é uma
estratégia natural que permita uma clareza
de acao e flexibilidade ao processo.

Ao se colocar este elemento (seletor),
comeca-se a ter necessidade de varios
outros elementos ad hoc (nao naturais) para
simular todas as possibilidades de operacao
nao incorporadas nesta “aparente”
simplicidade. Em outras palavras, estamos
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tornando o sistema complexo sem
necessidade, aumentando a possibilidade de
erros de configuracao e operacao.

A melhor opcao para atender os requisitos do
processo de modo elegante e versatil € a
insercao de dois controladores paralelos,
uma para cada elemento atuador, como
pode ser visto na Figura 20. Note que, como
a vazao de saida da torre nao € uma variavel
que necessite controle, os controladores de
vazao foram eliminados e transformados num
indicador de vazao.

Essa estratégia pode parecer inicialmente
mais complicada para quem esta acostumado
com seletores e até mesmo o split-range. No
entanto, isso é puramente cultural e alguma
eventual resisténcia é rapidamente vencida
devido ao fato de facilitar a vida do
operador.

A nova estratégia, ao contrario da estratégia
da Figura 19, possui apenas dois elementos
decisorios (dois controladores), enquanto
aquela possui quatro elementos decisorios
(trés controladores e um seletor).

A estratégia da Figura 20 nao necessita de
nenhuma insercao ad hoc para funcionar de
acordo com qualquer objetivo de controle.
Nesta estratégia, o sistema considera a
resposta de cada valvula diretamente no
nivel, permitindo a sintonia mais adequada a
cada malha.
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0 “traqueamento” é obvio, pois os projetos
sao desacoplados em termos de
configuracao. A ordem de atuacao pode ser
escolhida simplesmente pela escolha da
diferenca entre os set-points dos
controladores indicadores de nivel (LICs).
Essa mesma diferenca define se havera uma
banda-morta, que pode ser util no caso de
manter uma valvula apenas para fins de
emergéncia, ou atuacao em sobreposicao, no
caso de um controle de nivel com erro
minimo (nao é o caso neste processo).

Do mesmo modo, o sistema pode operar com
apenas uma das valvulas em automatico,
mantendo a outro controlador de vazao (FIC)
em modo manual, assim como operar com as
duas valvulas em manual de modo simples e
direto. Enfim, uma estratégia natural e facil
de entender que nao necessita nenhuma
légica adicional para atingir qualquer
objetivo de controle desejado.

5.4 CONTROLE DE POSICAO DE UM FORNO DE
COQUEAMENTO RETARDADO

Este exemplo trata de um sistema um pouco
mais complicado e que exige um controle
mais agressivo. Outra particularidade deste
sistema é que as duas valvulas envolvidas no
controle tém tamanhos bem diferentes.

O processo tratado nesta secao é um sistema
classico composto por um forno industrial
cuja temperatura de saida do fluido de
processo € controlada modulando a vazao de
gas combustivel para os queimadores. De
modo a considerar as perturbacoes que
ocorrem na pressao da linha de gas
combustivel, o controlador de vazao nao
atua direto nos atuadores, mas sim envia o
seu sinal para um controlador de pressao,
levando a uma cascata tripla, bastante
comum no meio industrial.

O sinal do controlador de pressao modula a
vazao de gas combustivel através de duas
valvulas, de capacidade bastante diferente.

Ha uma valvula pequena, capaz de ajustes
mais finos e uma valvula grande, que possui
mais capacidade de correcao, porém com
ajustes menos precisos. A estratégia de
controle antiga deste sistema é o classico
split-range, como pode ser visto na Figura
21.
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Diante de tudo que foi exposto neste artigo,
fica claro que a estratégia da Figura 21 é

inadequada. Ela nao permite a operacao em
manual nem a selecao de qual atuador usar.

No entanto, o pior desta estratégia é que
sendo as valvulas muito diferentes, suas
respostas aos controladores da hierarquia
superior da cascata, indicador controlador
de pressao (PIC), FIC e indicador controlador
de temperatura (TIC), também o sdao. Em
diversos momentos, quando a saida do
controlador ultrapassa 50% e o atuador é
comutado, o sistema passa a oscilar devido a
diferenca de ganho entre os atuadores.

E imperativo ao bom desempenho a insercéo
de mais controladores neste sistema de
modo a considerar o modo de agir diferente
de cada atuador! Uma possivel solucéo seria
a duplicacao e paralelizacao dos sistemas de
controle, um para cada atuador. Isso
resultaria em um sistema com seis
controladores.

No entanto, este sistema tem outro objetivo
que nao foi considerado na estratégia da
Figura 21. Este objetivo pode ser enunciado
como: “E desejavel usar, sempre que
possivel, a valvula pequena (ajuste fino)
para o controle de pressao”. Assim, a valvula
grande nao objetiva o controle de pressao
diretamente, mas sim permitir que a valvula
de ajuste fino opere bem. Isso pode ser feito
com pequenos e lentos ajustes na valvula
grande de modo que a posicao da valvula
pequena fique sempre na faixa central de
operacao.

Assim, pode-se eliminar o split-range e
reconfigurar o sistema de controle para
controlar a pressao apenas com a valvula
pequena. A valvula grande agora passa a
controlar, de modo bastante lento, a posicao
da valvula pequena. Esse modo de controle é
conhecido como controle de posicao e o seu
esquema € mostrado na Figura 22.

0 esquema da Figura 22 possui quatro
controladores ao invés dos seis necessarios a
paralelizacao e tem potencial para funcionar
tao bem quanto, com a vantagem de ser
mais facil de implantar e sintonizar os
controladores. Isso se deve ao fato que ha
dois objetivos distintos e cada um destes foi
atrelado a um atuador, ou seja, houve um
desacoplamento das malhas.

Apesar de o sistema agora ser MIMO, a
heuristica foi igualmente seguida no projeto
da estrutura de controle. Se as valvulas
fossem parecidas e o Unico objetivo fosse o
controle da cascata, o controle de posicao
poderia nao ser tao interessante e a
paralelizacdo dos sistemas seria a solucao
mais indicada.

5.5 CONTROLE DE TEMPERATURA DE SAIDA
DE UM REATOR DE HIDROGENACAO SELETIVA
DE NAFTA.

Este exemplo trata de um sistema de
controle de temperatura de saida de um
reator de hidrogenacao seletiva (reator SHU)
de uma unidade de dessulfurizacao de nafta.
Este sistema contava originalmente com um
controle de temperatura através da
regulagem da proporcao da vazao de saida
deste reator que passa por um trocador de
calor. Isso era feito originalmente com duas
valvulas que recebiam um sinal simultaneo e
invertido de um mesmo controlador, similar
ao esquema da Figura 9d.

O problema deste controle era que os dois
atuadores tinham tamanhos diferentes e
também possuiam efeitos estaticos e
dinamicos muito diferentes na temperatura
controlada. Diversas tentativas de sintonizar
e fechar a malha deste sistema com o
esquema original, realcado pelo quadrado
vermelho na Figura 23, foram
infrutiferamente conduzidas.
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Assim, primeiramente, tentou-se minimizar o
comportamento nao linear desta operacao
simultanea ajustando a curva de saida do
controlador para o mapeamento assimétrico
da Figura 24. Essa figura foi inserida no
proprio sistema digital de controle
distribuido (SDCD) para que os operadores
entendessem o comportamento da malha de
controle.

No entanto, qualquer mudanca de
mapeamento, por mais cuidadosa que seja,
tem potencial apenas para atenuar as nao
linearidades estaticas. Este sistema, em
particular, apresentava respostas dinamicas
muito diferentes em cada atuador. Ou seja,
a mudanca de mapeamento era ineficaz para
controlar a temperatura usando ambas as
MVs.Novamente, se quisermos considerar a
acao adequada de cada atuador na
temperatura, temos que seguir a heuristica
fundamental e usar dois controladores
diferentes. Essa alteracao foi realizada
durante uma parada da unidade e é ilustrada
na Figura 25.

Esta figura mostra a estratégia atual
implantada na nova tela da unidade, agora,
de acordo com o padrao definido pela
famosa Engineering Equipment and Materials
Users' Association, também conhecido como
padrao EEMUA. Cada controlador foi
sintonizado de acordo com a sua dinamica,
resultando em parametros muito diferentes.
Apenas para termos uma ideia, o TIC311102A
possui tempo integral de 150 segundos e o
TIC311102B de 25 segundos.

Isso deixa claro que o split-range nao teria
como operar bem, pois seria equivalente a
usar ambos controladores com a mesma
sintonia. Como este sistema nao pode operar
com banda-morta, optou-se por deixar uma
diferenca entre os set-points de 0,5 C.

Desde sua alteracao, ambos os controladores
tém operado em malha fechada com
variabilidade maxima menor que 1° C na
temperatura, variacao muito menor que a
obtida com apenas um controlador com set-
point fixo. Um teste de desempenho é
mostrado na Figura 26.

Figura 24 - Mapeamento da saida do controlador Unico alterado.
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Fonte: O AUTOR, 2015.
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Figura 26 - Teste de desempenho do sistema multicontrole.
Fonte: O AUTOR, 2016.
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Na Figura 26, a temperatura controlada é a
linha amarela e os dois set-points s@Go as
linhas branca e vermelha. As acées de
controle dos atuadores A e B (movimento das
valvulas) sdo mostradas nas linhas verde-
clara e escura, respectivamente. Na figura,
podemos ver, logo apos o teste de
identificacao (ver indicacées “CHANGE” na
abcissa), que a malha foi fechada e a
temperatura mantida entre os dois set-
points, com pequenas violacdes deste.

Ambas as valvulas foram usadas e observa-se
uma pequena sobreposicao quando da
transicao de um atuador para o outro. No
final do teste, ocorre um problema
operacional que faz com que a temperatura
perca o controle (e as MVs saturem). No
entanto, até mesmo nesse ponto, pode-se
ver que os atuadores operaram de forma
rapida e simultanea, conforme o esperado.

6 CONCLUSAO

Neste artigo, apresentamos uma heuristica
simples e de validade bastante ampla para o
projeto de estruturas de controle de
sistemas MISO e SIMO. Com base nesta regra,
realizamos diversas alteracoes de estratégia
para multicontroladores na REFAP, desde os
sistemas mais simples de controle de pressao
em colunas até controles mais criticos, como
temperatura de reatores.

Alguns destes exemplos foram apresentados
neste texto. Muitos projetos de estrutura
foram replicados para unidades similares,
como, por exemplo, os projetos de controle
de pressao de vaso de topo de colunas de
destilacao, as estruturas de controle
completas das unidades de aguas acidas e os
controladores de nivel que, agora, em geral,
sao projetados com GS ja na sua origem ao
invés de um PID simples.

Todas as alteragdes realizadas operam bem
desde entao. Nenhuma destas opera em
manual ou com desempenho inferior, o que
mostra a forca desta heuristica. Nossas
unidades operam agora de modo mais seguro
e rentavel. Como comentado ao longo do
texto, o problema de definir a melhor
estratégia de controle é o mais antigo e mais
mal resolvido da area de controle e
automacao. Acreditamos ter dado uma
contribuicdo nesta area criando uma nova
heuristica baseada na observacao de
estruturas de controle similares da natureza.

ABSTRACT

In this paper we present a fundamental
heuristic to design regulatory control
structures. This heuristic is historically
neglected in systems design with a control
objective and multiple manipulated
variables, as in the case of systems with
multiple control objectives and a single
manipulated variable, leading to several
misconceptions in the control structure
design and the consequent loss of plant
performance. In the second part of this
paper, we present various modifications
carried out in REFAP refinery using this
idea.
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