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RESUMO

O texto apresenta os resultados obtidos para as etapas propostas para o trabalho de
graduacdo desenvolvido na planta com quatro tanques industriais do Laboratério de
Controle de Processos da Universidade de Brasilia. A planta em questdo permite o uso de
diferentes configuracdes de abertura das valvulas e poténcia das bombas a fim de controlar
a quantidade de liquido em cada tanque, assim como a vazdo em cada um. A etapa inicial
do trabalho consistiu na validacdo do estudo realizado por alunos em projetos anteriores,
permitindo assim uma familiarizacdo com o processo e 0s componentes da planta. Essa
etapa incluiu a calibracdo dos sensores e o0 levantamento das curvas dos atuadores. Em
seguida, foi feita a modelagem da planta e controle dos niveis dos tanques, a fim de que
estes pudessem seguir valores de referéncia desejados, utilizando as técnicas de funcdes
de transferéncia e espaco de estados, comparando, ao final, os resultados obtidos por cada

uma das abordagens.

Palavras Chave: Controle de Processos; Identificacdo de Sistemas; Sistemas de Controle

Multivariavel; Tanque Industrial.

ABSTRACT

This text presents the results obtained from all the stages planned for the graduation project
developed on the didactic plant with four industrial tanks at the University of Brasilia’s
Process Control Laboratory. This plant can be set in different ways with respect to the
opening of its valves and the power of its pumps in order to control the amount of liquid in
each tank, as well as their flow rates. The initial approach consisted of the validation of the
results retrieved by other students who have worked on the plant previously; this step
included the calibration of the sensors and obtaining the characteristic curves for the system
actuators. Next, it was necessary to create a model, which could represent the physical
process, as well as develop controllers in order to allow the level in each tank to reach
desired values. Two strategies were used to achieve that: transfer functions and state

spaces; at the end, the results for each of these methods were compared.

Keywords: Process Control; Systems Identification; Multivariable Control Systems; Industrial
Tank.
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1.INTRODUGAO
1.1 CONTEXTUALIZAQAO

1.1.1Motivacao

No cenario econémico atual, as atividades industriais possuem uma relevancia muito
grande na producdo dos mais diversos tipos de bens. Essas atividades sdo realizadas por
meio de diferentes processos, sejam quimicos, como a producdo de remédios, bebidas,
refino de petréleo; mecénicos, como a conformacao de metais, corte de chapas, desbastes;
ou de quaisquer outras naturezas.

Espera-se de um engenheiro que esse possa ser capaz de resolver 0s mais
diferentes tipos de problemas, sejam em fabricas, bancos, escritorios, redes de varejo, etc.
de uma forma eficiente e, quando possivel, simples.

Em ambientes industriais, muitos processos fazem uso de uma grande quantidade
de recursos, 0s quais, por questdes econbmicas e ambientais, ndo devem ser
desperdicados. Assim, € necessario que €esSes processos sejam constantemente
supervisionados e controlados a fim de obter uma méxima utilizacdo dos materiais
disponiveis.

Nesse contexto de controle de processos, a presenca de um engenheiro capacitado
€ crucial para que possa ser feita uma analise do funcionamento do sistema da forma mais
adequada possivel e seja proposta uma forma de controle que atenda aos requisitos do
processo, que também pode ser de diversos tipos tais como a temperatura em um tanque, o
seu volume, a velocidade de rotacdo de um motor, entre outras coisas.

Véarios dos métodos para andlise de sistemas e projeto de controladores que séo
apresentados na universidade podem ser utilizados para aplicagGes industriais, assim, 0 uso
de técnicas de compensacao com realimentacdo, como um controlador PID (proporcional,
integral, derivativo), técnicas de modelagem de sistemas de diferentes ordens e linearizacéo
em pontos de operacdo determinados costuma resultar em solugbes adequadas para 0s

problemas propostos em indlstrias.
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Figura 1.1 - Esquemético da planta de 4 tanques

1.1.2Defini¢éo do Problema

Partindo de um contexto industrial, o desafio de um engenheiro de controle e
automacdo é dividido em duas partes. A primeira parte diz respeito a modelagem do
processo no qual se deseja atuar. A segunda parte é o projeto do controlador.

O desafio proposto foi a identificacdo e o controle do nivel de liquido de quatro
tanques em torno de um Unico ponto de operacéo. Na identificacdo € preciso definir qual o
comportamento da planta, ou seja, como 0s niveis variam de acordo com as poténcias das
bombas e com as aberturas das valvulas.

Os tanques sdo numerados como 1, 2, 3 e 4 de forma que os tanques 1 e 2 estejam
fixados acima dos tanques 3 e 4 como mostra a Figura 1.1. A configuracdo definida para o
trabalho consiste na total abertura das valvulas manuais que conectam o tanque 1 ao
tanque 3 e o tanque 2 ao tanque 4 e no bloqueio completo das valvulas manuais que

interligam o tanque 1 ao tanque 2 e o tanque 3 ao tanque 4.

1.2 OBJETIVOS DO PROJETO

Com o foco em entender e resolver o problema proposto, o objetivo geral deste
projeto é estudar, desenvolver e aplicar diferentes metodologias para o controle de sistemas
multivariaveis. De forma mais especifica, deseja-se aplicar as estratégias de controle ao

sistema da planta didatica de quatro tanques.



1.3 METODOLOGIA

A metodologia adotada para a realizacdo do trabalho proposto consistiu, de forma
geral, nos passos que seguem:

e Revisdo bibliogréfica;

e Calibrar os sensores de nivel;

e Levantar as curvas dos atuadores;

e Encontrar um ponto de operacéo;

¢ Identificar o sistema utilizando fungdes de transferéncias;

e Validacdo do modelo por fungbes de transferéncia,;

e Projetar controladores para o modelo por funcdes de transferéncia a fim de permitir
gue os niveis dos tanques sigam referéncias definidas;

e Identificar o modelo descrito no espaco de estados;

e Validacdo do modelo descrito no espaco de estados;

e Projetar um controlador para o modelo no espaco de estados permitindo que os
niveis dos tanques sigam as referéncias desejadas;

e Comparacéo entre os resultados obtidos para os dois modelos.



2. FUNDAMENTOS TEORICOS

21 CLP

Controladores Ldgicos Programaveis (CLP) sdo ferramentas fundamentais na
industria. Esses controladores pertencem ao universo digital, que requer ajustes para lidar
com variaveis continuas.

Para lidar com variaveis continuas, os controladores possuem internamente
conversores Analégico/Digital (A/D) e Digital/Analégico (D/A). Esses conversores sao
necessarios para que o controlador possa interagir com os sensores e atuadores. Nesse
processo, o numero de bits do controlador define a precisédo da conversdo. Logo, se um
controlador possui um conversor de N bits, a precisdo é dada por 2N-1. A Figura 2.1

compara as resolugdes fornecidas por diferentes quantidades de bits.
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Figura 2.1 - Comparacéao de resoluctes para diferentes quantidades de bits

Os CLPs aumentam a confiabilidade e seguranca da malha de controle, uma vez que
este controlador é mais robusto e pode ser configurado para o tratamento de excecodes.
Para tal finalidade, o controlador identifica um estado n&o reconhecido pelo sistema e
executa uma agdo, geralmente de segurancga.

O CLP também é responsavel por receber os sinais de medicdo de varidveis da
planta e gerar o sinal de controle apropriado. Esse sinal é gerado de acordo com a

estratégia de controle escolhido como, por exemplo, o controle PID.

2.2 CALIBRACAO DE SENSORES

O funcionamento correto de um sensor depende de sua calibragdo. Se um sensor
nao funciona corretamente, ndo é possivel, através de um controlador robusto, eliminar ou
atenuar esse tipo de erro. Logo, a calibragdo deve ser feita de forma precisa, a fim de evitar

falhas no controle.



Sensores sdo também conhecidos como transdutores, pois alteram a natureza da
variavel de entrada. Em geral, esse tipo de equipamento transforma sinais fisicos como,
pressdo e temperatura, em sinais elétricos como tensdo ou corrente. Assim, esses sinais
podem ser interpretados e alterados por um CLP no processo de controle.

Sensores analdgicos apresentam uma curva de calibracdo que deve ser encontrada
tomando ponto a ponto valores conhecidos de entrada e saida. Desta forma, aplica-se a
regressao esperada para o conjunto de pontos e assim se obtém a curva.

Sensores digitais também precisam ser calibrados, porém, ndo apresentam curva de
calibracdo, e sim, faixas de operacdo, ou seja, para que valores de entrada a saida é

verdadeira ou falsa.

2.3 CLASSIFICACAO DE SISTEMAS

A maior parte dos sistemas fisicos que sdo encontrados na natureza e de
equipamentos que foram construidos pela sociedade pode ser modelada por equacées que
descrevem como a saida de um sistema se comporta dada uma entrada pré-definida. Ha
diversos tipos de sistemas com variadas classificacfes, uma divisdo importante que pode
ser aplicada a qualquer tipo de sistema é quanto ao numero de entradas e saidas que ele
apresenta.

Podem-se ter sistemas que apresentam apenas uma entrada e uma saida, como um
motor de corrente continua cuja velocidade (saida) varia em funcdo de uma tensado
(entrada); sistemas que apresentam uma entrada e diversas saidas, tal qual um habitat cuja
temperatura (entrada) é modificada e diferentes espécies respondem (saidas) a essa
mudanca de diferentes formas; sistemas que apresentam diversas entradas e uma saida,
como uma mistura homogénea de liquidos distintos (entradas) cuja solugcdo (saida)
apresenta aspecto visual uniforme e caracteristicas quimicas e fisicas préprias; e por fim,
sistemas com diversas entradas e diversas saidas, como um foguete, em que diferentes
valores aplicados aos seus atuadores (entradas) modificam diversos aspectos do seu
movimento (saidas), dentre elas sua velocidade, direcéo, rotagao, etc.

Os sistemas com apenas uma entrada e uma saida sdo chamados de sistemas do
tipo SISO, do inglés single input, single output, isto é, entrada Unica e saida Unica, ja 0s
sistemas com mais de uma entrada e mais de uma saida sdo chamados sistemas do tipo
MIMO, do inglés multiple input, multiple output, ou seja, entradas multiplas e saidas

multiplas, como pode ser visto na Figura 2.2.
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Figura 2.2 - Representacdo de um sistema MIMO

2.4 IDENTIFICACAO DE PROCESSOS

Grande parte dos produtos que sao vendidos e consumidos atualmente é fabricada a
partir de processos industriais complexos e que requerem um alto grau de superviséo a fim
de atender requisitos econdmicos e sanitarios, definidos pela empresa, agéncias
reguladoras e outras entidades.

Os sistemas nos quais esses processos ocorrem podem ser do tipo SISO ou MIMO,
como indicado anteriormente. Pensando no processo de quatro tanques, um arranjo
possivel seria a de um sistema em que se deseja controlar a altura do nivel de liquido no
tanque 2 (saida) modificando apenas a poténcia na qual a bomba 2 (entrada) esta
trabalhando, configurando um sistema SISO; ja ao procurar controlar os niveis de liquido
nos tanques 1, 3 e 4 (saidas), atuando nas bombas 1 e 2 (entradas), um sistema do tipo
MIMO é caracterizado.

A identificacdo de processos se faz necessaria quando se deseja aplicar um método
de controle. Ao se identificar o processo € possivel encontrar a dindmica que mais se
aproxima de um modelo pré-estabelecido. Assim, podem-se aplicar técnicas ja
estabelecidas na literatura.

Na pratica, a forma mais simples de identificacdo é a resposta ao degrau. Nesse
método, ao se aplicar um sinal degrau na entrada de um sistema de primeira ordem, obtém-
se uma curva de resposta. Dessa resposta podem-se obter pardmetros, como o ganho, a
constante de tempo e o atraso, que definem o modelo para um sistema de primeira ordem.

Muitas vezes, no entanto, a aplicacdo de apenas um degrau a um sistema pode ndo
ser suficiente para a identificagdo do mesmo. Nos casos em que o sistema tenha ordens
maiores, a caracterizacdo dele necessita de outros parametros além dos que podem ser
obtidos com a resposta ao degrau.

Tendo em vista ainda que possam ocorrer situagdes atipicas em um ensaio, como 0
mau-funcionamento de algum elemento presente no processo, um pico de energia na fonte
gue alimenta os sensores, uma maior presenca de ruido, entre outros fatores, perturbagfes
mais complexas que o degrau podem dispersar as anomalias ocorridas durante o ensaio,

fornecendo dados mais apropriados para a identificagéo.



Uma dessas formas € o uso de um sinal binario pseudoaleatério (PRBS) para a
aplicacdo de uma sequéncia de degraus, a fim de perturbar o sistema e observar como ele
se comporta. Esse sinal € composto de diversas pequenas perturbacbes em torno de um
ponto especificado com uma amplitude pré-determinada e dispersa Vvarios dos possiveis
problemas descritos para uma resposta a apenas um degrau. E importante que a faixa de
operacdo na qual o sinal sera aplicado seja linear, ou tenha um comportamento bem
proximo do linear, assim os sinais a serem aplicados devem ser pequenos, a fim de que o

sistema continue na faixa definida.

2.4.1Tipos de Identificagao

Ha diferentes formas de identificacdo de um sistema, que basicamente consistem na
estimacdo de parametros para um modelo que possa representar o sistema que esta sendo
estudado. Essas formas podem ser classificadas nas categorias caixa-branca, caixa-cinza e
caixa-preta.

Na modelagem por caixa-branca, ha conhecimento do sistema fisico que rege o
processo, sdo conhecidas as equacdes que descrevem o funcionamento, desse modo, é
necessario obter os parametros para as equacdes, sendo estes muitas vezes grandezas
fisicas. Em sistemas mais simples, esse tipo de modelagem é mais comum; no entanto,
conforme a complexidade do sistema se torna maior, a utilizacdo desse método pode ser
inapropriada, devido a quantidade de tempo e recursos que serdo necessarios para a
estimacédo de todos os parametros envolvidos e o conhecimento dos processos fisicos.

Na modelagem por caixa-cinza, ha um conhecimento prévio do funcionamento do
sistema, porém esse conhecimento ndo é abrangente e também néo é profundo o suficiente
como se observa na modelagem por caixa-branca. A obtencéo de alguns parametros torna-
se simplificada pelo conhecimento de parte do processo.

J4 na modelagem por caixa-preta, ndo sdo utilizados conhecimentos prévios a
respeito do processo que se deseja identificar. Define-se entdo um ponto de operacdo em
torno do qual o processo irAd ocorrer e sdo coletados dados a partir de ensaios de
perturbacdes para obter a funcdo de transferéncia que relaciona a saida do sistema com as

entradas dos atuadores com o0s quais se pode trabalhar.

2.5 LUGAR GEOMETRICO DAS RAIZES

O lugar geométrico das raizes (LGR) € uma representacdo dos polos e zeros de
sistemas em malha fechada no plano complexo, que permite obter informacdes a respeito

da estabilidade do sistema e de sua resposta transitéria.



Tomando como exemplo o sistema de segunda ordem da equacdo 2.1, ao
realimenta-lo com um ganho K como na Figura 2.3, o lugar geométrico correspondente é o

gue pode ser visto na Figura 2.4.
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Figura 2.3 - Representacdo do sistema da equacao 2.1 realimentado com ganho variavel
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Figura 2.4 - LGR para o sistema da equagéo 2.1

Observando o lugar geométrico das raizes do sistema, pode-se inicialmente notar
gue a sua resposta a um degrau é estavel, tendo em vista que todos os polos do sistema se
encontram no semiplano esquerdo do eixo real.

Alterando o ganho K do sistema, “desloca-se” sobre o lugar geométrico das raizes
em malha fechada, assim, diferentes ganhos possuem diferentes respostas transitdrias,
podendo, por exemplo, diminuir o tempo de assentamento da resposta para uma entrada
degrau.

No entanto, alterando apenas o ganho, ndo é possivel obter respostas que se

encontram em posi¢cdes ndo contempladas pelo LGR; dessa forma, é necessério



acrescentar polos e zeros ao sistema por meio de um controlador dindmico, a fim de
modificar o LGR, permitindo que respostas que atendam requisitos especificos de projeto
possam ser alcancadas.

2.6 ESPACO DE ESTADOS

O espaco de estados € uma estratégia de modelagem que, se linear, descreve a
dindmica do sistema através de matrizes. Paralelamente, outra caracteristica presente na
modelagem espaco de estados é o0 uso da acao integral sobre os estados.

Com isso, definem-se quatro matrizes bésicas A, B, C e D. A matriz A indica como 0s
estados evoluem em relacdo a sua derivada; a matriz B representa a influéncia das entradas
na derivada dos estados; a matriz C relaciona a saida do sistema com seus estados
internos; a matriz D representa a influéncia direta da entrada na saida do sistema. A
topologia tipica de um sistema em espaco de estados esta indicada na Figura 2.5 e pode ser

traduzida nas equacgbes 2.2 e 2.3.
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Figura 2.5 - Representacao de sistemas usando o0 espaco de estados
X = Ax + Bu (2.2)
y=Cx+Du (2.3)

2.7 PROJETO DE CONTROLADORES

Os sistemas dinamicos podem apresentar diversos tipos de resposta de acordo com
a sua natureza. Elementos que atuam sobre o mesmo podem ser manipulados a fim de
modificar a resposta do sistema.

Algumas caracteristicas da resposta de sistemas de ordens menores sao:

e Estabilidade: se a resposta a uma entrada limitada atinge um valor especifico

ap6s um determinado periodo de tempo, diz-se que o sistema é estavel, se a

resposta oscila dentro de uma margem, intervalo especifico, o sistema é

marginalmente estavel, ja se a resposta cresce ou decresce de forma

ilimitada, o sistema é instavel;



e Erro em regime: em um sistema estavel, o erro em regime € a diferenca entre
o valor de referéncia que se deseja atingir e o valor que foi efetivamente
atingido apos a estabilizacéo do sistema;

e Sobressinal: valor (normalmente percentual) maximo atingido acima do valor
final durante a resposta transitéria a uma perturbacao;

e Tempo de subida: dentre as diversas definicdes foi escolhido o método cujo
tempo de subida equivale ao tempo necessario para a resposta ir de 10% a
90% (pela primeira vez) do valor final,

e Tempo de assentamento: tempo necessario para a resposta atingir uma faixa
de valores de 5% (as vezes utiliza-se faixas diferentes, como 2%) em torno
do seu valor final.

Tendo isso em vista, € muito raro que um sistema qualquer se comporte da forma
desejada sem que 0 mesmo seja controlado, ou seja, ele dificilmente atendera os requisitos
de resposta em regime (estabilidade e erro) e transitoria (sobressinal, tempo de subida e
assentamento) em malha aberta.

Normalmente a primeira caracteristica que se deseja atingir € a de estabilidade, ou
seja, que a resposta nao divirja de um valor, pelo menos préximo do desejado. Em alguns
casos, basta fechar a malha do sistema para conseguir isso, em outros casos, é necessario
adicionar ou modificar um ganho para atingir esse objetivo.

Em seguida, costuma-se buscar que o erro em regime seja nulo, isto €, que o valor
alcancado pelo sistema seja o proprio valor de referéncia desejado. Para tal, verificamos
gual o tipo do sistema por meio da sua constante de erro estatico, a fim de determinar a
guantidade de integradores (polos na origem do plano complexo, ou seja, polos em zero)
necessarios para reduzir, ou se possivel, eliminar o erro em regime. A Tabela 2.1 indica os
tipos de sistema para diferentes entradas e como s80 seus erros em regime.

E importante ressaltar que essa tabela é véalida apenas quando o sistema possui
realimentacdo unitaria, isto €, caso 0s sensores utilizados para medicdo do valor de saida
apresentem uma fungéo de transferéncia proxima de um ganho unitario. Caso contrario,
como ocorre na maioria das vezes, a analise fornecida pela tabela ndo é adequada.

Tabela 2.1 - Tipos de sistema

Type 0 Type 1 Type2
Steady-state Static error Static error Static error

Input error formula constant Error constant Error constant Error

1

= K,= 0 K, =

Step, u(r) T+K, K, = Constant 7%, o0 p = 00 0

1 1
Ramp, tu(r) % K,=0 00 K, = Constant ' K,=00 0
Parabola, 1 u(r) €1 K,=0 00 K,=0 00 K, = Constant 1

2 K, a

Para sistemas do tipo 0 o controlador deve ter:
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e 1 integrador: zera o erro para entrada degrau e torna o erro constante para
entrada rampa;

e 2 integradores: zera o erro para entrada rampa e torna o erro constante para
entrada parabola;

e 3integradores: zera o erro para entrada parabola.

Para sistemas do tipo 1:

e 1 integrador: zera o erro para entrada rampa e torna o erro constate para
entrada parabola;
e 2 integradores: zera o0 erro para entrada parabola.
Para sistemas do tipo 2:
e 1 integrador: zera o erro para entrada parabola.

Em conjunto com a obtencdo um sistema estavel e com o erro desejado, busca-se
melhorar a resposta transitdria do sistema, isto €, seu sobressinal e seus tempos de subida
e assentamento. Esses parametros podem ser traduzidos em polos que devem pertencer ao
LGR do sistema, assim, a Ultima etapa seria a alocacdo de novos polos e zeros no LGR a
fim de desloca-lo de forma que este passe pelos polos que atendam aos requisitos de
projeto.

Ha diferentes abordagens para o projeto de controladores, entre eles estdo a

compensagao por avango, atraso, avango-atraso, controladores PID, entre outros.

2.7.1Controladores PI
Uma estratégia de controle muito utilizada em diversos cenarios é o uso de
controladores PID para melhorar a resposta de sistemas dindmicos. Esse controlador atua
de forma proporcional ao erro (P), & integral do erro, isto é, a soma do erro ao longo do
tempo (I) e a derivada, ou taxa de variacdo, do erro (D). Para processos mais lentos, a taxa
de variacdo do erro é pequena, ndo sendo adequado o uso da componente derivativa do
controlador PID, pois essa pode atenuar os ruidos do sistema, nestes casos, € mais
apropriado o uso de um controlador PI, que atua somente em fungéo do erro e sua integral.
Existem varias técnicas para o projeto do controlador PI. Como citado anteriormente,
0 LGR pode ser utilizado para analisar um sistema e projetar um controlador para 0 mesmo
através da alocacado de polos e zeros. Tendo em vista critérios de projetos como tempo de
assentamento e sobressinal, definem-se os polos e zeros do controlador de forma que o
contorno do LGR esteja dentro de uma regido de interesse para um ganho especifico. Além
disso, no LGR, todos os pontos do contorno possuem caracteristicas de ganho e de fase
como as descritas pelas equagdes 2.4 e 2.5.
IKG(s)H(s)| = 1 (2.4)
¢ (K(G(s)H(s)) = 2k + 1) 180 (2.5)
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Assim, como o controlador Pl possui dois zeros e um polo na origem, 0 mesmo altera

0 ganho e a fase do sistema, fazendo com que a resposta atinja as especificacdes.

2.7.2Projeto de Desacopladores

A fim de complementar o projeto dos controladores, € necessario desenvolver
funcbes de desacoplamento. O desacoplamento se da por meio de funcbes de
transferéncia, inseridas na topologia do sistema, que reduzem as influéncias das malhas
adjacentes sobre a malha principal. Segundo SMITH, C. A. e CORRIPIO, A. B (1997), as
fungOes de transferéncias assumem valores explicitados na equagéo 2.6.

Ginn (2.6)

Gm,m

Dm,n -

Em que, a matriz D representa a fungdo de transferéncia de desacoplamento, G,
representa a fungéo de transferéncia de influéncia da malha ‘n’ sobre a malha ‘m’ e G, ,
representa a funcdo de transferéncia da malha m que se deseja isolar. Logo, a topologia
obtida apés a insercdo dos desacopladores pode ser visualizada na Figura 2.6. Esta figura
pode ser utilizada para compreender como o0s desacopladores sao implementados, porém,
para a planta em questdo, os resultados precisam ser expandidos para os quatro tanques.
Vale ressaltar que as fungbes de transferéncia resultantes para os desacopladores podem
ser impréprias, assim, invalidando sua aplicacdo pratica, requerendo outra estratégia de
controle.
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Figura 2.6 - Sistema controlado com desacoplamento

As equacbes 2.9 a 2.14 mostram como o desacoplamento exibido na Figura 2.6
permite que a saida y,; se torne independente da atuagdo u, e as equagbes 2.15 a 2.20

mostram como y, rejeita a influéncia da atuagéo u; .

GlZ

U, = 61C1 — Uy — (27)
Gll
GZl

U, = EZCZ — Uy (28)
GZZ

Y1 = Giuy + Group (2.9)
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G12 G2,
y1 = Gy1(e1C —uy =) + Giz(e2C; — up =) (2.10)
G11 Go2
G2,
Y1 = G11610 — Uy Gy + Gipe0; — Gy G_zz (2.11)
G2y G2,
y1 = G110 — (620, —uy )Gz + G620, — Grouy —— (2.12)
Go2 Go2
G2y G2,
Y1 = Gr16.C; — G150 + Grouy —— + Gip6,C, — Groug — (2.13)
Go2 Go2
y1 = Grie.Cy (2.14)
Y2 = Gaauy + GaqUy (2.15)
G21 G2
V2 = Gaa(e20; — up =) + G21(e1C —uy =) (2.16)
Gy G11
G2
Y2 = G220 —UyGaq + G101 — G Uy G (2.17)
11
Gz Gi2
Y2 = G620, — (6101 — Uy ) Goq + G110y — GoqUp — (2.18)
G11 G11
G2 Gi2
Y2 = G205 — G110 + GorUuy —— + G110y — GorUp — (2.19)
G11 G11
Y2 = G20, (2.20)

2.7.3Projeto de Controlador Pl no Espaco de Estados

Outra forma de sintonizar um controlador PI faz uso da representa¢do no espaco de
estados. Esse método € recomendado para sistemas MIMO, pois neste tipo de
configuracdo, normalmente, ha um forte acoplamento entre as variaveis de interesse. Em
decorréncia da adicdo de um controlador e de um novo sistema de representacdo, serao
apresentadas as equacles de 2.24 a 2.37 que descrevem a lei de controle em que as
variaveis controladas séo todos os estados e estéo disponiveis para leitura.

Em uma segunda lei de controle as variaveis controladas sdo parte dos estados. E
necessario ressaltar que, tipicamente, a matriz D, que representa a influéncia da entrada
diretamente na saida, vale zero, assim, essa foi retirada do modelo. Sera considerada
representacdo do sistema no espacgo de estados visto nas equacdes 2.21 a 2.23, em que x
€ o vetor dos estados do sistema, u € o vetor de entradas (variaveis manipuladas), y € o
vetor de saidas medidas e z é o vetor das variaveis controladas. Assume-se que todos 0s

estados sé&o lidos e portanto y = x, C; = I.

X = Ax + Bu (2.21)
y =Cix (2.22)
Z = Cyx (2.23)

Caso 1: Rastreamento de todas as variaveis de estado
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Para a primeira lei de controle, aplica-se a lei de controle ilustrada na equagéo 2.24
gue pode ser mais bem entendida pela Figura 2.7, além de definirem-se elementos como e
que representa o erro e ¢ que representa a integral desse erro, expostos nas equacoes 2.25
e 2.26.

U | % =Ax+Bu y |
9 v =Cx+Du

State-Space

Figura 2.7 - Sistema no espaco de estados com controlador Pl

u =Kpe + K;& (2.24)
E=r—x (2.25)
e=r—x (2.26)

Substituindo-se o sinal de controle u na equacdo 2.21, obtém-se uma nova
representacao do sistema em malha fechada ilustrada nas equacdes 2.27 e 2.28.

x = Ax + B(Kpe + K;$) (2.27)

E=r—x (2.28)

Sabendo disso, opta-se por aglutinar as variaveis citadas em apenas uma e, assim,

. . ~ ~ ~ . X
facilitar a manipulacdo. Essa operacdo decorre da apresentacdo da variavel a = L;] que

modifica o sistema de acordo com a equacgéo 2.29, ou, como uma alternativa apresentam-se

as equacoes 2.30 e 2.31.

e ] R (2.29)
—I 0 I
. _[A 0 B BK,
a—[_l 0]a+[0]u+[ } |~ (2.30)
u=[-K, Kia (2.31)
Simplificando, tem-se:
& = Aa + Bu+ Er (2.32)
u=Ka (2.33)
Onde,
. A O
a=[4 0] (2.34)
s [B
B=[4] (2.35)
~ _ [BK,
E=| ; ] (2.36)
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K =[-K, Kj] (2.37)

O proximo passo do projeto € alocar os polos em malha fechada, em outras palavras,

€ preciso encontrar valores de K, e K; para que o sistema se comporte da maneira

desejada. Para tanto, a funcao place do MATLAB é utilizada para realizar a tarefa descrita

da seguinte forma: K = —place(4, B, polos), em que, “polos” representam a posicdo dos
polos em malha fechada, tendo também K, = K(:,5:8) e K; = K(:,1: 4).

Caso 2: Rastreamento de parte das variaveis de estado com ganho direto

Para a segunda lei de controle citada, as variaveis de erro ainda sao validas, porém

a lei de controle aplicada pode ser visualizada nas equacdes 2.38 e 2.39.
u=K,(x,—x)+ K¢ (2.38)
§=r—z (2.39)
em que x, S40 0s estados de referéncia e z = C,x sdo as variaveis a serem controladas.
Substituindo-se o sinal de controle u na equagado 2.21, obtém-se uma nova representagao

do sistema em malha fechada ilustrada nas equacdes 2.40 e 2.41.

x = Ax + BK,x, — BK,x + BK;§ (2.40)
§=r—z (2.41)

. : o L . :
Assim, 0 mesmo procedimento de substituicdo de o = L;] foi realizado, produzindo

as equacdes 2.42 a 2.44.

. _[A—BK, BK; [o BKP] T
a = [ ¢, 0 a+ [ o [xr (2.42)
. [A © B 0 BKP] r
«“=|_c, O]a+[0]u+[l 0 [xr (2.43)
w=[-K, Kla (2.44)
Simplificando e fazendo w = [xr ] tem-se;
r
& = Aa + Bu + Ew (2.45)
u=Ka (2.46)
Onde,
" A 0
A= [_Cz . (2.47)
s [B
B=| ] ] (2.48)
= [0 By (2.49)
I 0
R =[-Kp, Kj] (2.50)
w=|, | (2.51)
Xy '

Sendo a variavel x, dependente de r, essa componente é substituida como mostra a

equacao 2.49.
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X = Nr (2.52)
Observe que a lei de controle pode ser reescrita como a equacdo 2.53, em que o

termo K, Nr pode ser visto como um ganho de antecipagdo a mudanca de referéncia com
ganho direto K;,N.
u=K,Nr—K,x+K;¢ (2.53)

Logo, a equacdo 2.43 pode ser reescrita como

a=[_AI 8]a+[g]u+[BKle]r (2.54)

A implementacdo do controlador proposto usando a segunda lei de controle pode ser
feita como indicado na Figura 2.8.

—» N
M
r e U | X =AxBu | [* z
= > d y = Cx+Du > 2 »
Integrador Ki State-Space c2

Figura 2.8 - Primeira forma de implementacédo da segunda lei de controle

A alocacdo dos polos se da de forma idéntica & mencionada na primeira lei de
controle. Em malha fechada,

&= (A+BK)a+ Ew (2.55)

Para o calculo da matriz N, realizou-se uma analise em regime permanente, de forma

gue as variaveis foram alteradas para representar valores fixos, assim, as derivadas dos

estados equivalem a zero para as préximas equacoes.

0=A+BK)a+Ew (2.56)
(4+BR)[;]=-E|, (2.57)
[7]=-(+8R)"E ] (2.58)
Definindo,
wA—(A+BR) " E (2.59)

Para ilustrar a divisdo a qual sera realizada a seguir, a equacgdo 2.60 demonstra a

nomenclatura de indices.

Vi1 Pip
Y = [ ’ ’ ] 2.60
Yy W, (2.60)
xr = _qll,l Y llul,z xr (261)
(I +%2) % =—¥14r (2.62)
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Xp=—(+W15) P W47 (2.63)

Como proposto anteriormente, a quantidade que multiplica a variavel r foi definida

como N, logo, ao se comparar as equacgdes 2.63 e 2.52, nota-se o valor de N como a
equacédo 2.64 mostra.

N=-(+ ‘%’1,2)‘1‘%’1,1 (2.64)

Agora caso os estados sejam organizados em varidveis controladas x., e nédo

controladas x,.,, COMo na equacao 2.65. Em estado estacionario ter-se-ia a matriz na

equacao 2.66.

_ xCU _ 4
x= [leCU] - [xncv] (265)
r
X, = [fnw] (2.66)
Portanto,
T 1_ [M
[%] = [Nz]r (2.67)
Ou seja,
Xney = Nor (2.68)
N, =1 (2.69)
Logo, tem-se que
r z e
0 =1 = [ = L] = lar = @2.70)
Com
Xney = Mx (2.71)

Em que M é a matriz que associa os estados nao controlaveis, x,.,, com 0s estados
do sistema. A implementacdo dessa estratégia de controle € mostrada na Figura 2.9.
Observa-se que essa implementacao tem a vantagem de considerar o sinal do erro e entre a
referéncia e a varidvel controlada de forma explicita enquanto a estratégia Figura 2.8
considera apenas a referéncia r e as varidveis controladas z, sendo o erro e implicitamente

calculado através da matriz N, mas sujeito a incertezas devido a erros de modelagem do
sistema. A lei de controle nesse caso é dada pela equagéo 2.72, em que I; = [é] L = [(1)] e

os produtos I; ® e, I, ® r e I, ® x sdo os produtos de Kronecker.
u=Kp11®e+KpN212 ®T—KPM12®X+K1'E (2.72)
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M2

r & 1 . ¥ = Ax+Bu X z
— sl ’@ y=Cedu [ @ [T

Integrador ki State-Space c2

Figura 2.9 - Segunda forma de implementacéo da segunda lei de controle

Caso 3: Rastreamento de parte das variaveis de estado

Por fim, é possivel implementar a lei de controle apresentada na equacado 2.73,

obtendo-se assim o sistema descrito nas equacdes 2.74 a 2.76.

u=Kyx+Ké (2.73)
@ = [A __];?Kp B(I){p] a+ [(I)] T (2.74)
G = fl 8]a+[lg]u+[(])]r (2.75)
u=[K, Kila (2.76)

Essa lei de controle tem como vantagem a facilidade de realizacdo, pois ndo é
necessario calcular os estados em estado estacionario, x,, a partir da referéncia. Contudo,
pode-se perceber que o termo proporcional da lei de controle ndo reage com a mudanca da
referéncia, tornando o rastreamento mais lento em comparacdo as demais estratégias. A

implementacao dessa lei de controle é mostrada na Figura 2.10.

) A T T T e}
] " B

Integradort ‘ Integracior c

v

A

A

o

Kp

Figura 2.10 - Implementacdo da nova lei de controle

Implementacdo e comparacao das estratégias de controle Pl no espaco de estados

Segue nas Figuras 2.11 a 2.13 a implementacdo das leis de controle propostas
acima utilizando o Simulink, além da comparacao entre as 3 leis de controle para 0 processo

de quatro tanques identificado nesse trabalho. E mostrada na Figura 2.14 a resposta ao
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degrau na referéncia de nivel em apenas dois dos quatro tanques, os polos do sistema para

essa resposta sao -0.01, -0.02, -0.03, -0.04, -0.05 e -0.06. Pode-se observar na simulacéo

uma resposta mais rapida para a primeira lei de controle e mais lenta para a Gltima, isso se

deve a maior agéo proporcional da primeira e & maior acao integral da ultima.

h_ref

Integrator

Processo (A,B,C.D)

c2

i—"

C2*u

h1,h2,h3 hd

Figura 2.11 - Implementacéo da lei de controle da equacéo 2.72

h2_ref

[50:70}

h3h4_ref

sinais de controle

h_ref

I 0

Ki Integrator

.

v

u
—’

Sinais de controle

&

sys2

Processo (A.B,C.D)

c2

C2° y

c1

h1,h2,h3.h4

hdata

Niveis

M*u I‘

Figura 2.12 - Implementacéo da lei de controle da equacao 2.72 com referéncia constante
nas variaveis ndo controladas

H
l

hi_ref

H
l

h2_ref

sinais de controle > |:|
411[—) udata
h_ref B Sinais de controle
@—’ L h =
Ki Integrator sys2 " h1,h2,h3.h4
2 Processo (AB,C,.D)
Kp | hdata
%L Niveis
Cc2
K‘uL

)

Figura 2.13 - Implementacéo da terceira lei de controle (equacao 2.73)
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Niveis e referéncia - Lel de controle 1 Sinais de controle - Lei de controle 1

80 20
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Niveis e referéncia - Lei de controle 2 a Sinais de controle - Lei de controle 2
T 2

h(t)
L

L L L s
0 500 1000 1500 0 500 1000 1500
Time (seconds) Time (seconds)

Niveis e referéncia - Lei de controle 3 Sinais de controle - Lei de controle 3

80 10 B e —
W i
60 4 = 1|

h(t)

u(t)

- — —t
\\‘\
S —

0 500 1000 1500 0 500 1000 1500
Time (seconds) Time (seconds)

Figura 2.14 - Comparacéo da resposta ao degrau para as diferentes leis de controle
mostradas na Figura 2.11 (lei de controle 1), Figura 2.12 (lei de controle 2) e Figura 2.13 (lei
de controle 3)

2.8 ESTRATEGIA BUMPLESS

A estratégia bumpless foi utilizada nos ensaios devido sua capacidade de chavear
entre modo manual e automatico de forma suave como o préprio nome sugere. O modo
manual se caracteriza por permitir que o0 erro apresentado a planta ou ao controlador seja
constantemente zero, pois hesse modo, a referéncia € o préprio sinal medido. Ja no modo
automatico, a referéncia se inicia como o ultimo valor lido pelo sensor, para se evitar saltos e
varia conforme se desejar, uma vez que o sistema se encontra estavel.

Como se pode observar na Figura 2.15, o degrau aplicado tem valor inicial igual ao
ultimo valor de saida, fazendo com que o controlador atue efetivamente apenas quando o

degrau for aplicado, como exemplificado, no instante de tempo de 100 segundos.

Referencia 1
e PO | © S
AM Sistema Saida
Controlador PID
Source Block Parameters: Referencia 1 [ = |
Step time: N
100 g
Initial value:
Saida(end) a
[ 0K ] [ Cancel ] [ Help ] [ Apply ]

Figura 2.15 - Sistema utilizando a estratégia bumpless em modo automatico
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3.DESCRIGCAO DA BANCADA

A bancada utilizada para o trabalho é bem completa e apresenta a maioria dos
elementos presentes em um ambiente industrial para controle de processos. Ela é composta
de quatro tanques industriais interconectados, quatro valvulas motorizadas, quatro
transmissores de vazao, quatro transmissores de nivel, duas bombas, um reservatério e um
quadro elétrico com um controlador légico programéavel, médulos de comunicacdo, e

inversores de frequéncia entre outros.

3.1 QUADRO ELETRICO

O quadro elétrico € composto pelo CLP, seu médulo de comunicagédo com entradas e
saidas analdgicas e digitais, uma contatora para alimentacdo do quadro, um disjuntor de
alimentacéo para protecdo do quadro, barramentos de fases para distribuicdo de energia,
disjuntores de protecdo para a fonte e para os inversores de frequéncia, uma fonte de 24
VDC para alimentacao, dois inversores de frequéncia (um para cada bomba), bornes para a
conexdes das portas do CLP com os atuadores, sensores e demais elementos, bornes de
alimentacao, relés térmicos e um Trafo 24 V/2 A.

O quadro elétrico com o0s seus componentes pode ser visto na Figura 3.1, essa
imagem foi retirada de BARCELLOS [2016].

ﬁ’ﬂ'ﬂ
lej r.@ (6)

1) Contatora de alimentagdo do
quadro

2) Disjuntor de alimentagdo

3) Barramentos 220V, Neutro,
Terra, 24VDC e OVDC

4) Disjuntor para fonte 24VDC

5) Disjuntor de alimentacdo

inversor 1

6) Disjuntor de alimentacdo
inversor 2

7) CLPdaB&R

8) Fonte 24VDC

9) Régua de borne

10) Régua de borne

11) Inversor 1 (Bomba 1)

12) Inversor 2 (Bomba 2)

13) Bornes de entrada de energia
(alimentagdo)

14) Relés térmicos

Figura 3.1 - Foto do quadro elétrico

21



3.2 CLP

O CLP utilizado para a leitura dos sensores e atuagdo nas bombas e valvulas
motorizadas foi um controlador da B&R Automation. A programac¢do do CLP é feita
utilizando o software Automation Studio, no qual a l6gica em ladder foi implementada.

Em trabalhos anteriores como BARCELLOS [2016], a calibracdo dos sensores de
nivel e dos transmissores de vazao foi feita a partir da leitura dos sensores usando esse
software e 0 ganho obtido a partir da mesma foi implementado utilizando blocos funcionais
em ladder.

Pode-se ainda monitorar as variaveis do sistema e atuar nas que podem ser
controladas a fim de modificar o comportamento do sistema. Logo, é possivel ler os valores
dos transmissores de vazao e de nivel vindos pelo modulo de comunicagdo do CLP e atuar
no sistema alterando a frequéncia dos inversores para as bombas e a abertura das valvulas
de cada tanque.

Com isso, diferentes técnicas de seguranca podem ser implementadas, como de fato
foram, tais como o desligamento automatico das bombas caso o nivel do tanque ultrapasse
um limite pré-determinado e a restricdo da atuacdo das bombas caso as valvulas pelas
quais o liquido advindo da bomba passa nao estejam minimamente abertas.

Utilizando-se somente o software do CLP, é possivel ainda implementar
controladores do tipo PID, entre outros, para atuacdo na planta e controle do sistema, nédo
dependendo de outros programas para tal fim. Porém, quando comparado ao MATLAB, seu
uso é limitado, tendo em vista que a supervisdo visual da planta € muito restrita e

simula¢des do sistema também ndo séo simples nem intuitivas de serem feitas.

3.3 BOMBAS

As bombas utilizadas na planta sdo apropriadas para a planta e dimensionadas para
permitir uma vazao razoavel tanto nos tanques superiores como inferiores, essas bombas
foram acopladas a motores da WEG. As informacgdes a respeito das bombas e dos motores
foram obtidas por OLIVEIRA e TAVARES [2015] e seguem nas Tabelas 3.1 e 3.2. A Figura

3.2 apresenta a bomba em questéo.

Tabela 3.1 - Dados da bomba

Modelo | SR-5-25PT
Poténcia | 0,5 cv
Conexdes | 1" e 3/4”
Vazéo | 6 m3/h

Altura Manométrica | 16 mc.a.
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Rotacdes | 3500 rpm

Tabela 3.2 - Dados dos motores

Modelo | W48J
Poténcia | 0,5 cv
Tenséo de Alimentacéo | 220/380 V
Amperagem | 1.80/1.04 A
Frequéncia | 60 Hz

Rotac¢des | 3500 rpm

Figura 3.2 - Foto da bomba usada na planta

3.4 VALVULAS

Ha 4 valvulas motorizadas que conectam as bombas aos 4 tanques e ainda ha 8
valvulas manuais, sendo que uma conecta 0s tanques superiores entre si, outra 0s tanques
inferiores entre si, 4 sdo para as saidas dos tanques e, por fim, ha duas valvulas que estédo
conectadas as saidas das bombas

As valvulas manuais sdo do tipo esfera, o que dificulta determinar as suas
porcentagens de abertura se nao estiverem totalmente abertas ou totalmente fechadas.
Para esse trabalho, serdo utilizadas apenas completamente abertas ou fechadas,

dependendo do ponto em que se quer trabalhar. As valvulas motorizadas também séao do
tipo esfera.

3.5 SENSORES DE NIVEL

A planta didatica possui quatro sensores de nivel que estdo localizados na base de
cada tanque. Utiliza-se o sensor da Sitron modelo SP21 que monitora a pressao em liquidos

e gases. Este possui as caracteristicas de ser robusto, ter facil instalagdo e medigéo
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confiavel de nivel e pressdo. Por isso é amplamente utilizado nas aplica¢cdes que incluem
liquidos e gases na industria e em ambientes agressivos. Esse sensor é piezorresistivo, ou
seja, ele varia sua tensdo de saida linearmente de acordo com a pressdo exercida no

Sensor.

3.6 TRANSMISSORES DE VAZAO

A planta é também composta por quatro transmissores de vazado cuja tarefa € medir
o fluxo de &gua através dos tubos da planta. Foram escolhidos transmissores da Servotron
gue possuem displays, para verificacao local da vazéo, e também uma conexdo com o CLP,
para execucao da estratégia de controle. Essa comunicacao é feita por sinais de corrente de
4 mA a 20 mA e possui alimentacdo de 36 VDC. Esse sensor é importante para o

experimento, pois da condi¢bes de obter de maneira precisa a vazao.
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4. INSTRUMENTAGCAO DA PLANTA

4.1 CALIBRACAO DOS SENSORES

Os sensores utilizados para determinar o nivel de liquido em cada tanque sao
sensores de presséo. Sua calibraco foi refeita a fim de comparar os resultados obtidos com
os que foram fornecidos em trabalhos anteriores.

A sua calibracao foi feita de forma simples. Mediu-se o nivel da coluna de &agua
utilizando uma fita métrica e observou-se o valor indicado pelo transmissor de nivel. Esse
procedimento foi realizado para diferentes niveis de agua em cada tanque e os resultados
obtidos foram contrapostos com a calibragéo feita anteriormente.

Um detalhe importante é que as medidas dos sensores se mostravam muito ruidosas
devido a natureza do processo, para diminuir o impacto desse ruido, utilizaram-se filtros,
além de estender o cano pelo qual o liquido chega ao tanque.

Utilizando os valores lidos diretamente dos transmissores de nivel, obtidos por meio
do protocolo de comunicacdo OPC, que permite a leitura e escrita das variaveis do ambiente
do CLP, foi determinada sua relacdo com os valores medidos utilizando a fita métrica,
conseguindo assim uma funcéo de transferéncia que fornece a porcentagem da altura do
nivel do liquido em funcao dos valores lidos do sensor.

Os valores corrigidos e filtrados a partir da calibracdo feita em trabalhos anteriores
estavam disponiveis também pelos blocos de comunicacdo CLP, tendo em vista que ela foi
implementada diretamente no CLP utilizando a linguagem ladder. Esses valores, ao serem
comparados com o0s da nova calibracdo realizada, mostraram-se um pouco Mmenos precisos
para a maioria dos transmissores. Portanto, decidiu-se utilizar os novos valores obtidos para
as demais etapas do trabalho.

Além da funcdo de calibracdo que converte os valores digitais dos sensores em
porcentagem de nivel de liquido, indicado na Tabela 4.1, foi criado um bloco no diagrama do
modelo com um filtro passa-baixos de constante de tempo igual a unidade, visando diminuir
o ruido intrinseco ao processo.

Tabela 4.1 - Fungdes de calibragédo dos sensores de nivel

F(u) (em % de nivel dos tanques)

F; = (0.0031 3.84) 100
1 = (0. u—3. 8

100
F, = (0.0032u — 3.4619) o8

100
F; = (0.0032u — 3.1524) o8

100
F, = (0.0031u — 1.3308)5
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4.2 CURVA DOS ATUADORES

Para a identificagdo e modelagem do sistema, um passo necessario é o
levantamento das curvas dos atuadores, isto é, verificar o comportamento gerado no
sistema pela alteracdo dos valores de atuagédo das bombas e das valvulas.

Tendo em vista que a vazao de entrada nos tanques deve-se a abertura das valvulas
e da poténcia da bomba, foi feito um ensaio para obter esses dados. Todas as valvulas
motorizadas que nao estavam sendo utilizadas foram fechadas e apenas a bomba
correspondente a valvula estudada era aberta. Assim, para cada conjunto de bomba e
valvula, fixou-se a abertura da valvula em diferentes valores e para cada abertura, a
poténcia da bomba correspondente foi variada tendo em vista a analise dos efeitos de cada
atuador na vazéo dos tanques.

Um detalhe que gerou uma diferenca entre as curvas obtidas para os tanques
inferiores (3 e 4) e os tanques superiores (1 e 2) é que os transmissores de vazao dos
tanques 1 e 2 néo estavam funcionando adequadamente. Assim, a vazao utilizada para
obter a curva dos atuadores referentes a esses tanques foi a vazao média. Para tanto,
tomou-se um intervalo de tempo cuja altura aumentava linearmente. Logo, a vazdo média é
dada pela razéo da equacéo 4.1.

0, = Ah AsegaoAt;ansversal (4.1)

A vazdo dos tanques inferiores foi aferida por meio dos transmissores de vazdao,

guando estes chegavam a um valor estavel. Dessa forma, os dados obtidos para os tanques
3 e 4 foram mais precisos.
Realizados os ensaios, os valores para as vazdes nos tanques 1, 2, 3 e 4 sdo 0s que
seguem nas Tabelas 4.2 a 4.5.
Tabela 4.2 - Vazéo no tanque 1

Vazao no Tanque 1 Poténcia da Bomba 1 (%)
(L/s) 45 60 75 90 100
30 | 0.4589 | 0.7306 | 1.1127 | 1.2883 | 1.8932
45 | 2.0801 | 3.2637 | 4.1497 | 5.5238 | 6.3037
Aberturada | 60 | 1.3712 | 2.1068 | 2.7330 | 3.3096 | 3.7952
Vélvulal (%) | 75 | 1.4607 | 2.2367 | 3.0950 | 3.5943 | 4.3060
90 | 1.4963 | 2.2932 | 3.1198 | 3.8291 | 4.4271
100 | 1.5148 | 2.3647 | 3.3070 | 4.1433 | 4.5261
Tabela 4.3 - Vazao no tanque 2
Vazdo no Tanque 2 Poténcia da Bomba 2 (%)
(L/s) 45 60 75 90 100
Aberturada | 30 | 0.6143 | 1.0650 | 1.3888 | 1.3874 | 1.4660
Vélvula2 (%) | 45 | 1.1201 | 1.7449 | 2.4148 | 2.8177 | 3.3859
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60 1.4040 2.3071 2.8805 3.2381 3.8535
75 1.5764 2.4029 3.3853 3.9700 4.5144
90 1.6130 2.6030 3.3898 4.1389 4.8264
100 | 1.6799 2.6625 3.4018 4.4562 5.0411
Tabela 4.4 - Vazéo no tanque 3
Vazao no Tanque 3 Poténcia da Bomba 2 (%)
(L/s) 45 60 75 90 100
30 [ 0.5335 0.8908 1.1558 1.4188 1.5873
45 | 1.0592 1.4308 1.8132 2.2184 2.4450
Aberturada | 60 | 1.2682 1.7509 2.2281 2.6876 2.9659
Vélvula3 (%) | 75 | 1.3291 1.8425 2.3569 2.8678 3.1520
90 | 1.3991 1.9113 2.4231 2.9263 3.2429
100 | 1.4083 1.9201 2.4324 2.9416 3.2674
Tabela 4.5 - Vazéo no tanque 4
Vazao no Tanque 4 Poténcia da Bomba 1 (%)
(L/s) 45 60 75 90 100
30 | 0.4327 0.6673 0.9088 1.1173 1.2640
45 | 0.7163 1.0420 1.3307 1.6231 1.7897
Aberturada | 60 | 0.8706 1.2217 1.5498 1.8926 2.0964
Valvula4 (%) | 75 | 0.9243 1.2772 1.6561 1.9902 2.2230
90 | 0.9456 1.3055 1.6848 2.0372 2.2821
100 | 0.9479 1.2963 1.6871 2.0665 2.2971
Utilizando a ferramenta de regressdo do MATLAB, disponivel em THE

MATHWORKS (2017), foi possivel obter as equac8es polinomiais que melhor se adequam

aos dados coletados. Os polinbmios séo apresentados nas equactes 4.2 a 4.45, junto com

os graficos correspondentes, os polindbmios estdo em ordem de maior porcentagem de

atuacao (100%) para menor porcentagem de atuacdo (45% para bombas e 30% para

valvulas):

Para o tanque 1, variando a poténcia da bomba e fixando a abertura da valvula

Q11(b) = 107°(0.7029b3 — 141.1b% + 5191b — 113065)
Q12(b) = 107%(3.3407b® — 730.8b% + 103948b — 2011486)
Q13(b) = 107°(1.0306b% — 226.4b? + 20941b — 433370)

Q14(b) = 107%(6.9574b> — 1569.4b* + 156629b — 3135139)

Q15(b) = 107(3.2317b® — 615.3b% + 72819b — 1318948)
Q16(b) = 107°(1.4950b% — 301.0b? + 21517b — 450716)

4.2)
(4.3)
(4.4)
(4.5)
(4.6)
4.7)
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Figura 4.1 - Vazao no tanque 1 variando a poténcia da bomba 1

Para o tanque 1, variando a abertura da valvula e fixando a poténcia da bomba

Q11(a) = 107(3.1686a° — 1264.2a2 + 157714a — 1790701) (4.8)

Q1,(a) = 1075(1.6600a® — 382.0a% + 30657a — 492004) (4.9)
Q13(a) = 107(3.9068a® — 1295.8a2 + 145196a — 2205109) (4.10)
Q14(a) = 1076(7.4429a° — 1949.4a? + 173322a — 2926132) (4.11)
Q15(a) = 1076(3.9320a° — 1108.6a2 + 104568a — 1793975) (4.12)
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Figura 4.2 - Vazao no tanque 1 variando a abertura da valvula 1

Para o tanque 2, variando a poténcia da bomba e fixando a abertura da valvula

Q.1(b) = 1076(4.6410b® — 953.1b? + 122842b — 2328917) (4.13)
Qu2(b) = 1075(1.3304b® — 294.1b? + 26495b — 556972) (4.14)
Qz5(b) = 1076(0.7871b® — 50.8b% — 41160b + 839186) (4.15)
Qu.4(b) = 1075(2.3390b® — 527.0b2 + 42206b — 905680) (4.16)

Qu5(b) = 1076(8.8592b® — 1942.0b% + 176149b — 3694112) (4.17)

Qu6(b) = 1076(4.6483b® — 1385.0b% + 139359b — 3283278) (4.18)
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Figura 4.3 - Vazao no tanque 2 variando a poténcia da bomba 2

Para o tanque 2, variando a abertura da valvula e fixando a poténcia da bomba

Q.1(a) = 1075(1.8239a® — 431.4a% + 35833a — 584324) (4.19)
Qz2(a) = 1075(1.1222a — 272.0a% + 24106a — 366796) (4.20)
Qz5(a) = 1076(2.7530a® — 1121.6a2 + 136017a — 1743001) (4.21)
Qz.4(a) = 1076(5.0899a® — 1372.0a2 + 130628a — 1768796) (4.22)
Q,5(a) = 1076(3.5173a% — 955.3a% + 90439a — 1335011) (4.23)
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Figura 4.4 - Vazao no tanque 2 variando a abertura da valvula 2

Para o tanque 3, variando a poténcia da bomba e fixando a abertura da valvula

Qs.1(b) = 1077(3.8915b® — 757.1b% — 180420b — 114103) (4.24)
Qs2(b) = 1077(5.3961b® — 1014.7b% — 166082b — 313343) (4.25)
Qs5(b) = 1076(1.5564b® — 307.7b2 — 3268b — 260588) (4.26)
Qs.4(b) = 1076(0.7280b® — 128.8b2 — 13979b — 23989) (4.27)
Qs 5(b) = 1076(1.2788b% — 277.2b2 + 2204b — 363132) (4.28)
Qs6(b) = 1076(2.4278b® — 604.6b2 + 66727b — 1465043) (4.29)
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Figura 4.5 - Vazao no tanque 3 variando a poténcia da bomba 2

Para o tanque 3, variando a abertura da valvula e fixando a poténcia da bomba

Qs1(a) = 1075(5.9686a3 — 1667.5a2 + 157859a — 1812324) (4.30)
Qs2(a) = 1075(5.4449a3 — 1540.1a2 + 146290a — 1733287) (4.31)
Qs3(a) = 107(4.5163a3 — 1278.5a2 + 121717a — 1470977) (4.32)
Qs4(a) = 1075(4.2083a3 — 1134.5a2 + 103765a — 1316417) (4.33)
Qs 5(a) = 1075(5.6382a3 — 1370.4a2 + 112375a — 1751364) (4.34)
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Figura 4.6 - Vazao no tanque 3 variando a abertura da valvula 3

Para o tanque 4, variando a poténcia da bomba e fixando a abertura da valvula
Q4,1(b) = 1078(9.3368b* — 2943.7b? + 2762935b — 25956259)
Q42(b) = 1077(3.6959b* — 900.9b* + 313558b — 3224220)
Q4,3(b) = 1078(9.3203b* — 4380.2b* + 2852074b — 28538539)
Q4,4(b) = 1077(6.3310b® — 1629.0b? + 356045b — 4638541)
Q45(b) = 1077(3.5977b% — 1259.3b% + 319131b — 4990131)
Q46(b) = 1077(9.5937b% — 2375.1b?% + 338580b — 7053165)

(4.35)
(4.36)
(4.37)
(4.38)
(4.39)
(4.40)
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Figura 4.7 - Vazao no tanque 4 variando a poténcia da bomba 1

Para o tanque 4, variando a abertura da vélvula e fixando a poténcia da bomba

Qu1(a) = 1075(3.5288a° — 990.2a2 + 94460a — 774454) (4.41)
Qu2(a) = 1075(4.4031a — 1139.9a2 + 100562a — 992985) (4.42)
Qu3(a) = 1075(2.8126a° — 794.0a2 + 75239a — 708393) (4.43)
Qu4(a) = 1075(3.1880a° — 840.8a2 + 74017a — 880919) (4.44)
Qus(a) = 1075(2.1864a° — 593.6a2 + 54159a — 716951) (4.45)

34



“azao do Tangue 4 x Abertura da Valvula 4
2‘1 T T T T
Bornba a 45%

Bormba a B0% .
Bomba a 75%

220

2H Eomba 2 90% .
Bornba & 100%

“azao no Tanque 4 (Lis)

06F .

I:Iq 1 | 1 1 | 1
30 40 50 B0 70 a0 a0 100

Abertura da “alula 4 (%)

Figura 4.8 - Vaz&o no tanque 4 variando a abertura da valvula 4

E interessante notar como as curvas para a variacdo das poténcias das bombas s&o

guase lineares.

4.3 PONTO DE OPERACAO

Uma etapa importante na modelagem e identificacdo da planta é a escolha de um
ponto de operacdo para o sistema. O processo em questdo possui diversas nao
linearidades, o que dificulta a sua modelagem. Deve-se entdo procurar linearizar o sistema
no ponto de operacao definido, a fim de simplificar a modelagem do sistema e sua forma de
controle.

Para estabelecer o ponto de operacéo, foi definido que a poténcia das bombas e a
abertura das valvulas deveriam estar entre 20% e 80%, visando que o nivel de liquido nos
tanques se mantivesse em uma faixa de 30% a 70%. Algumas metodologias foram
propostas para chegar a esse ponto de operacéo, porém, dada a experiéncia obtida sobre a
planta, verificou-se empiricamente que seria razoavel adotar os valores mencionados
anteriormente.

Um método que seria apropriado para esse fim consiste no seguinte: fixar a poténcia
das bombas e variar dois coeficientes que relacionam a abertura das valvulas 1 e 4 e a
abertura das valvulas 2 e 3 apresentadas na Figura 1.1. As bombas se mantém ligadas com
100% da sua capacidade e os coeficientes y; e y, sdo variados de 0 a 1 com um passo de

0.25, avaliando-se os niveis dos tanques em regime. Os coeficientes que melhor se
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adequam as faixas dos atuadores e dos niveis sdo entdo escolhidos para estabelecer o
ponto de operacao.
A relacgdo entre os coeficientes y1 e y2 é apresentada nas equacoes 4.46 e 4.47.

n= (4.46)
S (4.47)
Y2 a, + as

Em que ai, a, as e as sdo as aberturas em porcentagem das valvulas 1, 2, 3 e 4
respectivamente.

Inicialmente, tentou-se utilizar a metodologia proposta para a definicdo do ponto de
operacdo, porém, logo se observou alguns aspectos que impediam a sua realizacdo da
forma exata como foi definida.

Um problema foi ao fixar a poténcia de operagdo das bombas em 100%. Os niveis
dos tanques nao ficam estaveis, mas ultrapassam o limite de nivel e causam o desligamento
das bombas, devido a uma medida de seguranca implementada no CLP, que desliga as
bombas quando se chega a 110% do volume util do tanque.

Outro aspecto identificado € que o nivel dos tanques inferiores depende também do
nivel dos tanques superiores, tendo em vista que o liquido dos tanques de cima flui para os
tanques de baixo. Assim, a fim de ter um volume proximo para todos os tanques, é
necessario ter uma abertura maior das valvulas dos tanques superiores em relacdo a
abertura das valvulas dos tanques inferiores.

Isso diminuiu o horizonte de possibilidades que atendiam as faixas de atuacdo e
nivel determinadas anteriormente. Assim, essa etapa foi efetivamente desenvolvida da
seguinte maneira: fixou-se a operacédo das bombas em 60% (valor que dificilmente causaria
uma extrapolacdo dos niveis maximos de cada tanque) e estabeleceu-se inicialmente que
as valvulas estariam todas abertas em 50%. Isso, no entanto fez com que o volume dos
tanques inferiores ficasse muito maior que o volume dos tanques superiores. Ajustaram-se,
entdo, as aberturas das valvulas, aumentando as dos tanques superiores e diminuindo as
dos tanques inferiores até atingir valores razoaveis. O ponto de operacao escolhido, por fim,

foi o que segue na Tabela 4.6.
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Tabela 4.6 - Ponto de operacgédo para poténcia das bombas e abertura das valvulas

Atuador Ponto de Operacgéao (%)
Bomba 1 60
Bomba 2 60
Valvula 1 78
Valvula 2 75
Valvula 3 25
Valvula 4 22

Com excursdes positivas e negativas de até 8% na poténcia das bombas e na
abertura das valvulas em torno do ponto de operagédo, um comportamento préximo do linear
ainda era observado, assim, essa faixa foi considerada adequada para atuacdo no sistema.

Volumes aproximados em regime no ponto de operacao especificado:

e Tanque 1: 48.51%
e Tanque 2: 60.58%
e Tanque 3: 53.20%
e Tanque 4: 66.61%

Partindo da calibracdo dos sensores e da curva dos atuadores, pode-se ter um
melhor entendimento do funcionamento do sistema. A partir dos graficos de vazao, pode-se
localizar o ponto onde a variacdo de abertura de valvula ou de poténcia da bomba tem o
maior ganho, ou seja, tem maior influéncia na resposta. Essa informacao é essencial para o
controle, pois tem influéncia direta no controlador, mais precisamente, nas constantes de
ganho.

Assim, os pontos de maior derivada sdo os melhores pretendentes a ponto de
operacdo. Entretanto, nas condi¢Bes reais encontradas, o ponto de operacado foi escolhido
empiricamente, dentro de um intervalo onde ndo ha transbordamento ou um sinal de sensor
ruidoso.

Algo importante que ainda deve ser mencionado é que o ponto de operacao utilizado
€ interessante por ser tratar de um processo académico, cujo foco € o estudo de estratégias
de controle e da planta. Num ambiente industrial, 0 normal é que se queira utilizar toda, ou
guase toda, a extenséo dos tanques para variadas operagdes que devem ser feitas ao longo

de um processo de produgéo.
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5.IDENTIFICAGCAO

O processo de quatro tanques que esta sendo estudado, como visto na Figura 1.1, é
um problema classico na area de controle e possui diversas abordagens em diferentes
literaturas. JOHANSSON [2000] prop&e em seu trabalho uma forma de controlar o nivel dos
tanques inferiores do sistema fixando a abertura das valvulas e atuando apenas nas bombas
e, utilizando as equacOes de Bernoulli e balanceamento de massas, modela o processo
fisico de acordo com as equagbes 5.1 a 5.4, em que h; é o tanque do nivel i, d; é a area da
sec¢dao transversal do cano de saida do tanque i, 4; é a area da secao transversal do tanque
i, p; € um pardmetro que varia de 0 a 1 e relaciona a abertura das valvulas para cada
tanque, v; € a tensdo aplicada a bomba i e k;v; € o fluxo correspondente, com k; sendo o

ganho da bomba i.

= —j—i gk, + =Pk _Aﬁl)kl vy (5.1)
%= —j—z 2gh, +%vz (5.2)
% = —j—z 2gh; +j—; 2gh, +pjll_:2 (23 (5.3)
% = —j—j 2ghy +j—z 2gh, +p;11:1 121 (5.4)

Porém, como a configuracdo definida para a realizacdo do estudo faz uso das
valvulas, além das bombas, como atuadores e visa 0 controle do nivel nos quatro tanques,
optou-se por fazer uma identificacdo caixa-preta do sistema, por esta ser mais simples. A
modelagem a ser feita visa trabalhar com o sistema de fase minima, isto €, com os polos e

zeros do sistema localizados no semiplano esquerdo do plano complexo s.

5.1 REPRESENTACAO VIA FUNCOES DE TRANSFERENCIA

5.1.11dentificacdo da Planta

Para a identificacdo da planta, inicialmente pensou-se em aplicar como entrada um
degrau simples em cada um dos atuadores: bomba 1, bomba 2, coeficiente que relaciona a
abertura das valvulas 1 e 4 e o coeficiente que relaciona a abertura das vélvulas 2 e 3.
Houve, no entanto, um problema quando o volume de liquido nos tanques 1 e 2 aumentava,
conforme sera descrito em detalhes posteriormente; além disso, em concordancia com o
qgue foi mostrado anteriormente, a aplicacdo de apenas um degrau para obtencdo da
resposta de um sistema pode ndo ser suficiente para uma modelagem mais préxima da
realidade.

Optou-se assim pela utilizacdo de um sinal PRBS para perturbar a planta a fim de

recolher dados suficientes para a modelagem de cada saida do sistema em funcéo das
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entradas. Esses sinais foram aplicados na planta no ponto de operacdo definido para
realizar o trabalho.

Mais especificamente, foram criados sinais PRBS (vistos nas Figuras 5.2 e 5.3) para
cada uma das bombas e para cada coeficiente de correlacdo entre a abertura das véalvulas.
Uma modificac@o essencial foi feita na relagdo entre a abertura das valvulas 1 e 4 e das
valvulas 2 e 3: sabendo que a dindmica de abertura das véalvulas é muito lenta, optou-se por
fixar a soma das aberturas de cada par de valvulas em 100%, como pode ser nas equacdes
5.5e5.6.

a; +a, =100% (5.5)
(5.6)

Com essa nova relacdo, basta-se modificar a abertura da valvula 1 ou da valvula 2

a, + as = 100%

para alterar a entrada de liquido nos tanques devido ao fluxo proveniente exclusivamente do
reservatorio por meio das bombas (ndo levando em conta o fluxo nos tanques inferiores
devido ao liquido presente nos tanques superiores), isto €, modificam-se duas variaveis
atuando apenas em uma e € obtida uma excursao maior em um menor intervalo de tempo,
acelerando a dindmica do processo. Com isso, 0s coeficientes de correlagcdo entre as
valvulas passam a ser como os indicados nas equacdes 5.7 e 5.8. A Figura 5.1 mostra a
abertura das valvulas em fungdo dos coeficientes propostos.

(5.7)

(5.8)

Y1 =
Y2 =

a;

a;

Correlacao entre Abertura das Valulas 1 e 4 par Y1 Correlacan entre Abertura das Valulas 2 & 3 por V2

100 T T T T T T T T

60 -
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Valvula 4 | | 50
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Abertura das Valulas (%)

I 1 I 1 1 1 1 1 i] 1 1 L 1

L 1
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Figura 5.1 - Relacdo entre os coeficientes e a abertura das véalvulas

Quatro ensaios distintos foram realizados na planta, em cada ensaio, fixaram-se os
atuadores no ponto de operacéo escolhido na secdo 4.3, que pode ser visto na Tabela 4.6 e
variou-se apenas o atuador desejado em torno do seu ponto de operagdo com o sinal PRBS

definido para este atuador.
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Para cada variacdo nos atuadores, coletou-se a mudanca no nivel do liquido em

cada tanque da planta para posterior andlise e utilizou-se a ferramenta de identificacdo do

MATLAB ident para ajustar os dados a uma equacdo que melhor modelasse o sistema de

guatro tanques. Os resultados de cada um dos quatro ensaios podem ser vistos nas Figuras

54ab5.7.
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Figura 5.2 - Sinais PRBS para as bombas 1 e 2
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Na primeira tentativa de coleta de dados, aplicou-se uma entrada degrau de 10%

sobre a poténcia de atuacdo na bomba 1 no ponto de operacdo em que ela estava

funcionando (60%), isso fez com que o volume do tanque 1 aumentasse de forma

exagerada, ultrapassando os limites inicialmente definidos.

Observou-se também que em determinados momentos, quando o tanque 1 estava

com um nivel de liquido maior, o fluxo de 4gua para o tanque 1 a partir da bomba era

interrompido. O mesmo ocorreu para o tanque 2 com a bomba 2. Verificou-se nesse
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momento que quando uma grande parte do liquido se encontrava nos tanques, 0
reservatorio apresentava um nivel muito préximo da entrada dos canos pelos quais a agua
era bombeada e as vezes abaixo da entrada. Isso gerava uma bolha de ar nos canos, que
impedia a passagem de liquido pelos mesmos, interrompendo o fluxo; o problema foi
resolvido incrementando o volume de &gua no reservatério, impedindo que o nivel do
mesmo chegasse a altura das entradas dos canos para as bombas.

Em seguida, a amplitude do degrau de entrada foi diminuida para 5%, gerando um
acréscimo de mais de 20% no volume do tanque, diminuiu-se entdo a amplitude para 2% e
em seguida 1%. Foi definido assim o sinal PRBS que seria aplicado a bomba 1 e a bomba 2,
variando entre 59% e 61% (60% + 1%), justificando a excursao vista na Figura 5.2.

Como pode ser visto na Figura 5.2, os sinais para a bomba tiveram duracdo de
5400s, assim como os sinais para as valvulas indicados na Figura 5.3. Esse tempo de
amostragem foi definido a partir de ensaios realizados anteriormente e se provou suficiente
para coletar as amostras utilizadas na modelagem. Os resultados obtidos a partir dos
ensaios podem ser vistos nas Figuras 5.4, 5.5, 5.6 e 5.7. Para cada grafico, as variaveis néo
indicadas permanecem constantes, isto €, tem valores pré-definidos de acordo com o ponto

de operacdao ilustrados na Tabela 4.6.

Yariacao dos Miveis dos Tangues em Funcao da Bomba 1
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Figura 5.4 - Ensaio da bomba 1
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Atuacao na Bomba e Niveis dos Tangues (%)

Abertura das Valvulas 1 e 4 e Niveis dos Tangues (%)

Yariacao dos Niveis dos Tangues em Funcao da Bomba 2
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Figura 5.5 - Ensaio da bomba 2
Yariacao dos Miveis dos Tangques em Funcao das Walulas 1 e 4
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Figura 5.6 - Ensaio de y;
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Yariacao dos Miveis dos Tangues em Funcao das Walulas 2 e 3
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Figura 5.7 - Ensaio de y,

5.1.2Modelagem do Processo

Com os dados coletados nos ensaios onde os sinais PRBS foram aplicados, criou-se
um script para a aproximacdo do processo por meio de modelos matematicos apropriados.
Esse script utiliza as entradas aplicadas nos ensaios, as respostas da planta e o periodo de
amostragem utilizado para criar um objeto iddata, que formata os dados a fim de utiliza-los
como parametro da funcao tfest.

Antes de chamar a funcéo tfest, € necessario remover a média dos valores de
entrada e saida dos dados, a fim de ter uma resposta variando em torno do zero. Além
disso, também sdo removidos alguns pontos iniciais, pois os mesmos nao refletem a
resposta real do sistema: quando o ensaio € realizado, os dados coletados pelo bloco To
Workspace do modelo no Simulink iniciam em zero e rapidamente atingem o valor real dos
niveis da planta, devido aos filtros utilizados.

A funcéo tfest recebe como parametros os dados a serem utilizados para estimar a
funcéo de transferéncia, e a forma da fungcdo, como o numero de polos, o nimero de zeros e
0 atraso de transporte (caso este ocorra).

Diferentes tipos de funcdes de transferéncia foram, entéo, testados e analisam-se os
gue mais se aproximam do processo real, ou seja, 0s que sdo mais adequados (possuem
uma resposta mais parecida com a do processo real). Sistemas de ordens maiores como
terceira e quarta ordem também foram testados, mas basicamente, dois tipos de
configuracdo se aproximaram mais do sistema real: um modelo com um polo e atraso e um

modelo com dois polos e um zero. Com a continuidade dos ensaios, apesar das duas
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formatacBes possuirem o fit préximo, foi verificado que seria mais proveitoso o uso do
segundo modelo, visto que, o desacoplamento respondeu melhor nesta configuragéo.

A modelagem realizada utilizando a funcéo tfest do MATLAB resultou em sistemas
de segunda ordem com dois polos e um zero. Nas Figuras 5.8 a 5.11 podem ser vistas as
comparacdes entre as repostas obtidas no ensaio e as respostas obtidas a partir da
simulacdo do modelo cujas entradas foram os mesmos sinais PRBS. As Tabelas 5.1 a 5.4,
por sua vez, mostram as func¢des de transferéncia dos modelos obtidos, assim como o seu
percentual de ajuste em relagédo aos dados reais.

Apesar do sinal produzido pela planta ser consideravelmente ruidoso em relacéo ao
modelo, é clara a correlagédo dos sinais apresentados por um ponto de vista qualitativo. De
forma mais quantitativa, o ajuste obtido através de funcdes de identificacdo do MATLAB foi
maior que 60% nas funcdes utilizadas para o pareamento.

Algumas discrepéancias observadas foram a funcéo de transferéncia que relaciona o
tanque 4 com a bomba 1, que possui um polo muito rapido e outro muito lento, ndo tendo
grande proximidade com o processo real, e a funcdo de transferéncia que relaciona o
tanque 3 com a bomba 2, que apresentou um ganho muito alto e um polo muito rapido,

sendo também menos apropriada ao se avaliar o processo real.
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Tabela 5.1 - Funcdes de transferéncia e ajuste para bomba 1

Nivel Tanque Funcdes de Transferéncia Percentual de Ajuste (Fit)
. ) = 0.089282(s + 0.005468)
p1h188) = (170.01088) (s + 0.006162) 91.53%
R ) 0.0015202(s — 0.1287)
p1h288) = 170,018 + 0.02310) 4.95%
0.0011283(s + 1.43
3 Gpina(s) = ( ) 80.17%
(s + 0.05274) (s + 0.01191)
0.051347(s + 0.006553
4 Gouns(s) = ( ) 37.36%
(s + 0.1621) (s + 0.003286)

Tangue 1 - Resposta PRBS Bomba 1 (Media Zero) - Processo x Modelo
10 T T T

Mivel de Liguido Real e Modelado
o

ﬂ

Tangue 2 - Resposta PRBS Bomba 1 (Media Zero) - Processo x Modelo

Mivel de Liguido Real
Mivel de Liguido Modelado [

T

1
Mivel de Liguido Real e Modelado

L L L 3 L

Tangue 3 - Resposta PRBS Bomba 1 (Media Zero) - Processo x Modelo

Mivel de Liguido Real
Mivel de Liguido Modelado

3 4 5 53 il 1
Tempo (x10 5) w10

Mivel de Liguido Real e Modelado

3 4 5 53
Tempo (x10 5) w10

Tangue 4 - Resposta PRBS Bomba 1 (Media Zero) - Processo x Modelo

Mivel de Liguido Real
Mivel de Liguido Modelado |

!
Mivel de Liguido Real e Modelado

Mivel de Liguido Real
Mivel de Liguido Modelado

Tempo (x10 ) w1t

3 4 ] 5
Tempo (x10 ) w1t

Figura 5.8 - Comparacgéao entre respostas do modelo e da planta - Bomba 1
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Tabela 5.2 - Funcdes de transferéncia e ajuste para bomba 2

Nivel Tanque Funcdes de Transferéncia Percentual de Ajuste (Fit)

0.0051867(s + 0.0003698)

1 _ 18.84%

Goam(8) = 070 01339) (s + 0.002021) 0

0.10033(s + 0.01704)

2 = 86.93%

Gpanz(s) (s +0.01941) (s + 0.01062) 0

3 c (s) = 3545.3(s + 0.001567) 38.34%
b2n3'8) = (61 9948) (s + 0.001568)

4 c (s) = 0.012434(s + 0.144) 65.89%
b2na'S) = (¢ 170.05206) (s + 0.00974)
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Figura 5.9 - Comparagéao entre respostas do modelo e da planta - Bomba 2
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Tabela 5.3 - Funcdes de transferéncia e ajuste para y;

Nivel Tanque

Funcdes de Transferéncia

Percentual de Ajuste (Fit)

0.043032(s + 0.001748)

1 G -
yin () (s +0.01029)(s + 0.001288) 75.06%
, e 0.016159(s + 0.07451)
vir2tS) = T 002882) (s + 0.01105) 72.68%
0.0069(s + 0.06084
3 G y1ra(s) = ( ) 63.90%
(s + 0.03274)(s + 0.008285)
0.092656(s + 0.001838)
4 Gyna(s) = 77 47%

" (s + 0.02484)(s + 0.001265)
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15 T
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Figura 5.10 - Comparacéo entre respostas do modelo e da planta - y;
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Tabela 5.4 - Funcdes de transferéncia e ajuste para y,

Nivel Tanque Funcdes de Transferéncia Percentual de Ajuste (Fit)
1 Gori(s) = 0.0041175(s + 0.3611)
v2ritS) = T T004607) (s + 0.006404) 68.03%
) G (5) = 0.08704(s + 0.1246)
v2h2'S) = T 0330 (s + 0.007257) 62.33%
Y (s + 0.03821) (s + 0.005294)
4 G (s) = 0.0096301(s + 0.0001343) 47 24%
Y s(s + 0.005041)

Tanque 1 - Resposta PRES Yalvulas 2 e 3 (Media Zero) - Processo x Modelo
10 T T T T T

Nivel de Liquido Real e Modelado

Nivel de Liquido Real e Modelado

Tangue 2 - Resposta PRES Yalvulas 2 e 3 (Media Zero) - Processo x Modelo
10 T T T T

Mivel de Liguido Real
Mivel de Liguido Modelado |7

A+ J
s J
18- Mivel de Liguido Real 1
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20 1 L 1 L 0 L 1 L
i] 1 3 4 5 53 i] 3 4 5 53
Termpo (%10 5) <10 Termpo (%10 5) <10
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10 T T T T T B T T T T T
Mivel de Liguido Real Mivel de Liguido Real
Br Mivel de Liguido Modeladao |7 4 Mivel de Liguido Modelado
BF

Mivel de Liguido Real e Modelado

/ V |

Mivel de Liguido Real & Modelado

Tempo (x10 s) w10

5.1.3Anélise dos Modelos

Com os diferentes modelos obtidos utilizando o script mencionado na secédo 5.1.2, €

Tempo (x10 s) w10

Figura 5.11 - Comparacéo entre respostas do modelo e da planta - y,

necessario observar os melhores modelos obtidos, a fim de utilizd-los para o estudo de

dindmica da planta e possibilitar o projeto dos controladores de nivel dos tanques de liquido.
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Essa andlise é feita tanto de forma visual (uma abordagem mais qualitativa),
verificando a proximidade dos graficos gerados pela simulagédo das fungfes de transferéncia
obtidas com os graficos do ensaio sobrepostos, como analisando as informacgdes fornecidas
pela funcéo ftest, mais especificamente utilizando o Fit (abordagem quantitativa), que indica
a proximidade do modelo com os dados fazendo uso do erro (diferenca entre valor estimado
e real) da curva.

Observando os graficos apresentados nas Figuras 5.4 a 5.7, o estudo da influéncia
dos atuadores em cada tanque é de suma importancia para examinar os modelos, tendo em
vista que se deseja fazer o emparelhamento dos atuadores com os niveis dos tanques.

Para o0 ensaio da bomba 1, apresentada na Figura 5.4, percebe-se uma grande
influéncia de sua atuacao sobre os niveis dos tanques 1 e 3. Isso ocorre, pois, a bomba 1
esta ligada diretamente ao tanque 1 e o tanque 3 esta logo abaixo do tanque 1, assim, o
volume de liquido no tanque 3 sofre uma grande influéncia do tanque 1. Nota-se também
gue, apesar de o tanque 4 ser alimentado diretamente pela bomba 1, a atuacdo dessa néo
influencia de forma consideravel o nivel deste tanque, isso se deve ao fato de a abertura da
valvula 4 ser bem pequena (apenas 22%), assim, essa abertura torna-se o gargalo para
mudancas no nivel do tanque 4. Nota-se também um maior ruido no sinal de nivel do tanque
2, isso se deve ao fato do cano por onde entra o liquido estar pr6ximo ao topo do tanque,
assim, a queda da agua até a area de maior volume de liquido provoca perturbacdes nos
valores lidos pelo sensor de nivel desse tanque.

Da mesma forma, a bomba 2, cujo ensaio encontra-se na Figura 5.5, exerce uma
grande influéncia nos niveis dos tanques 2 e 4, devido ao fato de que a bomba 2 alimenta o
tanque 2 diretamente e o tanque 4 esta logo abaixo do tanque 2, de modo que o nivel do
tanque 4 é alterado com o fluxo de liquido proveniente do tanque 2. Assim como na relacéo
entre a bomba 1 e o tanque 4, a mudanca no comando da bomba 2 ndo provoca grandes
alteracBes no tanque 3, apesar de alimenta-lo diretamente, novamente devido ao fato da
abertura da valvula 3 ser pequena (25%), restringindo a influéncia da bomba 2 no tanque 3.

Agora analisando as Figuras 5.6 e 5.7, que apresentam 0s ensaios para y;, que
altera as valvulas 1 e 4, e para y,, 0 qual modifica as valvulas 2 e 3, é visivel a grande
influéncia de cada um destes nos niveis de todos os tanques.

Tendo isso em vista, 0 baixo valor de ajuste para as func¢des de transferéncia que
relacionam atuadores com niveis dos tanques pouco influenciados por estes é justificado;
assim, essa menor proximidade do modelo com o sistema real nestes casos nao ira causar
grandes distor¢6es no processo como um todo. Como exemplificado pela Figura 1.1Figura
5.9, devido ao ruido, a estimativa da funcdo de transferéncia feita pelo MATLAB gerou um
polo muito a esquerda no plano complexo e um ganho elevado. Assim, a resposta do
modelo foi préxima a entrada. Porém, isso ndo teve impacto significativo no processo, pois a

dependéncia das varidveis bomba 2 e y, é baixa.
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Um detalhe a se mencionar é que na Figura 5.11 notam-se alguns picos negativos
nao esperados perto do instante de tempo 3200s, isso ocorreu devido ao problema
mencionado na sec¢ao, a respeito volume de 4gua no reservatério, que ficou abaixo do cano

de saida para os tanques nesse momento durante o ensaio.

5.2 REPRESENTACAO VIA ESPACO DE ESTADOS

5.2.11dentificacdo da Planta

O método de identificacdo do sistema via espaco de estados foi feito de forma similar
a estratégia usada anteriormente para o sistema via funcbes de transferéncia. Os sinais
PRBS ao invés de aplicados de forma separada, como no primeiro método, foram utilizados
no mesmo ensaio. Entretanto, houve um deslocamento no instante em que cada sinal é
aplicado, ou seja, os sinais ndo foram aplicados de forma paralela na planta, possibilitando
assim uma maior variacdo no espectro de combinacfes de cenarios atingidos pelo ensaio.

Outra peculiaridade da identificacédo via espaco de estados foi a quantidade de sinais
de controle. Para o espaco de estados, ndo ha necessidade de pareamento e ndo ha
necessidade de agrupar os sinais de controle das valvulas, pois cada atuador sera analisado
separadamente. A Figura 5.12 ilustra a formatacao dos sinais PRBS no ensaio, que, por sua
vez, foi essencial na obtencdo do modelo e no projeto do controlador. O fato de os sinais do
ensaio no espaco de estados serem menos correlacionados que os sinais dos ensaios

anteriores torna a identificacdo do sistema com esse método mais apropriada.
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Figura 5.12 - Sinais PRBS usados no ensaio
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Inicialmente, a aplicacdo dos sinais PRBS na planta para todos os atuadores
indicados na Figura 5.12 provocou uma reac¢ao nos niveis dos tanques conforme mostrado
nas Figuras 5.13 a 5.16.

Para a modelagem da planta utilizando o espaco de estados, é importante examinar
como os niveis dos tanques se comportam diante de mudancgas simultaneas nos sinais dos
atuadores, gerando dados mais pertinentes para a funcdo de identificacdo, a fim de obter
uma representacdo completa e abrangente.

O intervalo que compreende um pouco antes de 4000s e um pouco depois de 5000s
efetivamente fornece variagbes simultaneas em todos os atuadores. Nos demais intervalos
de tempo ha modificagcdes simultaneas em alguns atuadores enquanto outros permanecem
constantes. Uma outra forma de fazer esse ensaio seria deslocar os sinais de atuagéo que
ndo sdo constantes apés 5000s para o inicio de ensaio, a fim de que durante todo o ensaio
houvesse variacdo nos sinais de atuacédo de ambas as bombas e de todas as valvulas.

Isso dificulta, no entanto, a visualizacéo grafica de como cada atuador influencia no
nivel de um tanque especifico. Analisando as Figuras 5.13 a 5.16, é dificil dizer se é uma
bomba ou valvula especifica a responsavel pelas subidas e descidas nos niveis dos
tanques. Além disso, os tanques 1 e 4 apresentaram uma pequena tendéncia, nao tendo

uma média completamente estacionaria.
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Figura 5.13 - Ensaio - nivel do tanque 1
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Atuacao na Bornbas e Walvulas e Mivel do Tangue 2 (%)

Atuacao na Bombas e Walvulas e Nivel do Tangue 3 (%)
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Figura 5.14 - Ensaio - nivel do tanque 2
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Figura 5.15 - Ensaio - nivel do tanque 3
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“ariacao do Nivel do Tangue 4 em Funcao dos Atuadores

501 Bormba 1 B
Eomha 2
Wahula 1
Yalula 2
A0 Valvula 3 T
Yalvula 4

Mivel do Tanque 4

Atuacao na Bornbas e Walvulas e Mivel do Tangue 4 (%)

30 -

I | 1 I 1 1 1 |
a 1 2 3 4 a 5 7 8
Termpo (210 5) 4

Figura 5.16 - Ensaio - nivel do tanque 4

5.2.2Modelagem do Processo

ApOs coletar os dados provenientes dos ensaios, foram obtidos os modelos através
da funcédo ssest do MATLAB. Um procedimento semelhante a modelagem via funcdo de
transferéncia foi utilizado dada a natureza da planta. Apesar de ser realizado apenas um
ensaio para determinar o modelo, 0 mesmo agrupou todos os sinais de entrada necessarios,
com uma pequena diferenca.

As janelas de tempo em que o0s sinais se encontraram foram desviadas de forma que
estivessem fora de fase em um periodo maior que a constante de tempo do sistema,
fazendo com que se obtivessem combinacBes de estados dos sistemas suficientes para
uma representacao satisfatoria.

Desta forma, o qudo melhor for a proximidade do modelo estimado em relacdo a
planta, mais apropriado serd o projeto do controlador e mais préxima da resposta simulada
estara a resposta do processo real.

Tendo em vista a elaboragdo de um controlador em espacgo de estados, foi aplicada
a metodologia sugerida e foram obtidas as matrizes A, B, C, D e E mostradas nas equagtes
5.10 a 5.14 para o modelo no espaco de estados exibido na equacédo 5.9. O elemento w,
gue esta sendo multiplicado pela matriz E, presente nessa equacdo representa o ruido
Gaussiano. A Tabela 5.5 mostra o ajuste obtido para cada nivel.

Os polos do sistema em malha aberta obtidos com a matriz A sdo -0.0616, -0.0068, -
0.0137 e -0.0363, esses polos estdo proximos aos das funcdes de transferéncia mostradas
nas Tabelas 5.1 a 5.4.

Foi testada uma modelagem caixa-cinza, fixando-se a estrutura da matriz C, para
gue esta fosse a matriz identidade, e procurando obter elementos nulos para a matriz A, a

fim de desconsiderar as influéncias minimas de atuacdo nos niveis dos tanques, porém o

53



modelo obtido ndo conseguiu representar de forma satisfatéria a planta, o ajuste ficou baixo

e a sua resposta simulada para os dados de entrada do ensaio ndo foram condizentes com

os dados adquiridos na planta.

Entretanto, para facilitar o projeto do controlador é importante que a matriz C seja a

matriz identidade. A fim de que os estados e as saidas medidas tenham um sentido fisico,

foi feita uma transformacdo de similaridade pa

ra adequar a

representagdo. Essa

transformacao foi realizada utilizando as equac¢des 5.15 a 5.19, e o resultado é o conjunto

de matrizes A’, B’, C’, D’ e E’ visto nas equacdes 5.20
x =Ax+ Bu+Ew
y=Cx+D

—0.0067 0.0006 —0.0012
—0.0020 -0.0141 -0.0001
—0.0005 -0.0100 -—0.0388
—-0.0126 0.0016 —0.0105

A=

ab5.24.

—0.0007
0.0003
—0.0056
—0.0588

—-184E—-05 731E-06 —218E-06 -5.86E—07 —2.58E-—05
—6.06E—-05 —-7.24E—05 —431E-06 -543E—-06 -—8.71E-06

P=|159E—06 568E—05 159E—05 123E—05 —000014
0.000211  —0.00016  3.24E—05 —144E—05 —0.00027
~2073.53 —558.87 121.28  282.86
c_| 108702 -88839 39912 -216.19
—94427 -286.88 -—187.52 —151.78
930.75 —50893 —274.91 88.94
000000
p_]0 00000
000000
000000
—0.0017 0.0006 —0.0025 0.0028
£ — |—0.0025 —0.0040 —0.0023 —0.0040
0.0043  0.0062 —0.0120 —0.0103
0.0111 —0.0037 —0.0183 0.0102

2.17E - 05
—3.32E-05
—0.00013
7.94E — 05

Tabela 5.5 - Ajuste do modelo no espaco de estados obtido

Nivel do Tanque | Percentual de Ajuste (Fit)

1 98.73%
2 97.30%
3 98.61%
4 98.21%
A =CAC™?
B'=CB
c'=cct=1
D'=D
E'=CE

(5.9)

(5.10)

(5.11)

(5.12)

(5.13)

(5.14)

(5.15)
(5.16)
(5.17)
(5.18)
(5.19)
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—0.0270 0.0050 0.0402 —-0.0132

0.0035 —0.0238 -—-0.0077 0.0246 (5.20)
0.0145 -—0.0003 -—0.0428 -0.0012 '
—0.0046 0.0055 —0.0014 -0.0248

1.32ZE—-01 -143E-02 1.80E—-02 1.68E—-03 —3.62E—02 -1.94E-02
B = -1.11E-02 1.30E-01 7.92E — 04 1.22E-02 —-183E—-02 -147E-02

A=

2.50E — 03 281E—02 —459E—-03 1.98E—-03 0.095139 0.00073 (5.21)
0.032023 0.013425 —1.32E—-03 —2.46E —03 —0.00458 7.90E — 02
1 0 0 O
10 1 0 O
=l5 o1 o (5.22)
0 0 0 1
0 0 0 0 0O
{0 0 0 0 0 O
b= 0 0 0 0 0O (5.23)
0 0 0 0 0O
8.5578 0.6436 —0.1998 —-1.8273
_ —0.2449 7.4724 —-1.5012 0.2601 (5 24)
—0.1816 —-0.0447 8.0191 —-1.0675 )

—-0.4772  0.5817 0.5323 8.3763

5.2.3Analise dos Modelos

A partir do modelo obtido, realizou-se uma simulagdo utilizando este e os sinais
PRBS aplicados a planta durante o ensaio de identificacéo. Os resultados obtidos a partir da
simulacdo foram analisados para avaliar sua proximidade com os dados provenientes do
ensaio. Apesar de uma analise subjetiva como verificacdo visual ou, até mesmo, o valor
percentual de ajuste serem usadas para determinar o qudo satisfatério foi a modelagem, as
técnicas empregadas podem sugerir alteracBes na estrutura do modelo ou confirmar a
validade do mesmo.

Em relacdo as dimensdes encontradas para as matrizes, essas estdo de acordo com
as dimensdes propostas pela fundamentacdo tedrica, uma vez que, a matriz A relaciona
todos os estados, niveis e erro, com suas respectivas derivadas. A matriz B indica a
influéncia das entradas, ou seja, 0os sinais de atuacdo, em todos os estados. A matriz C
segue 0 mesmo raciocinio e relaciona os oito estados com as saidas representadas pelos
niveis dos tanques.

Uma vez mais, com os modelos do sistema agora no espaco de estados, é
necessario simular o ensaio realizado na planta a fim de verificar se a saida do sistema esta
préxima da saida do processo fisico real.

O diagrama presente na Figura 11.4 mostra o modelo do Simulink que foi criado para
simular a representagéo do sistema obtida no espaco de estados. Tanto as matrizes A, B, C
e D quanto as matrizes equivalentes A’, B’, C’ e D’ foram testadas utilizadas esse modelo e
forneceram o mesmo resultado, comprovando a equivaléncia entre estas. As saidas dos
tanques na planta real e no sistema modelo sdo expostas nas Figuras 5.17 a 5.20 e indicam
uma proximidade grande do valor tedrico com o real, evidenciando o ajuste exibido na
Tabela 5.5.
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Tangue 1 - Resposta PRBS Atuadores - Processo ¥ Modelo
T

90 T T T T T T T

Mivel de Liguido Real

Mivel de Liguido Simulado
80 B
o B

3]
=
1

o
=
T
I

Mivel de Liguido Real e Modelado

40+ B
30+ B

ZD 1 1 1 1 1 1 1 1
0 1 2 3 4 &} ] 7 &} 9
Tempo (x10s) w10

Figura 5.17 - Comparacéo da resposta simulada no espaco de estados com a real para o
tanque 1

Tangue 2 - Resposta PREBS Atuadores - Processo x Modelo
T

BD T T T T T T T

Mivel de Liguido Real

Mivel de Liguido Sirmulado
75 B
70k B

B0 B

g5 B

Mivel de Liguido Real e Modelado

S0 B

45+ -
40+ -

35 1 1 1 1 1 1 1 1
0 1 2 3 4 5 ] 7 8 9
Tempo (x10s) 10

Figura 5.18 - Comparacgédo da resposta simulada no espaco de estados com a real para o
tanque 2
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Tangue 3 - Resposta PRBS Atuadores - Processo ¥ Modelo
?5 T T T T T T T T

Mivel de Liguido Real
Mivel de Liguido Simulado

0F B

sz}
[}
1

Mivel de Liguido Real e Modelado
3
1

[
[}
T
1

a0 B

45 1 1 1 1 1 1 1 1
] 1 2 3 4 9

Tempo (x10s) w10

m
|
o
oW

Figura 5.19 - Comparacéo da resposta simulada no espaco de estados com a real para o
tanque 3

Tangue 4 - Resposta PREBS Atuadores - Processo x Modelo
T

85 T T T T T T T
Mivel de Liguido Real
Mivel de Liguido Simulado
a0k B
o 7aF B
i
i)
2
=
a
g
o 70k ' -
=
El
z
i)
=3
: |
=
= B5+ B
B0 B
g5 1 1 1 1 1 1 1 1
1 2 3 4 =3 B 7 8 9
Tempo (x10s) 10

Figura 5.20 - Comparacgédo da resposta simulada no espaco de estados com a real para o
tanque 4
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5.3 COMPARACAO ENTRE AS ESTRATEGIAS DE MODELAGEM

O primeiro aspecto a ser observado foi um maior ajuste obtido utilizando a estratégia
do espaco de estados, exposto na Tabela 5.5, em comparacéo aos ajustes dos modelos que
fazem uso das funcdes de transferéncia, vistos nas Tabelas 5.1 a 5.4.

Isso pode ser devido ao fato de 0 ensaio para o espaco de estados ter sido realizado
de forma diferente do primeiro, além disso, a realizacdo de varios ensaios para determinar
0s modelos em funcdes de transferéncia pode ter causado os diferentes valores de ajuste
devido a mudancas provocados por ruidos e outras perturbagfes ocorridas na planta. Além
disso, a baixa influéncia de alguns atuadores sobre os niveis de tanques nas funcdes de
transferéncia séo possiveis causas para um menor fit nessa estratégia.

Outro fator que poderia proporcionar uma melhor identificacdo para a planta seria
refazer os ensaios de forma a obter oscilagbes em torno de um valor médio especifico. Em
alguns ensaios, de forma mais evidente no ensaio para o0 espaco de estados, 0s niveis

oscilaram com amplitudes um pouco maiores ou menores em diferentes pontos do ensaio.
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6.PROJETO DE CONTROLADORES

Com os modelos obtidos por meio de funcdes de transferéncia e espaco de estados,
busca-se projetar controladores para que as respostas do sistema as entradas de referéncia
sejam adequadas. Duas abordagens serdo utilizadas para o projeto dos controladores.

Com o modelo em funcdes de transferéncia, o projeto é feito no dominio da
frequéncia com quatro variaveis controladas (os niveis dos tanques) e quatro variaveis
manipuladas (as atuacbes em cada bomba e os coeficientes de correlacdo y,e y,). Nessa
abordagem, sao feitos controladores Pl SISO para as malhas de cada par atuador-nivel e
em seguida é feito o desacoplamento entre as malhas.

Ja com o espaco de estados, o projeto é feito por meio da alocacdo de polos no
mesmo e faz uso de quatro varidveis controladas (niveis dos tanques) e seis variaveis
manipuladas (a atuacdo nas bombas e nas valvulas motorizadas), obtendo um controlador
Pl MIMO de fato.

6.1 PROJETO VIA FUNCOES DE TRANSFERENCIA

6.1.1Emparelhamento de Variaveis

Quando se trabalha com sistemas MIMO, a correlacdo entre variaveis é um fator
importante que deve ser levado em consideracdo quando se determina qual atuador
controlara qual tanque. Logo, o emparelhamento, que se define pela alocacdo de um unico
atuador para o controle de um unico nivel, se faz necessério, pois, além de tornar o projeto
do controlador individual, facilita a manutencdo do sistema em caso de mudancas no
processo.

Para tanto, a matriz de ganhos relativos deve ser gerada a fim de encontrar a
dindmica dos pares atuador-nivel. A partir dos resultados dessa matriz, foram escolhidas as
duplas cujo ganho de malha aberta sobre o ganho de malha fechada se aproxima da
unidade, garantindo assim o emparelhamento mais otimizado.

Obtidos os modelos de malha aberta de cada relagdo atuador-nivel, foi possivel
construir a matriz de ganho relativo. Os indicadores mostrados na Tabela 6.1 foram
calculados a partir da razdo entre o0 ganho em regime de malha aberta pelo ganho em

regime de malha fechada com ganho unitério.
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Tabela 6.1 - Matriz de ganho relativo

Nivel 1 | Nivel 2 | Nivel 3 | Nivel 4

Bombal| 2.346 | -0.048 | 1.126 | -2.646
Bomba 2 | -0.015 | 3.017 | 13.025 | 1.393
Y1 0.880 | 1.310 | 0.967 | 1.031

Y2 1.133 | 0.868 | 1.010 | 0.959

Como mencionado anteriormente, essa matriz representa como 0 Sistema se
comporta levando em conta a resposta em malha fechada e malha aberta. Assim, os valores
negativos estdo associados a uma inversdo do tipo de resposta, logo, se um sistema
apresenta um ganho relativo negativo significa que, ao fechar a malha, a saida reage de
forma contraria ao sinal de controle. Essa caracteristica € altamente indesejavel para o
pareamento, pois gera um sistema instavel. Para valores iguais a zero, o sinal do atuador
nao influencia de nenhuma forma o nivel. Valores entre zero e um sdo as escolhas mais
apropriadas de pareamento, visto que, esses valores representam uma dependéncia direta
do nivel em relacdo ao sinal de controle, quanto mais proximo da unidade, mais proximas
sdo as influéncias do atuador em malha aberta e malha fechada. Finalmente, valores
maiores que um indicam uma influéncia maior da malha aberta em relacdo a malha fechada,
fazendo assim, o controle se tornar mais custoso para o atuador. Tendo em vista os
resultados discutidos acima, o pareamento escolhido € mostrado na Tabela 6.2.

Tabela 6.2 - Pareamento nivel-atuador

Nivel

Atuador

Tanque 1

Y1

Tanque 2

Y2

Tanque 3

Bomba 1

Tanque 4

Bomba 2

6.1.2Projeto de Controladores para Malhas Individuais

Em sistemas MIMO deve-se, inicialmente, entender as malhas de forma separada,
gue em alguns casos sao bem atendidas com controladores individuais. O projeto de
controladores individuais segue o padrédo dos controladores PID, em que se definem
requisitos de projeto e se escolhe uma estratégia adequada, como LGR ou resposta em
frequéncia. Porém, quando um atuador tem uma grande influéncia em dois ou mais niveis,
ou seja, quando o ganho relativo sobre duas malhas é préximo, é necessario que cada
malha seja separada, fornecendo certa independéncia das outras malhas, para tanto, deve

ser projetado um desacoplador.
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Para as malhas da planta estudada, os requisitos de projeto envolvem principalmente
um valor de erro em regime pequeno, ou seja, que 0s hiveis dos tanques possam alcancar a
referéncia desejada.

Dessa forma, o método de projeto de controle escolhido foi 0 uso do LGR para
determinar os polos em malha fechada adequados que fornecam o valor em regime
desejado, procurando ainda manter a resposta transitéria (0 tempo de assentamento e o
sobressinal) aceitavel, isto é, evitar um sobressinal muito grande e um tempo de
assentamento muito longo.

O projeto basicamente consiste em acrescentar um integrador no sistema (polo na
origem) para zerar o erro em regime para uma entrada degrau, tendo em vista que o0s
modelos obtidos para o sistema séo do tipo 0, ao se considerar as funcdes de transferéncia
dos sensores de nivel como sendo préximas o suficiente de uma constante de ganho
unitario; um zero proximo da origem para reduzir a oscilagdo da resposta transitoria, que
ocorre devido ao polo na origem; e um ganho apropriado, o qual ajusta os polos desejados
no novo LGR do sistema controlado.

Outra peculiaridade do projeto é a remoc¢do da média dos sinais de controle, fazendo
com que o controlador trabalhasse com variaveis de desvio ao invés de variaveis absolutas.
Como o processo, de natureza nao linear, foi modelado em torno de um ponto de operacao,
as alturas dos niveis também precisaram ser tratadas como variaveis de desvio. Para tal, no
modelo criado, os valores referentes ao ponto de operacdo do sistema, tanto para os niveis,
como para os sinais de controle, sdo subtraidos antes de serem aplicados ao modelo e
somados em sua saida, como pode ser visto na Figura 11.2.

Para o projeto do controlador de cada malha, incialmente foram desenhados os
LGRs do sistema, a fim de analisar sua estabilidade e resposta transitoria. Ao acrescentar o
integrador (polo na origem) e o zero proximo a origem, cujo valor foi obtido a partir de testes
da resposta do sistema com o0 novo polo e zero, os novos LGRs foram também desenhados.
Tanto os LGRs dos sistemas néo controlados como os dos sistemas controlados podem ser
vistos nas Figuras 6.1 a 6.4.

Para definir os ganhos, identificou-se primeiro que a resposta transitéria do sistema
controlado j4 estava proxima do que era desejado, assim, o ganho ficaria préximo da
unidade. Novamente, diferentes valores foram testados a fim de ajustar um melhor ganho

para os controladores das malhas individuais.
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Figura 6.1 - LGRs do sistema bomba 1
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Figura 6.2 - LGRs do sistema bomba 2 x tanque 4 ndo controlado (a esquerda) e controlado
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Figura 6.3 - LGRs do sistema y; x tanque 1 ndo controlado (a esquerda) e controlado (a
direita)
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Figura 6.4 - LGRs do sistema y, X tanque 2 n&o controlado (a esquerda) e controlado (a
direita)

Os resultados obtidos a partir do projeto pelo LGR sao destacados na Tabela 6.3,
junto com os polos do sistema controlado em malha fechada, e a resposta dos modelos
controlados ao degrau unitario é apresentada na Figura 6.5. Percebe-se uma resposta mais
rapida quando comparada a malha aberta, e a0 mesmo tempo, sem erro em regime
permanente, apesar de apresentar um sobressinal. Esse resultado foi obtido para os
modelos individuais, desconsiderando, assim, qualquer fator de acoplamento existente na
planta. Os parametros das respostas dos sistemas ao degrau podem ser vistos na Tabela

6.4.
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Tabela 6.3 - Controladores PI e polos do sistema controlado em malha fechada

Nivel Controlado | Funcdo de transferéncia do controlador | Polos do sistema em MF
1 Georr i (s) = 245 +0055) -0.0018, -0.0341+0.0460i
Cy1n1\S) = S
2 Geor () = 213 +0039) -0.3892, -0.0214+0.0266i
Cy2n2\S) = S
3 Gepira(s) = 2326 +0012) -0.0129, -0.0267+0.0383i
Cp1n3\S) = S
4 G a(s) = 2276 +0015) -0.0171, -0.0321+0.0385i
Ch2na\S) = S
1 x Tangue 1 - Resposta ao Degrau (Contrale P 2 % Tangue 2 - Resposta ao Degrau (Controle PI)
14 T T T T T 14 T T T T T
Referencia Referencia
ERRY ] 3t ]
g 08 E o0&
E 06| E 06|
5 04 é 04r
& 0.2 & 0zt
DEI 1;] 2;] E‘D rl‘[l EIEI B0 I:lEI 1;] E‘EI AIEI 5;] B0
Tempo (x10 s) Termpo (x10 =)
Bomba 1 x Tangue 3 - Resposta ao Degrau (Controle Pl Bomba 2 x Tangue 4 - Resposta ao Degrau (Controle PI)
14 T T T T T 1.4 T T T T T
Referencia Referencia
2 ] E ol ]
E nat E oar
E 06| E 06f
E 04 E 0.4
€ ozt & ol
DD 1ID ZID Eb Ab GID 60 DD 1ID Eb AID SID =01}

Tempo (x10 5)

Termpo (x10 s)

Figura 6.5 - Resposta dos sistemas controlados ao degrau unitario

Tabela 6.4 - Caracteristicas das respostas dos sistemas controlados

Tanque 1 Tanque 2 Tanque 3 Tanque 4
Tempo de Subida (s) 17.4248 30.0404 38.6889 31.9862
Tempo de Assentamento (S) 83.5911 138.0803 126.259 126.8781
Sobressinal (%) 19.6223 15.163 10.7823 13.3977

Erro em Regime 0.0011 0.0003 0.0001 0

6.1.3Desacopladores

A funcdo primordial do desacoplador € rejeitar a influéncia de outras malhas na

malha que se deseja realizar o controle. De acordo com a malha de ganho relativo, algumas

das relaces atuador-nivel podem trazer instabilidade ao sistema, o que se provou verdade

durante algumas simulagBes do sistema onde apenas os controladores criados foram

implementados; portanto, o desacoplador agiu de forma a manter a estabilidade do sistema.
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Logo, esse dispositivo serve como um atenuador de perturbagbes. Mais
precisamente, nenhuma oscilagdo é perceptivel nos niveis quando degraus nos demais
niveis foram aplicados. O mesmo se percebe para a resposta da planta que, apesar de ter
um sinal mais ruidoso, ainda preserva carateristicas de atenuacéo de perturbacoes.

Como descrito anteriormente, os desacopladores foram projetados multiplicando-se a
funcdo de transferéncia de malha direta do par atuador-nivel pelo inverso da funcdo de
transferéncia da interagdo das outras malhas no nivel de interesse, utilizando as equacotes
encontradas nas Tabelas 6.5 a 6.8. Por exemplo, para reduzir a influéncia do atuador
emparelhado com o nivel 1 sobre o nivel 2, basta calcular a equacédo de desacoplamento
segundo a equagdo 6.1, em que G, representa como o sinal de controle da malha 2
interfere no nivel 1, e G;, representa a influéncia do atuador 1 sobre o nivel 1. Os valores
iguais a unidade, encontrados nas tabelas, indicam que, intuitivamente, ndo existe um
desacoplador de uma malha para si mesma. Como se pode observar, todas as funcdes de
transferéncia apresentadas séo préprias, permitindo assim, sua implementacao.

G1,2(5)
G1,1(8)

Tabela 6.5 - Funcdes de transferéncia dos desacopladores para o tanque 1

D(s) = (6.1)

Funcéo de desacoplamento (D)

Y1 Dy =1
- _0.095684(s +0.3611)(s + 0.01029)(s + 0.001288)
Lz ™ (s +0.04607)(s + 0.006404)(s + 0.001748)
Bomba 1 - 2.0748(s + 0.01029) (s + 0.005468) (s + 0.001288)
omba 137 (54 0.01088)(s + 0.006162) (s + 0.001748)
0.12053(s + 0.01029) (s + 0.001288) (s + 0.0003698)
Bomba 2 Dy =

(s +0.01339)(s + 0.002021) (s + 0.001748)

Tabela 6.6 - Funcdes de transferéncia dos desacopladores para o tanque 2

Funcao de desacoplamento (D)
0.18565(s + 0.3301) (s + 0.07451) (s + 0.007257)
v Dax=- (s +0.1246) (s + 0.02882) (s + 0.01105)
Y2 D,, =1
Bomba 1 D, = 0.017465(s + 0.3301) (s — 0.1287) (s + 0.007257)
' (s + 0.1246)(s% + 0.03759s + 0.0008889)
Bomba 2 D, , = 1.1527(s + 0.3301) (s + 0.01704) (s + 0.007257)
' (s +0.1246) (s + 0.01941) (s + 0.01062)
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Tabela 6.7 - Funcdes de transferéncia dos desacopladores para o tanque 3

Funcéo de desacoplamento (D)

6.1153(s + 0.06084) (s + 0.05274) (s + 0.01191)

Do, =
n 31 (s + 1.43)(s + 0.03274) (s + 0.008285)
b 81.776(s + 0.05274) (s + 0.01191) (s + 0.008604)
vz 32 = (s + 1.43)(s + 0.03821)(s + 0.005294)
Bomba 1 D3’3 = 1

3.1421 E06(s + 0.05274) (s + 0.01191) (s + 0.001567)
(s +9948) (s + 1.43) (s + 0.001568)

Bomba 2 D3'4 =

Tabela 6.8 - Funcdes de transferéncia dos desacopladores para o tanque 4

Funcéo de desacoplamento (D)

7.452(s + 0.05206) (s + 0.00974) (s + 0.001838)
(s +0.144)(s + 0.02484) (s + 0.001265)

0.77452(s + 0.05206) (s + 0.00974) (s + 0.0001343)

D,, =
vz 42 s(s + 0.144) (s + 0.005041)
Somba 1 5 41297 (s + 0.05206) (s + 0.00974) (s + 0.006553)
omba —
43 (s + 0.1621) (s + 0.144) (s + 0.003286)
Bomba 2 Dy, =1

6.1.4Controle do Modelo Completo

Para o controle de todos os niveis de forma simultanea, foram aplicados os
controladores individuais e desacopladores a fim de atingir os requisitos de projeto. A Figura
6.6 ilustra essa implementacdo segundo as equacdes citadas anteriormente.

As amplitudes dos sinais de referéncia usadas variaram de acordo com cada nivel e
foi garantido que os tempos de entrada dos degraus fossem espacados o suficiente para
gue a resposta atingisse o valor de referéncia. Assim, podem-se avaliar as caracteristicas da
resposta como tempo de assentamento e sobressinal além da analise sobre o acoplamento.

A partir dos controladores individuais projetados e do sistema desacoplador, foi
possivel criar o modelo da planta controlada de forma simultinea, em que referéncias
podem ser aplicadas diretamente aos niveis de cada tanque individual.

Uma simulacéo inicial foi feita para validar o controle desenvolvido para a faixa de
operagdo determinada inicialmente e o seu resultado é visualizado na Figura 6.7.
Observam-se respostas similares as que foram obtidas na Figura 6.5, evidenciando que o
desacoplador conseguiu criar um alto grau de independéncia entre os pares de atuadores e

niveis que ndo estéo pareados.
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Figura 6.6 - Diagrama do Simulink para simula¢do do modelo em funcdes de transferéncia
controlado com desacoplador
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Figura 6.7 - Resposta do modelo por funcdes de transferéncia controlado
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6.1.5Validacao do Controlador Projetado

Para validar o controle desenvolvido, o controlador junto aos desacopladores foi
implementado no processo fisico real, conforme ilustra a Figura 1.3, e as respostas do
sistema controlado foram coletadas para anélise.

Compararam-se entéo as respostas do modelo e as respostas do ensaio realizado
na planta e foi definido se os resultados obtidos sdo validos ou ndo de acordo com a
proximidade entre essas duas respostas. Em maiores detalhes, os sinais de referéncia
utilizados variaram de acordo com o ponto de operacéo de cada tanque. Assim, foi aplicado
um degrau relativo a esse ponto de operagédo. Além disso, foram arbitradas as amplitudes
dos degraus de forma a comprovar a efetividade do projeto dos controladores, ilustrando
também, a eficiéncia do desacoplamento que deve prevenir instabilidades no sistema.

A partir do controlador com desacoplador projetado, iniciou-se a etapa de validagédo
do mesmo na planta, a fim de verificar se os modelos obtidos para a planta representam
bem o processo fisico real e se as respostas fornecidas pela planta controlada estardo de
acordo com o que se deseja.

Para tal, criou-se 0 modelo no Simulink que esta representado na Figura 1.3, ele
implementa o controle desacoplado junto com uma estratégia bumpless na planta de quatro
tanques.

Foram entdo aplicadas referéncias iguais na simulacdo do modelo controlado e na
planta fisica, comparando em seguida 0s sinais obtidos em cada um. Os resultados sao
visualizados na Figura 6.8, observa-se uma consideravel fidelidade entre os sinais obtidos
na simulacdo e pela planta, indicando que o modelo e o controle obtidos séo validos para o
sistema trabalhado.

Além da analise que compara os resultados obtidos em simula¢do com os resultados
reais, vale a pena analisar todas as respostas dos niveis dos tanques reais de forma
conjunta, a fim de estudar como determinados degraus em tanques afetam os niveis dos
demais e quais atuadores (bombas e valvulas) estdo causando isso, a Figura 6.9 mostra os
0 comportamento de todos os tanques devido aos degraus, além das acbes de controle para
as bombas, y; € ;.

Observando essa imagem, € interessante notar como o degrau no tanque 3 requer
uma acao relativamente pequena na bomba 1 para atingir o novo valor de referéncia, ao
mesmo tempo que a bomba 2 e y, sdo modificados pela acdo do desacoplador a fim de
manter os tanques 2 e 4 em seus niveis atuais.

Ja o degrau no tanque 4 faz com que a valvula do tanque 1 se feche um pouco,
abrindo a valvula 4, tendo em vista que esses dois tanques sdo alimentados pela mesma

bomba e a atuagéo nela aumentaria o nivel do tanque 1 sem a presenca do desacoplador.
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Figura 6.8 - Referéncia e respostas da planta e do modelo

O degrau no tanque 2 provoca uma atuacdo em y, e na bomba 2, ndo tendo uma

influéncia muito grande sobre os demais atuadores.

O degrau no tanque 1, por sua vez, gera sinais significativos em y; e nas bombas,

além de um pequeno sinal de atuacao em y,.
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Figura 6.9 - Resposta da planta controlada e agfes de controle para os atuadores

Por fim, sdo apresentados os graficos para os erros das respostas e novamente as
acOes de controle tomadas pelos atuadores nas Figuras 6.10 a 6.13, nessas imagens, a
visualizacdo das agdes de controle sem os degraus nas outras referéncias dificulta a analise
de como o desacoplador atua, porém é interessante observar a proximidade do erro
simulado com o real e o formato das agbes de controle que sdo muito parecidos no modelo

€ no sistema real, apesar de um pequeno deslocamento em sua amplitude.
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Figura 6.12 - Erro e acéo de controle para o tanque 3
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Figura 6.13 - Erro e a¢do de controle para o tanque 4

6.2 PROJETO VIA ESPACO DE ESTADOS

6.2.1Projeto do Controlador

Para aplicar a metodologia de projeto do controlador proposta no desenvolvimento,
em gue os autovalores do sistema em malha fechada equivalem aos polos, inicialmente foi
necessario aumentar a ordem do sistema obtido no espaco de estados, como proposto na
fundamentagéo tedrica. O sistema aumentado € visto nas equacgbes 6.2 a 6.4.

A partir desse sistema, observaram-se os polos em malha aberta do mesmo, que
podem ser vistos na secdo 5.2.2. Foram definidos entdo os polos de malha fechada
desejados para se obter a resposta adequada do sistema e a matriz de realimentacéo K foi

obtida e pode ser vista na equacdo 6.5. Buscou-se manter alguns dos polos em malha
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K

fechada proximos aos polos em malha aberta, de forma a diminuir o esforgo de atuacéo,
porém, alguns dos polos em malha fechada escolhidos foram um pouco mais lentos. Isso foi
feito utilizando os comandos do MATLAB, em que Khat é a matriz K, Ahat é a matriz A, Bhat
é a matriz B e polos s&o os polos em malha fechada desejados:

polos =[-0.01 -0.02 -0.03 -0.04 -0.05 -0.06 -0.07 -0.08]; % polos MF desejados

Khat= -place(Ahat,Bhat,polos);

Kp = -Khat(:,1:4)

Ki = Khat(:,5:8)

Foi obtido, dessa maneira, um controlador Pl MIMO, para o qual as matrizes de
ganho proporcional e integral foram justapostas na matriz K. Devido ao fato dos polos em
malha fechada serem todos reais, ndo se esperou nenhum valor de sobressinal, obtendo-se
assim uma resposta relativamente lenta. Em outros cendrios ensaiados nos modelos, o
posicionamento dos polos foi mais a esquerda do plano complexo, fazendo com que os
sinais dos atuadores fossem muito acentuados tornando esses modelos nado realizaveis,

devido a saturacao dos sinais de controle para os atuadores.

—0.0270 0.0050  0.0402 -0.0132 0 0 0 O
0.0035 —0.0238 -—0.0077 0.0246 0 0 0 O
0.0145 -0.0003 -0.0428 -0.0012 0 0 O O
A= —0.0046 0.0055 —0.0014 -0.0248 0 0 0 O (6.2)
-1 0 0 0 0 0 0O '
0 -1 0 0 0 0 0O
0 0 -1 0 0 0 0O
0 0 0 -1 0 0 0 O
1 0.11840 —0.01426 0.01801 0.00168 —0.03620 —0.01944
—0.01107 0.13042  0.00079  0.01222 —-0.01833 -—0.01467
0.00250  0.02814 —0.00459 0.00198 0.09514  0.00073
B = 0.03202  0.01343 —0.00132 -0.00246 -0.00458 0.07903 (6.3)
0 0 0 0 0 0 '
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
1 00 0 0 O0 OO
A 010 0 O0O0O0O
€= 0 01 00 O0O0TO (6.4)
0001 0O0O0TO
[—0.7609 0.0326 —0.3276 0.0690 0.0295 —0.0049 0.0022 0.0005 7]

| 0.0038 —0.7581 0.0223 —-0.1928 -0.0034 0.0291 0.0012 0.0004 |
_ |-0.1022 -0.0125 -0.0366 0.0161  0.0040 0.0001 —0.0001 —0.0002] (6.5)
~ [-0.0273 —0.0706 —0.0084 —0.0070 0.0007  0.0027  0.0001 —0.0001| '
—-0.1407 0.2271 -0.1814 0.0703  0.0005 —0.0085 0.0080 —0.0002|
0.3555 0.0565 0.1350 -0.1837 -0.0113 -0.0033 -0.0007 0.0035 |

Foi feita, entdo, uma simulagéo para o modelo controlado, utilizando o diagrama que
pode ser visto na Figura 6.14, tendo como entrada degraus similares aos que foram
aplicados para testar o controlador feito com o modelo por fungbes de transferéncia. Os
resultados da simulacdo sdo vistos na Figura 6.15. Como mencionado anteriormente, a
resposta ndo apresenta sobressinal, e comparando essas respostas com as da Figura 6.7, o

aumento no tempo de assentamento para o tanque 4 € notavel, j& os outros niveis
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apresentarem tempos de assentamento similares aos do controlador usando fungbes de

transferéncia.

|

§
§

TRE W

Figura 6.14 - Diagrama do Simulink para implementacgéo na planta do controlador usando o
espaco de estados

Resposta dos Tangues ao Degrau (Planta Completa - Sistema Controlado)
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Figura 6.15 - Resposta do modelo no espago de estados controlado

O projeto do controlador foi realizado de forma similar a apresentada na

fundamentagéo teodrica tendo, por sua vez, uma pequena diferenca conceitual. Os sinais
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amplificados pela porcéao proporcional do controlador ndo foram os estados, e sim, 0s sinais
de erro dos estados, aproximando-se assim do controle classico. O objetivo dessa alteracao
foi neutralizar o efeito do controle proporcional quando se inicializa o sistema, pois, com 0
uso da técnica bumpless, citada na fundamentacdo, € preciso que o sinal de atuacgéo
permaneca em zero até que um degrau de referéncia seja aplicado. A faixa proporcional a
integral do erro foi feita da forma descrita na fundamentagao tedrica e € ilustrada através da
Figura 6.14.

Em funcédo da escolha da alocagéo de polos do sistema em malha fechada, foram
realizados diversos ensaios com valores de polos sortidos. A quantidade de polos se deve
ao modelo final da planta de dimensao 8x8, assim, foram necessarios oito polos. Apés se
atingir um conjunto de polos para 0s quais o sistema reagiu de forma desejavel, a funcéo
place do MATLAB foi usada para o calculo automatico dos valores dos elementos de K e Ki.
Portanto, os polos escolhidos para o projeto do controlador variaram de -0.01 a -0.08 com
passo de 0.01 entre eles, comparando estes com os polos de malha aberta obtidos para o
sistema, os polos -0.01, -0.02, -0.04 e -0.06 em malha fechada foram préximos aos de
malha aberta, porém, os polos de malha aberta que estavam localizados na origem foram
substituidos por polos mais lentos.

Assim como no projeto do controlador feito para o modelo utilizando fungbes de
transferéncia, variaveis de desvio foram utilizadas em detrimento dos valores absolutos.
Portanto, novamente foi necessario adequar os sinais de controle e de nivel para a

simulag¢do, como mostra a Figura II.5.

6.2.2Validacao do Controlador Projetado

Para validar o controle desenvolvido, o controlador no espaco de estados também foi
implementado no processo fisico real, conforme visto na Figura 6.14 e o comportamento do
sistema controlado foi adquirido para analise.

Desta forma, o processo foi analogo ao apresentado pela estratégia de funcbes de
transferéncia. O critério de validade do controlador foi a proximidade das respostas obtidas
tanto no modelo como no processo, assim como a similaridade dos sinais de controle e
sinais de erro entre referéncia e saida.

Analogamente a validacéo do controlador via fungéo de transferéncia, implementou-
se o controlador desenvolvido na planta de quatro tanques, isso foi feito com o diagrama
disponivel na Figura 6.14.

As respostas do controlador via espaco de estados no modelo e na planta foram
comparadas e os resultados sdo exibidos na Figura 6.16. Pode-se perceber satisfatéria

semelhanca entre o controle obtido nas duas situacdes.
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Em complemento, os sinais de erro também foram registrados e verificou-se, a
menos de oscilagbes ruidosas, que esse sinal se comportou de maneira esperada,

reforcando a validade do controlador, esses sinais sao vistos na Figura 6.17.
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Figura 6.16 - Referéncia e respostas da planta e do modelo com o controlador PI projetado
no espaco de estados
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Figura 6.17 - Sinal de erro devido ao degrau no modelo no espago de estados e na planta

Novamente, os niveis dos tanques sdo expostos de forma conjunta a fim de avaliar a
eficacia do controlador como um todo. Como pode ser visto na Figura 6.15, o controlador
projetado no espaco de estados ndo fornece uma rejeicdo a perturbacdo ideal quando
degraus sao aplicados em outros tanques, dessa forma, isso também é esperado na
implementacédo do controlador na planta. Os niveis e as a¢des de controle de cada um dos

atuadores séo apresentados na Figura 6.18.
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Figura 6.18 - Referéncias, niveis e atuagdo para o controle no espago de estados

Observa-se nessa imagem que o0s degraus nos tanques impactam de forma mais

relevante os niveis dos demais tanques quando em compara¢cdo com O controle com

desacoplador feito utilizando as fun¢des de transferéncia.

Além disso, torna-se um pouco menos clara a visualizagdo de quais atuadores estao

tentando fazer com que o nivel no qual o degrau foi aplicado atinja a nova referéncia e quais

estdo tentando evitar que as perturbacdes afetem os demais tanques, tornando o

funcionamento do processo controlado um pouco menos transparente.
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6.3 COMPARACAO ENTRE AS ESTRATEGIAS DE CONTROLE REALIZADAS

A fim de comparar as solu¢des propostas, foi utilizado o indicador de erro integral
(ITAE), o qual sinaliza o qudo uma resposta € melhor que outra em condigBes iniciais
similares. Esse indicador é obtido através da integral do médulo do erro ao longo de um
ensaio. Assim, aquela resposta que possuir sobressinal alto, ou possuir um tempo de
assentamento longo, sera penalizado e tera pior rendimento segundo essa comparacao.

ApOs serem realizados os ensaios, o vetor de tempo e o vetor do médulo dos erros
de cada uma das malhas foram submetidos a funcdo trapz do MATLAB que realiza a
integral numérica, a partir de uma aproximacao trapezoidal, resultando em um valor que, ao
ser comparado aos outros, indica qual resposta foi melhor.

Finalmente, com dados para os dois controladores projetados utilizando diferentes
abordagens, é interessante ter uma forma de avaliar qual dos dois € mais apropriado para o
problema sendo estudado.

O ITAE, como mencionado anteriormente, € um indicador de erro apropriado para
essa analise, tendo em vista que o seu calculo leva em conta o erro devido ao sobressinal e
ao tempo de assentamento apresentados pelas respostas.

A Tabela 6.9 fornece o valor dos indicadores para cada nivel, podendo-se comparar
o conjunto de modelo e controlador que forneceu as melhores caracteristicas combinadas
de tempo de assentamento e sobressinal.

Tabela 6.9 - Indicadores ITAE

Niveis | Funcao de transferéncia | Espaco de estados
Tanque 1 605.51 584.55
Tanque 2 744.99 532.70
Tanque 3 1216.40 1195.70
Tanque 4 795.25 1484.30

Observa-se que, no geral, as respostas apresentadas pelo sistema com o
controlador obtido fazendo uso do espaco de estados apresentaram um erro propagado no
tempo menor do que o controlador feito com as func¢des de transferéncia, isso se justifica
pelo maior sobressinal observado pelas respostas na Figura 6.7 em relagdo as respostas da
Figura 6.15. Ja para o tanque 4, 0 erro propagado no tempo para o controle desacoplado
usando funcdes de transferéncia foi quase 50% menor que o obtido com o espago de
estados, isso se deve ao elevado tempo de assentamento observado pelos polos mais
lentos do controle no espaco de estados. A fim de melhorar o desempenho para o tanque 4
com o espaco de estados, poderia ainda ser feito o reprojeto alocando polos mais

apropriados que fornecam uma resposta mais rapida.
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7.CONCLUSOES

Mesmo com contratempos enfrentados durante a execugdo dos experimentos, 0S
objetivos estabelecidos inicialmente foram satisfatoriamente cumpridos. Algumas das
dificuldades encontradas foram o mau funcionamento dos transmissores de vazéo e alto
ruido nos sensores de nivel. Assim, a saida encontrada foi estimar a vazdo dos tanques
através de uma média e aplicar filtros de primeira ordem no sinal do sensor.

No que se refere a calibracdo dos sensores, levantamento das curvas dos atuadores
e definicho do ponto de operagédo, o trabalho foi adequado e usado como base para a
segunda etapa do projeto, mais especificamente o projeto dos controladores.

Quanto a etapa de identificacdo do processo, tanto 0s ensaios realizados para a
modelagem por meio de fungbes de transferéncia quanto o ensaio para a modelagem por
meio do espaco de estados utilizaram a mesma faixa de operagdo. Os dados fornecidos
pelos mesmos foram suficientes para a estimacdo de modelos matematicos que
representam o sistema.

Na representagdo por meio de fungdes de transferéncia, os melhores modelos
obtidos foram aqueles nos quais o nivel do tanque é efetivamente influenciado pelo atuador
em questdo. As funcbes de transferéncia utilizadas para o emparelhamento tiveram ajustes
maiores do que 60%, provando que esses modelos podem ser usados para representar o
sistema de forma adequada. O sistema obtido foi de fase minima, com a Unica excecéo
sendo a funcao de transferéncia entre a bomba 1 e o tanque 2, que apresentou um zero no
semiplano direito do plano complexo s, apesar de que o ajuste dessa funcdo especifica foi
muito baixo (4.95%), devido a baixa influéncia do atuador no nivel do tanque, nao
interferindo de forma significativa no sistema como um todo.

Ja ao fazer a representacdo no espaco de estados, o ajuste obtido foi superior a
97%, indicando uma precisdo mais elevada do que a obtida pelo modelo usando funcdes de
transferéncia, assim, a sua proximidade da planta foi bem maior.

Analisando agora as respostas obtidas nas simula¢cdes dos sistemas controlados
tanto pelo modelo em funcgdes de transferéncia quanto pelo modelo no espaco de estados,
os resultados foram satisfatorios e dentro do que era esperado. Na implementagédo desses
controladores na planta, as respostas também se mostraram apropriadas e préximas do que
foi simulado, indicando que a modelagem feita para o processo é valida.

Observando que os trabalhos desenvolvidos foram conformes as etapas planejadas
e que os resultados obtidos foram compativeis com o proposto na fundamentacao teodrica, €
interessante notar alguns pontos que diferenciam as estratégias de modelagem e controle
realizadas.

Tratando-se de um sistema MIMO, quando se trabalha com a representagéo

utiizando funcdes de transferéncia, ha um trabalho maior para se obter os dados
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necessarios a fim de estimar cada relacdo entre as entradas e saidas. Além disso, devido ao
acoplamento do sistema, ndo basta projetar os controladores individuais para cada malha
gue se deseja controlar, assim o projeto do controle para o processo completo foi mais
complexo. Ao mesmo tempo, é mais visivel e facil de entender o funcionamento do processo
tendo a atuacdo em cada malha separada. Dessa forma é mais facil identificar quais
problemas podem estar ocorrendo e propor solu¢des para 0s mesmos.

J& trabalhando com o espago de estados, a coleta de dados para 0 mesmo requer
menos tempo, tendo em vista que € desejavel observar como 0s niveis dos tanques se
comportam para a alteracdo no sinal de diferentes atuadores simultaneamente a fim de
obter uma estimativa mais precisa da planta. A modelagem também é mais rapida, tendo em
vista que apenas um modelo é suficiente para representar todo o processo. Além disso, o
controlador projetado no espaco de estados ja é feito visando o controle de todas as malhas
e 0 acoplamento ja é contemplado no projeto do controle, tornando-o0 mais simples. No
entanto, o entendimento de como funciona o processo e a relacdo que cada entrada
(atuador) tem com as saidas (niveis dos tanques) nao é tao transparente, dessa forma, caso
a resposta em algum tanque nao esteja de acordo com o que é esperado, torna-se oneroso
solucionar o problema.

Observando os indicadores ITAE para as duas abordagens, nota-se que a
propagacao do erro no tempo foi, no geral, menor para o controlador utilizando o espaco de
estados. Porém, é importante ressaltar alguns aspectos dos dados coletados. Em cenarios
onde se deseja evitar ao maximo 0 sobressinal, seja por questdes fisicas, por exemplo um
elevador cuja superficie superior fica muito proxima ao teto do po¢o do elevador ou tanques
de liquido nos quais se esta trabalhando com o mesmo quase cheio e deseja-se evitar
transbordamentos, ou por questdes financeiras, entre outras, polos em malha fechada mais
lentos devem ser priorizados, a fim de que o amortecimento do sistema seja maior. Ja no
caso de uma maior necessidade pela rapidez da resposta, sem se preocupar tanto se os
valores atingidos pelo sistema serdo maiores que os valores de referéncia desejados para o
processo em determinados instantes, polos em malha fechada mais rapidos sao melhores
opcdes. Outros indicadores poderiam ter sido utilizados a fim de enfatizar as condi¢des
citadas, porém, o indicador de erro integral foi suficiente para qualificar as respostas obtidas.

Finalmente, percebe-se que, na industria, fatores como o custo do processo a ser
controlado, incluindo o custo com material e mao-de-obra e o tempo de projeto, definem o
gudo profundo deve ser o entendimento do processo e, portanto, qual metodologia de

controle é mais apropriada para implementacéo.
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7.1 TRABALHOS FUTUROS

A fim de dar continuidade ao trabalho, é possivel em expandir a faixa de operagéo na
qual o controlador atende as respostas desejadas para os niveis dos tanques, sugere-se,
nesse sentido, uma estratégia nédo linear de modelagem e controle.

As diferentes configuragbes da planta também podem ser trabalhadas a fim de
estudar as dindmicas possiveis de se obter com o conjunto, assim, uma opg¢ao seria abrir a
valvula que comunica os tanques superiores e fechar a valvula que comunica o tanque 1
com o tanque 3 ou a valvula que comunica o tanque 2 com o tanque 4. Dessa forma, as
influéncias dos atuadores nos niveis dos tanques seriam modificadas e diferentes
estratégias de controle poderiam ser utilizadas.

Outra possivel proposta é ainda o uso dos transmissores de vazéo para refinar o
projeto de controle permitindo que além do nivel, a entrada de liquido em cada tanque

também seja monitorada e controlada.
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ANEXO 1: Diagramas do Simulink
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