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RESUMO

Este texto apresenta os primeiros trabalhos de instrumentacdo e controle realizados na planta didética
industrial de quatro tanques do Laboratério de Controle de Processos da Universidade de Brasilia. A topo-
logia dessa bancada possibilita experimentos de processos com mdltiplas entradas e saidas, podendo haver
maior ou menor interferéncia entre varidveis dependendo da configuragdo dos elementos da planta dida-
tica. De uma forma geral, o objetivo deste projeto foi investigar e conhecer a instalacio, o funcionamento
e os processos que podem ser feitos na nova bancada. E mostrada a calibracdo dos sensores transmissores
instalados; € também exposta uma metodologia experimental para levantar as curvas caracteristicas das
véalvulas e bombas da bancada. S3o tomadas as funcdes matematicas da vazao em funcao do sinal aplicado
aos atuadores a partir das regressdes polinomiais aplicadas aos dados do levantamento. Por fim, é apre-
sentado o controle dos niveis inferiores utilizando uma abordagem descentralizada de controladores PI,
ignorando malhas interferentes. Isso foi feito desde a definicao da configuracdo das aberturas das valvulas,
passando pela identificacdo empirica do processo, até a aplicagdo do controle. Devido a mudancas nos
atuadores, as suas curvas apresentadas neste trabalho ja se encontram desatualizadas, embora a validade da
metodologia persista. Os resultados do controle aplicado foram satisfatérios, abrindo espaco para serem

experimentadas estratégias mais avancadas de controle de sistemas multi-varidveis.

ABSTRACT

This text presents the first approach in instrumentation and control of the four tanks system didactic
plant located at the University of Brasilia’s Process Control Laboratory. The topology of this workbench
enables several experiments of multiple input and output processes, in which there is more or less variable
interference depending on the configurations of this didactic plant’s elements. The general objective of
this project is developing awereness of the setup of this new workbench through reseaching, as well as its
operating characteristics and which processes can be tested on it. It is shown the calibration of installed
transmitters; it is also exposed a methodology for obtaining the actuator’s curves; based on them, the
mathematical functions relating the applied signal and the consequent flow are given, through polynomial
regression. Lastly, it is presented the lower tanks’ level control, adopting a decentralized PI control. This
was done from the definition of the valves’ opening, through the empirical model identification, finally to
the experiment with the controllers. Due to changes in the actuators, the risen curves are outdated, yet the
presented methodology is still valid. The applied control was satisfactory. There is now the opportunity of

more advanced multivariable control strategies to be implemented in the future.
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experimento de obtenc¢do das curvas caracteristicas dos atuadores

Tp Tempo de diferenciacdo do controlador PID [s]
T; Tempo de integracao do controlador PID [s]
Ty Tempo de duragdo de cada abertura da védlvula - experimento de [s]

obtencdo das curvas caracteristicas dos atuadores
At; Intervalo de tempo gasto para encher o tanque ¢ quando a bomba [s]
operava no ponto j - calibragdo dos transmissores de vazio
Uouu Entrada em um sistema (e.g. saida de um controlador)
Uy, ou u,, Entrada nimero m de um processo
Vitq; Volume do tanque ¢ (entre nivel 0% e 100%) [L]
Youy Saida de um sistema

Y, ouy, Saida nimero n de um processo



Simbolos Gregos

Subscritos

MF

modelo

real

TV

Siglas

A/D
CHR
CLP
D/A
IMC
MIMO
OPC

PI
PID
SISO
Sp
UD

Variacdo entre duas grandezas similares

Atraso [s]
Constante de tempo em malha fechada para sintonia de controlador [s]
via modelo interno - IMC

Constante de tempo de uma fungao de transferéncia [s]

Indica que € relativo a uma bomba

Indica fun¢des e constantes de filtros de sinais

Indice para niimero de tanque, valvula e transmissor de vazio - i € N|1 < i < 4
Indice dos pontos de operacio de bomba para calibragio dos transmissores de vazdo,
JEN|I<;j<5

Indice para nimero de bomba (vide defini¢io na pagina 30)

Malha fechada

Indica dados inseridos ou obtidos de um modelo de um sistema real

Indice dos valores de abertura da vélvula para experimento de obtencdo de curva
caracteristica dos atuadores

Indica valor inicial

Indica dados inseridos ou obtidos de um sistema real

Transmissor de vazao

Vélvula

Analégico para digital

CHIEN, HRONES e RESWICK - Sintonia de controlador

Controlador Légico Programavel

Digital para analégico

Controle por Modelo Interno (Internal Model Control) - Sintonia de controlador
Muiltiplas entradas e multiplas saidas

Open Platform Communications, protocolo de comunicagdo de CLPs
Controlador Proporcional

Controlador Proporcional Integral

Controlador Proporcional Integral Derivativo

Uma entrada e uma saida

Set Point (Referéncia de variavel controlada)

Unidade Digital. E a unidade convencionada para os dados dos sensores ap6s conver-

sdo A/D pelo controlador e antes da conversdao D/A. Vide defini¢do na pdgina 7

X1



1 INTRODUCAO

1.1 CONTEXTUALIZACAO

1.1.1 Motivacao

A industria € uma atividade econdémica de importancia fundamental no mundo moderno ¢ um en-
genheiro de Controle e Automacdo deve estar preparado para trazer inovacdo e melhoria nos processos
industriais que existem. O preparo desse engenheiro deve ser adequado para tal; aprendendo, desde a
academia, a lidar com problemas que s@o correntes no meio industrial, familiarizando-se com termos utili-

zados, equipamentos de chdo de fabrica e métodos de controle dos processos que ocorrem neste meio.

Existem diversos processos em todas as dreas industriais, tais como: a fabricacdo de cerveja e outras
bebidas fermentadas; os processos de fundi¢c@o e conformacio de metais; a destilacio e o refino do petréleo,
etc. Em todos os casos, a dindmica fisica real que neles ocorre € muito complexa, havendo muitos fatores
que podem causar perturbacdes no sistema e interferir no valor das varidveis de interesse, podendo até

culminar em um processo falho com desperdicio de recursos naturais e de dinheiro.

Isso motiva a aplicacdo de um controle automadtico, deixando o sistema mais imune as perturbagdes
do meio fisico, de modo que as varidveis de interesse permanecam no ponto de operacdo desejado. A

Figura 1.1 esquematiza a insercao de um controlador em um processo, no qual ocorrem perturbagdes.

Perturbagdes

Panto de operagdo
desljado

Sinal de

controle Saidal(s)
» PROCESSO

CONTROLADOR »
(Variaveis
manipuladas)

Variaveis
controladas

Figura 1.1: Modelo controlador + processo

Ha4 diferentes abordagens para realizar o controle de processos. A Tabela 1.1, tirada de UNBEHAUEN
[1994 apud COELHO 2000, pg. 3] compara tipos diferentes de controladores que tém suas aplicagdes na

indastria.

Os tipos de controle mais comuns na industria sdo os que utilizam somente a abordagem de realimen-
tacdo (Feedback), tal como o PID (Proporcional, Integral, Derivativo). A grande vantagem do controle
Feedback é o fato de ele ser uma técnica de simples implementagdo que necessita 0 minimo conhecimento
do processo [SMITH e CORRIPIO 1997, pg. 7].

No entanto, nem sempre esse tipo de controle ird ter uma resposta suave ou rapida o suficiente, levando



Tabela 1.1: Tipos de controladores para aplicacio industrial

Projeto Tipo de controle

Convencional PID, cascata e feedforward

o Ganho escalonado, compensacao do atraso de transporte,
Avancado: classico

desacoplamento
Avangado: com aplicagdes Preditivo, modelo interno, adaptativo
Avancgado: pouca aplicacio Nao linear, 6timo, robusto, inteligente

em alguns casos a ndo cumprir com os requisitos do projeto. Além disso, nos dias atuais em que o fator
ambiental se torna cada dia mais relevante, as empresas buscam néo haver desperdicio de energia ou matéria
prima, de forma a reduzir custos e evitar taxagdo. Isso tudo somado ao avanco tecnoldgico e o maior rigor
na qualidade dos produtos, trouxe a tona processos mais complexos de se controlar, exigindo técnicas mais

avancadas.

Devido a quantidade de varidveis de interesse desses sistemas industriais, sejam eles térmicos, quimi-
cos, siderdrgicos ou outros, em sua maioria nio seria possivel descrevé-los de forma adequada somente
com o uso de sistemas SISO - do inglés Single Input - Single Output, ou seja, que possuem apenas uma

entrada e uma saida.

Ha processos que possuem mais de uma entrada por sua prépria carateristica. E o caso mostrado na
Figura 1.2, que apresenta um processo tdo simples quanto a mistura de dois fluidos. Em outros casos, hd
também mais de uma saida. Quando isso ocorre, esse tipo de processo € chamado de sistema com multiplas

entradas e mdltiplas saidas, ou MIMO - do inglés Multiple Input - Multiple Output.

Um exemplo de sistema MIMO € mostrado na Figura 1.3. Nele, as duas varidveis de interesse (que se
desejam controlar) sdo a temperatura 7;,;sturq € 0 nivel A do Tanque de Mistura. Para isso, € necessario
controlar a vazao de entrada de dgua quente e de dgua fria. O modelo do controlador seria ainda mais
completo conhecendo a temperatura desses fluidos. Tém-se, portanto, um sistema com duas saidas (nivel

e temperatura) e pelo menos duas entradas (vazdo de dgua quente e fria).

Fluido x

Fluidoz=x+y
+ >

Fluido y

Figura 1.2: Exemplo de processo com duas entradas

Esse tipo de sistema se aproxima mais do dia a dia, visto que "os sistemas MIMO ocorrem em quase
todos os processos, porque a taxa de produgdo (fluxo), inventério (nivel e pressido), ambiente (temperatura)
e qualidade do produto normalmente sdo controlados simultaneamente"[MARLIN 2014, pg. 619]. Para
se realizar o controle das varidveis nesse tipo de sistema, geralmente sdo feitas mais de uma malha de

realimentacgdo e se aplicam diferentes estratégias de controle para lidar com interferéncia entre varidveis,
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Tanque de mistura

Figura 1.3: Exemplo de processo MIMO (tanque de mistura)

perturbagdes (previsiveis ou ndo), saturacdes, entre outras caracteristicas.

1.1.2 Sistema de quatro tanques

O sistema de quatro tanques € muito utilizado no meio académico no contexto de Engenharia de Con-
trole e Automacao, pois as possibilidades de conectividade entre os tanques abrem um leque amplo de
processos de pequena escala que se podem testar experimentalmente em laboratério, provendo uma cone-
x40 entre a abstrata teoria de controle e o mundo real [KHEIR et al. apud JOHANSSON 2000].

Proposto por Johansson [2000], este sistema de laboratdrio vem sido amplamente utilizado para ilustrar
diferentes conceitos de controle de multivaridveis. Esse novo tipo de planta laboratorial tem a capacidade
de implementar um processo que, ao ser linearizado, pode ter seu zero ajustado conforme a posi¢cdo das
valvulas. Ora, dependendo do zero o sistema serd de fase minima ou ndo minima, que exigem técnicas

diferentes de controle.

Nesse seu primeiro trabalho [JOHANSSON 2000], é demonstrado o funcionamento de um controle
PI descentralizado para o controle dos niveis interferentes do sistema de quatro tanques. Em outro tra-
balho, algumas abordagens de controle de nivel foram implementadas em uma planta equivalente. Nele,
viu-se que o modelo de controle preditivo funcionou melhor do que o controle descentralizado no que
tange a estabilidade, compensacgdo de atraso e suavidade das respostas [OKPANACHI 2010]. Também
MERCANGOZ e DOYLE [2006] testaram um modelo preditivo e obtiveram sucesso em seus resultados.

POURMOHAMMAD e YAZDIZADEH propuseram em 2008 um modelo de controle distribuido que
realiza um esquema de controle ndo-linear pela linearizacdo da realimentacdo de forma adaptativa. Seus
resultados - gerados em simulacdo - mostraram que foi possivel realizar um desacoplamento completo do

sistema em todos os pontos de operacdo.

Um modelo comum para uma planta de quatro tanques acoplados é composto de um reservatorio de

dgua, duas bombas que transportam a dgua do reservatdrio para os tanques e valvulas ajustdveis entre as



bombas e os tanques. Os tanques superiores drenam dgua diretamente para os tanques inferiores. Podem
haver sensores de nivel nos quatro tanques ou apenas nos tanques inferiores, cujos niveis respondem a cada
uma das bombas em atuacao. Outro tipo de equipamento que possibilita mais variedade de controle sao os

medidores de fluxo, embora seu uso seja opcional.

A Figura 1.4 apresenta o esquemdtico da primeira planta de quatro tanques que foi proposta para ser

uma plataforma de aprendizado e pesquisa no meio académico.

Tanque 3 Tanque 4
S—
Tanque 1
s 7
Bonib_a 1 . (3 Bomba2
V] - Vo
S

Figura 1.4: Planta de quatro tanques originalmente proposta por Johansson [2000]

O comportamento dos dois niveis inferiores perante a atuacdo em cada bomba d4 a caracteristica prin-
cipal desse tipo de planta didética, que € o estudo de sistemas com interacdo. De acordo com MARLIN
[2014, pg. 620], um processo multivaridvel possui interacdo quando as entradas do processo (varidveis ma-
nipuladas) afetam mais de uma saida do processo (varidveis controladas). Isso é justamente o que ocorre

nos dois niveis inferiores.

Dependendo do tipo de configuracdo de valvulas, é possivel formular diversos problemas de controle
de nivel, seja de fase minima, ndo minima, com mais ou menos atraso de transporte, com possibilidade de
fazer controle de nivel e de vazdo, com malhas em cascata ou ndo. A escolha de qual aplicacdo se quer
fazer deve ser pautada em experimentar técnicas de controle que se adequardo aos processos industriais

mais atuais.

Vale ressaltar que os processos em que ocorre interagdo de varidveis sdo mais comuns na inddstria
do que sistemas sem interacdo [SMITH e CORRIPIO 1997, pg. 145], mostrando que a planta tem uma

abordagem ampla para o aprendizado de aplicag¢des industriais.



1.2 DEFINICAO DO PROBLEMA

A planta industrial didética de quatro tanques presente no Laboratério de Controle de Processos do
Laboratério de Engenharia Elétrica - SG11 - da Universidade de Brasilia ¢ uma aquisi¢do recente desta
instituicdo, datando do inicio de 2016. Ela precisa, por isso, ser submetida a testes e preparada para receber
os experimentos dos mais variados tipos, que irdo por a prova técnicas de controle diversas. Serd uma
plataforma de ensino e pesquisa que preparardo engenheiros para uma atuacao no controle de processos de

inddstrias.

Buscando os primeiros resultados da aplicacdo de controle de processos na planta, serd seguida a
metodologia convencional utilizada no meio industrial, devendo ser verificando o resultado de um controle

PI-descentralizado para duas varidveis interferentes.

1.3 OBJETIVOS DO PROJETO

O objetivo geral deste projeto € conhecer qualitativamente e quantitativamente toda a bancada de quatro
tanques, sua instalacdo, funcionamento e processos que nela podem ser implementados, solucionando

eventuais falhas e permeando todo o trabalho com a mentalidade de uma aplicacao industrial.

Este projeto tem como objetivos especificos

* Realizar a calibragdo dos sensores de nivel e vazdo instalados na bancada de quatro tanques;

* Elaborar uma metodologia para levantar as curvas caracteristicas das duas bombas e das quatro

valvulas da planta;

» Seguir a metodologia proposta e chegar as funcdes matematicas da vazido em funcao do sinal aplicado
aos atuadores e o ganho respectivo a partir da melhor regressio aplicada aos dados;

* Definir uma configuracio dos elementos da bancada, levantar empiricamente um modelo do pro-
cesso e aplicar o controle de nivel nos tanques 3 e 4 (conforme mostrado na Figura 1.4) utilizando

controladores PI projetados de forma descentralizada.

1.4 APRESENTAGCAO DO MANUSCRITO

Uma breve introducfo tedrica € feita no capitulo 2. O capitulo 3 descreve a metodologia empregada
no desenvolvimento do projeto. Resultados experimentais sdo discutidos no capitulo 4, seguido das con-
clusdes no capitulo 5. Os anexos contém material complementar, tais como diagramas utilizados para

kTM

simula¢do no Simulin e os polindmios que caracterizam o ganho de vazdo das bombas instaladas na

planta.



2 FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1 INTRODUCAO
2.2 CONTROLADORES LOGICOS PROGRAMAVEIS

Os controladores 16gicos programéveis (CLPs) s@o aparelhos que operam uma légica computacio-
nal e controlam mdquinas e processos industriais a partir de suas entradas e saidas digitais e analdgicas
[NEMA 2005]. O CLP centraliza as informagdes de um processo ou parte dele, sendo capaz criar diferen-

tes malhas de controle dentro de sua programacao e realizar uma automacao industrial completa.

De modo a entender como um CLP se encaixa em uma malha de controle de processo, cabe saber como
é feita a leitura de uma entrada analédgica e digital. Em ambas ocorre uma conversdo analdgico para digital
(A/D). No caso da entrada digital, esta pode receber apenas dois niveis de tensd@o, um alto e outro baixo.
A conversao do sinal € feita para um bit de memoria do CLP. A Tabela 2.1 apresenta duas 16gicas de uma
porta digital de um CLP.

Tabela 2.1: Légica da conversdo A/D de uma porta digital

Conversdo para um BIT

Escala de tensao | Logica direta | Logica reversa
ALTO (e.g. 24V) 1 0
BAIXO (e.g. OV) 0 1

A entrada analdgica recebe sinais dos sensores em uma escala pré-determinada. O usual na industria é

utilizar uma das seguintes escalas:

e 0 até 20mA;

e 4 até 20mA;

-10 até 10V;

0 até 10V.

Conhecendo o tipo de escala que se conectard ao CLP, a conversdo A/D ¢ feita de modo linear para
uma escala de IV bits. Esse nimero de bits determinara a resolugdo possivel. A Figura 2.1 esquematiza a

conversdao A/D de uma entrada analégica de IV bits configurada para receber sinais de OmA até 20maA.

E possivel ver na Figura 2.1 que hd uma faixa de valores analGgicos em que ndo ocorre varia¢io na
safda (valor digital). Essa faixa € chamada de resolucio, Alg, e dependera do fundo de escala da entrada
(no exemplo, 0 a 20mA) e do ndmero de bits da conversao, na forma

(Imax - Imm)

Alp =

2.1



Valores de saida (digital)
n

(11111121 ... 1110)g; 0 11111111... 1111
(2"-1)

Decimal

11111111.. 1110

11111111..1101

- 2N degraus

0000 0000 ... 0010

0000 0000 ... 0010

0000 0000 ... 0001

0000 0000 ... 0000

0 L 20 mA

Al

Figura 2.1: "Escala"de conversdo: varidvel analdgica para digital

Como exemplo, seja tomada uma porta analdgica de 15 bits, que recebe sinais de corrente de 0 a 20mA.

A variacdo minima da corrente de entrada que seu conversor podera detectar serd

(20-0) 20

Alr =5 = 35763

=0,61uA. 2.2)

Tendo um sinal cuja escala parte de 4mA, o CLP consegue identificar alguma falha no sensor, pois

sinais abaixo de 4mA sé ocorrerdo se o sensor estiver defeituoso.

As saidas digitais e analdgicas do controlador 16gico programédvel funcionam de forma andloga as en-
tradas digitais e analégicas, mudando somente o caminho feito: as saidas realizam uma conversdo D/A
(digital-anal6gico) a partir de um valor digital escrito na memoria do CLP, seguindo um tempo de amos-

tragem especificado.

Por conveniéncia, serd criada a Unidade Digital [UD] do CLP, que € justamente o sinal elétrico conver-
tido para sinal digital. Desse modo, a [UD] serd um ajuste na escala de corrente [mA] para se enquadrar
na resolucdo de 15 bits do controlador da bancada. Todos os dados dos sensores serdo dados em [UD].

A Figura 2.2 mostra o esquema de como o CLP se insere dentro do controle de um processo, detalhando

algumas etapas que sdo realizadas na sua operacao.
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Figura 2.2: Localizagdo de um CLP em um processo
2.3 IDENTIFICACAO DE PROCESSOS

A resposta de qualquer sistema controlado dependera do ajuste que se fizer ao controlador. Para ajusté-
lo, existe uma dependéncia do processo a ser controlado, pois cada controlador é feito especificamente
para o processo que ele ird controlar [SMITH e CORRIPIO 1997, pg. 82]. Consequentemente, € preciso
compreender 0 comportamento e as caracteristicas do processo ao qual o controlador serd acoplado.

2.3.1 Abordagem empirica

A identificacdo do processo €, portanto, etapa essencial em qualquer aplicacdo de controle. Para realiza-
la pode-se aplicar um método empirico. A Figura 2.3 apresenta um procedimento para se alcancar um

modelo matemadtico para o processo.

As etapas, sdo, portanto:

1. Definicao do experimento

A defini¢do do experimento consiste em determinar:
* O ponto de operacdo e as condi¢des iniciais;
* O sinal de entrada;

» As varidveis medidas, taxa de amostragem e uso de filtros;

* O tempo esperado de durac@o do experimento.

2. Realizacao do experimento na planta
Definido o experimento que serd realizado, ele mesmo deverd ser rodado na planta industrial. E im-
portante levar em conta que as perturbag¢des podem atrapalhar a coleta de dados para a identificagao.
Por isso, € necessdrio que se acompanhe o comportamento das varidveis de saida, verificando esses

distarbios.

3. Determinacao da estrutura do modelo
A etapa de determinacio da estrutura do modelo é mais qualitativa e exige que o engenheiro res-

ponsdvel pela identificacdo tenha alguma base tedrica do processo que se realiza na planta ou um



modelo anteriormente tirado ou algum outro genérico, que seja utilizado de praxe na inddstria. A
partir disso, o engenheiro deve reconhecer os padrdes da resposta e saber enquadré-la em alguma
estrutura, tal como um modelo de primeira ou segunda ordem, com ou sem atraso, com zero ou sem
zero. Marlin reforca que o interessante nao € um simples ajuste do dados de saida experimental, mas

sim um modelo correto que descreve o comportamento de entrada e saida [MARLIN 2014, pg. 177].

4. Estimar parametros
Depois de se ter a estrutura do modelo, utiliza-se de métodos estatisticos (tal como minimos qua-
drados) ou gréficos (como andlise de tempo de subida, assentamento, amortecimento, verificacio de

atraso etc.) para chegar a estimativa dos parametros desse modelo.

5. Avaliacio e diagnéstico
A etapa de avaliag@o e diagndstico consiste em verificar se o modelo de fato estd coerente com
os dados coletados; aplicando, em uma simulagdo, os mesmos sinais de entrada e assim realizar a

comparagdo com os dados reais.

6. Verificacao
Por fim, MARLIN [2014, pg. 178] ird propor que se faca uma verificacdo do modelo utilizando
dados que nao foram ainda inseridos na andlise até este passo, coletando outros dados da planta e

verificando se o modelo ainda serd vdlido mesmo com variacdes tipicas na planta.

Inicio

Conhecimento a prior

h 4

Definigio do experimento

h 4

Realizagao do experimento na
planta

h 4

5| Determinagao da estrutura do
" modelo

Dados alternativos

h 4

Estimar parametros

h 4

Avaliagio e

diagnéstico

h 4

h 4

Verificagao

l

Fim

Figura 2.3: Procedimento para identificacdo empirica de modelo (Fonte: MARLIN 1997, pg. 176, tradugdo

livre)



Quando se tem bastante conhecimento a priori do processo, seja por modelagem matemadtica ou outras
vias, caracteriza-se uma identificacio via caixa-cinza. Caso ndo se tenha informacdes prévias suficientes
sobre o processo e se procura um modelo qualquer cuja resposta se aproxime dos dados extraidos da planta,
chama-se identificagdo via caixa-preta.

2.3.2 Ferramenta System Identification

Para realizar os passos 4 e 5 da abordagem empirica, existe uma ferramenta no software Matlab® que
pode servir de auxilio, chamada System Identification Toolbox ou apenas ident. Essa ferramenta auxilia
na construcdo de modelos matemadticos de sistemas dindmicos a partir de entradas e saidas conhecidas e
medidas. Essas entradas e saidas podem ser dadas no dominio do tempo ou da frequéncia. Além disso, essa
Toolbox permite a criacdo, manipula¢do e comparacido de modelos matemdticos diversos, dentre os quais
funcdes de transferéncia em tempo continuo ou discreto, espaco de estados, assim como outros modelos
nao lineares [THE MATHWORKS 2014].

O uso dessa ferramenta supde a definicdo da estrutura do modelo, que € a relacdo matemadtica entre
varidveis de entrada e saida, e que contém alguns parametros desconhecidos. Poder-se-ia dizer que sdo um

tipo de funcdo parametrizada.

A ferramenta ident foi projetada principalmente para realizar uma identificagao via caixa-cinza, escolhendo-

se um modelo com seus pardmetros e inicializando-se o algoritmo que estima os valores.

Conforme se 1& no manual de usuério do software Matlab® [THE MATHWORKS 2014], a fungio que
estima os parametros de um determinado modelo funciona minimizando o erro entre a saida do modelo e a
resposta medida. Exemplificando: sendo u;qe,:(t) a entrada aplicada a planta e y,..,; 0s dados medidos de
saida, tem-se que a saida (Ymodeio) do modelo linear, cuja estrutura é a fung@o de transferéncia G(s), serd

dada por
ymodelo(t) = g(t) * Uident (t) (23)

em que g(t) é a transformada inversa de Laplace da fungdo de transferéncia G(s). Para determinar os
pardmetros de G, a ferramenta minimiza a fun¢io |€,0deio(t)| = |Yreai(t) — Ymodelo(t)| = |Yrear(t) —
g(t) * Uident(t)], seguindo algoritmos de estimagdo de pardmetros de G. Esses algoritmos sdo, em sua

maioria, iterativos; é possivel, no entanto, alterar algumas de suas configuracdes.

A Figura 2.4 apresenta a tela inicial dessa ferramenta de identificag@o.
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Figura 2.4: System Identification Toolbox

2.4 CONTROLE FEEDBACK E SINTONIA DE CONTROLADORES PID

2.4.1 Topologia da malha de controle

Como j4 foi dito, o tipo de controle mais utilizado na industria € o de realimentac¢do padrdo. Quando se
tem um controle de mais de uma variavel, € de praxe a utiliza¢do de um controlador para cada uma delas,

fechando tantas malhas quanto o niimero de varidveis.

De acordo com SMITH [1997, pg. 3], ha trés elementos bésicos que estdo presentes em uma malha de

controle. So os seguintes:

1. Elementos primarios e secundarios
Os elementos primarios em uma malha de controle sdo os sensores, conectados diretamente ao pro-
cesso. Os ditos elementos secunddrios sdo os transmissores. A forma mais comum de transmissdo é
por meio de uma escala de valores, por exemplo um sinal de corrente entre 4 e 20mA, ou um sinal de
tensdo de 0 a 10V, ou ainda um sinal do tipo pneumatico em uma escala definida por pressdo. Havera
assim uma relacdo matemadtica entre o valor real da varidvel que se quer medir (fluxo, pressao, nivel

e temperatura, entre outros) e o sinal transmitido.

2. Controlador
O controlador faz o papel de centralizador. Ele deve receber o sinal da referéncia (em inglés set
point - SP) e dos elementos primdrios que ddo os valores das varidveis que se quer controlar. O que
o controlador faz é procurar manter o valor das variaveis controladas iguais a referéncia e para isso

ele envia sinais aos elementos finais de controle, que atuam no sistema.
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3. Elementos finais de controle
Os elementos finais de controle sdo aquele que recebem o sinal do controlador e realizam alguma
atuacdo no sistema, de modo a alterar - direta ou indiretamente - o valor das varidveis controladas.
Um dos elementos finais mais comuns na inddstria sdo as valvulas de controle, mas também hd as

bombas de velocidade varidvel, motores elétricos, aquecedores, entre outros.

A Figura 2.5 exemplifica um controle por meio de realimentacio utilizando a simbologia prépria do
controle de processos. Nela estd representado um fluido de entrada no trocador de calor, que entra a uma
certa temperatura e deseja-se que a temperatura de saida alcance um certo valor, dado pelo Set Point. A
temperatura final € medida e transmitida pelo Transmissor de Temperatura (TT) na malha 01, através de um
sinal elétrico, para o Controlador de Temperatura (TC) nessa mesma malha. O controlador atuard enviando
um outro sinal elétrico para a valvula que controla a entrada de vapor no trocador de calor.

Vapor

Referéncia de
temperatura | Sef Point)

Fluido do y (&)
processo -
B S rae— h
_ Te_mperalu_rd Temperalura final
inicial do fluido do fluido
Condensado

Figura 2.5: Exemplo de controle feedback de temperatura

2.4.2 Sistemas multi-variaveis e aproximacao linear

Em um sistema MIMO linearizado de duas entradas e duas saidas interferentes (2x2), tendo duas
entradas independentes uma da outra, € possivel descrever o sistema com quatro fungdes de transferéncia
e aplicar o principio da superposicdo. Esse principio nada mais é do que tomar a resposta a uma entrada
de cada vez e somar os resultados. Essa &, alids, a caracteristica principal de um sistema linear e que
torna possivel a constru¢do de uma solucdo complexa a partir de um conjunto de solugdes simplificadas
[OGATA 2010, pg. 46].

No caso de um processo real, para se obter uma fungdo de transferéncia, € necessdrio realizar a linea-
rizacdo do processo em torno de um ponto de operagdo. A Figura 2.6 mostra o procedimento de aplicacao
de controle em um chao de fabrica. Cada controlador, apesar de gerar um sinal que afeta as duas variaveis,
recebe o sinal de realimentacio de apenas uma das varidveis. O sinal interferente € visto como um tipo de

perturbagao.

Algebricamente, o que a Figura 2.6 mostra é o sistema cujas saidas sdo Y7(s) e Ya(s) e as entradas
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Figura 2.6: Exemplo de aplicag@o do principio da superposi¢ao em sistema MIMO 2x2

processo séo Uy (s) e Us(s). Dessa forma,

Y
Ui((g = Gpn (s), (24)
Y;
U;g = Gy (s), 25)
Y
Uj((i)) = Gypals), (2.6)
) ¥a(s)
UZ (z) = Ga(5). 2.7)
Aplicando o principio da superposicao, tem-se que
Yi(s) = Gpi1(s)Ur(s) + Gpia(s)Ua(s), (2.8)
e também
YQ(S) = Gpgl(S)Ul (S) + GpQQ(S)UQ(S). 2.9)

Um sistema desse tipo pode causar instabilidade no controle PID convencional, pois cada um dos
PIDs levaria em conta somente a malha em que atua ignorando a presenca de uma malha de interferéncia.
Dependendo da magnitude dessa interferéncia entre as varidveis, pode ser necessaria a aplicagc@o de técnicas

mais avancadas para cumprir com os requisitos de controle.

No caso de um sistema linear MIMO NxN, podem existir até N! emparelhamentos. Na forma matricial,

as saidas seriam
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v ] —Gpll Gpoa1 Gps1 ... Gle_ (U, ]

Ys Gpiz2 Gpa2 Gpza ... Gpne2 Us

Y| = | Gps Gpas Gpaz ... Gpns |- | Us (2.10)
YN |Gpin Gpan Gpsn ... Gpan| | Un|

2.4.3 Sintonia de controladores

A sintonia em uma malha de realimentacdo € o ajuste dos pardmetros do controlador para se obter a
resposta em malha fechada que foi especificada [SMITH e CORRIPIO 1997, pg. 303]. No decorrer da his-
tdria da industria, foram-se estabelecendo algumas técnicas de sintonia que facilitassem a implementacao

de controladores nos diversos processos que existem.

Um dos primeiros métodos publicados para a sintonia de controladores P, PI e PID foi o de ZIEGLER
e NICHOLS [1942], dois pioneiros nesse campo de controle aplicado a industria. Ambos propuseram dois
métodos, sendo um para sintonia em malha aberta e outro em malha fechada. Como o segundo método
implica ter de fazer o sistema chegar a uma resposta oscilatdria, podendo ocasionar danos a planta, este
nao € muito aplicado. Por isso, a Tabela 2.2 mostra somente a metodologia pela malha aberta (passivel de
ser identificada).

Dado um controlador PID escrito na forma

U(s) 1
By = Ko+ g +Ts), @.11)

Ge(s) =

e um sistema G,(s) cuja resposta a entrada é de primeira ordem com constante de tempo 7, ganho K e

com um atraso 0, na forma
K

Gp(s) = 6_087(7_5 1)

(2.12)
vale a sintonia proposta na Tabela 2.2.

Tabela 2.2: Sintonia via método de Ziegler-Nichols

Controlador K, T; Tp
P T/(K -0) | —

PI 0,97/(K -6) | 3,330 | —

PID 1,27/(K - 0) 26 0,56

Outra sintonia tradicional é a de CHIEN, HRONES e RESWICK [1952], conhecida por CHR. A sinto-
nia CHR mais utilizada na inddstria € o seu critério "6timo sem sobrevalor". Sua caracteristica € estar em
um ponto mais longe da instabilidade, quando comparado a estratégia de Ziegler-Nichols. Também possui
alguma robustez para absorver variacdes do sistema. A Tabela 2.3 apresenta essa sintonia, tendo em mente

que vale para um tipo de sistema da equacdo 2.12.

Um outro método muito usado é o do Controle por Modelo Interno (do inglés Internal Model Control
- IMC), proposto por RIVERA et al. [1986]. Este método utiliza parametros do modelo do processo para
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Tabela 2.3: Sintonia via método CHR

Controlador K, T4 Tp
P 0,37/(K - 0) — —_—
PI 0,67/(K - 6) 460 —

PID 0,957/(K -6) | 2,3756 | 0,4216

o projeto do controlador, de modo a chegar em uma funcéo de transferéncia em malha fechada especifica,
sendo ela

1 _
CMPve = (05 7 1)° %, (2.13)

sendo 6 o atraso (se houver) e A é a nova constante de tempo do processo que se deseja alcangar (em malha
fechada). Ela € a principal varidvel da sintonia IMC, pois a partir dela que serdo obtidos os valores de K,

T; e Tp do controlador PID no formato da equacdo 2.11.

Muitos autores propuseram diferentes formas de sintonia via modelo interno. Um deles foi SKOGES-
TAD em 2003, que propds a sintonia mostrada na Tabela 2.4 para processos que apresentam diferentes

respostas em malha aberta.

Tabela 2.4: Sintonia via método IMC por SKOGESTAD [2003]

Modelo do processo K, T, Tp
TS{(FI 6798 m min{T, 4 . ()\ + 0)} —_—
K —Us T .
W@ 0 7(](()\14_9)) mzn{ﬁ,4- ()\+9)} T2
K .e 9 % A+ 0) —
K _—0s 1
S€ ®OT0) 14-(A+96) —
K —0s
S(TQS+1)€ ’ (K()l\Jrg)) 4- (A + 9) T2

2.4.4 Efeito de windup

Além das limitacOes de linearizacgdo, interferéncia entre varidveis e perturbacdes diversas, quando se
tem implementado um controlador com canal integral em uma planta pode ser que venha a ocorrer o efeito

de reset windup (ou apenas windup).

O reset windup ocorre quando um controlador PI/PID encontra um erro prolongado entre o valor da
varidvel controlada e seu Set Point [SEBORG et al. 2011, pg. 139]. Dentre os agentes que podem causar
isso, figuram a mudanca brusca e elevada no valor de referéncia da varidvel controlada ou uma perturbacao

longa.

Na prética, a causa do windup é uma limitagao fisica do elemento final de controle, que tem uma faixa
de operacdo. Por exemplo, um controlador - em resposta a uma mudanga abrupta do erro - aplica um sinal
que deixa uma valvula totalmente aberta. Caso o erro se prolongue, o termo integral desse controlador ird
crescer continuamente, buscando aplicar um sinal mais elevado para o elemento final de controle, que ja se

encontra em saturaco.
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Uma das abordagens para evitar o reset windup consiste em interromper a a¢do do canal integral en-
quanto a saida do controlador estiver em saturacdo [SEBORG et al. 2011]. Saindo deste estado, o canal

integral retorna a sua ag@o.

A Figura 2.7 apresenta uma forma simples de se implementar um anti-windup em um controlador PI
[ASTROM e MURRAY 2008]. Inserindo um limitador na posicao indicada dessa figura, percebe-se que
quando u atinge o valor Max pelo limitador, necessariamente I atingird o valor Max, pois em regime
permanente I = u, anulando a agdo integral. Quando o erro e chegar a um valor tal que e(t) < 0, o canal

integral voltard a atuar pois u(t) =Max+Ke(t). Ocorre um efeito andlogo quando se atinge o nivel Min.

Quando o sinal nao estd na faixa de saturagdo, tem-se que

1
I(s) = 2.14
(9)=U() 75 @14)

e
U(s) = KE(s) + I(s). (2.15)
Substituindo 2.14 em 2.15 e reajustando os termos, chega-se a

U(s) 1
— =K1+ — 2.16
E(s) (1+ Tis)’ 2.16)

equagdo caracteristica de um PI convencional.

¢ ol x | @ M'f”‘]umue u

IL
1
-

1+ sT,

Figura 2.7: Forma reset automdtico de um controlador PI com saida limitada

2.5 FILTRAGEM DE SINAIS EM CONTROLE DE PROCESSOS

Os elementos primarios e secundarios de um processo real estdo sempre sujeitos a todo o tipo de
ruido, somando-se ao valor real medido da varidvel controlada. Esses efeitos ndo se limitam a uma dada
frequéncia apenas e nem sempre sao constantes. As perturbacdes em alta frequéncia, por exemplo, fardo o
controlador fornecer um sinal de controle variando em alta frequéncia, que pode acarretar na degradacdo
do desempenho do sistema [MARLIN 2014, pg. 389].

O controle de processos geralmente trata de sistemas relativamente de baixa frequéncia, portanto ha o
interesse em remover as componentes de alta frequéncia do sinal a partir da inser¢do de um filtro na malha
de realimentacdo [MARLIN 2014].



O filtro passa-baixa de primeira ordem, por sua simples estrutura, é utilizado na industria para remover
esses ruidos de alta frequéncia. Sua funcao de transferéncia é

1

Aplica-se esse filtro entre o elemento primdrio e o controlador - seja de forma digital ou analégica -,
conforme mostrado na Figura 2.8

Ref e

Y

Gei(s) Gp(s) ¥

L

Ge(s)

Yy

Figura 2.8: Estrutura de uma malha de controle com filtragem de sinal

A etapa critica na inserc¢@o desse filtro no sistema € a escolha de sua constante de tempo 7¢, que ndo
pode ser grande a ponto de interferir na dindmica do sistema e degradar o sinal de controle e nem pode

ser pequena demais, pois precisa atenuar os ruidos de alta frequéncia. Esse valor tem de ser o minimo
suficiente para um bom desempenho em malha fechada.
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3 DESENVOLVIMENTO

3.1 INTRODUGCAO

A metodologia proposta para o trabalho na Planta Didatica DCNV4T - com configuracio de quatro
tanques foi estabelecida com o pressuposto de um trabalho que se aproximasse mais daquele realizado em

chdo de fabrica.

De modo a alcancgar os objetivos propostos deste trabalho, foi levantado um método para a calibracdo
dos sensores de nivel e de vazdo para tornar a planta utilizdvel. Em seguida, uma abordagem foi proposta
para coletar dados que possibilitassem a caracteriza¢do da vazao de cada bomba em diferentes de pontos
de operagdo delas mesmas e das vdlvulas. Por dltimo, foram escolhidas as varidveis que se desejariam

controlar e o tipo especifico de controlador, de modo implementé-lo de forma direta.

Todas as metodologias propostas e seguidas sdo simples, porém deverdo trazer uma analise vasta e um

conhecimento aprofundado das caracteristicas da bancada adquirida.

3.2 MODELAGEM MATEMATICA DE RESERVATORIOS

O controle de nivel de liquido ocorre em quase todos os processos do meio industrial. E importante se
ter um modelo matemético para conhecer melhor o processo que se estéd lidando. Neste caso de um sistema
de quatro tanques, a Figura 3.1 mostra o esquematico da bancada em uso e a Tabela 3.1 descreve os termos

utilizados nesse esquematico.

Tabela 3.1: Descri¢@o dos simbolos da Figura 3.1

Termo Descricao

FIT Transmissor e indicador de vazdo

HV Valvula manual
LCV Vilvula com atuacio elétrica
LT Transmissor de nivel
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Tanque 1 Tanque 2

Tanque 4

Tanque Reservatorio

Figura 3.1: Desenho esquemdtico da planta piloto didatica

Por uma equagdo de balanceamento de massa [SMITH e CORRIPIO 1997, pg. 331] e pela lei de
Bernoulli [JOHANSSON 2000] chega-se ao sistema de equagdes diferenciais do processo que ocorre nessa

planta:

dhl o 1 ATl

g A [(1 = 71)Kp1ud] A, V2h, (3.1)
dhy 1 JPp—

dt — A2 [(1 72)}-(32“2] A2 29h27 (32)

dh 1 A
Gt = 4 oK+ Az V2gh) = S0 /2gh, (3.3)

dh. 1 A
G = A K+ An/2gha]] - S 2gh, (3:4)

sabendo que quando se aplica um sinal u; na bomba ¢ a vazao total resultante serd K p;u;; e que

h; € o nivel do tanque ¢;
A; ¢ a area da secdo transversal do reservatério i;
Ar,

U é o sinal de entrada na bomba i (u € [0, 100]%);

¢é a drea da secdo transversal da saida de dgua do tanque i;

~v1 € porcentagem de fluxo para o tanque 4 em relagéo ao total da bomba 1;

v2 € porcentagem de fluxo para o tanque 3 em relacdo ao total da bomba 2.

Linearizando-se em torno dos niveis h;, € criando a variavel x; = h; — h;,, assim como assumindo
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que a constante de tempo 7; é

= (35)
chega-se ao sistema de equagdes diferenciais (espago de estados):
1 1— K
-1 0 0 0 ( Wflx )1 B1 0
o -1 0 0 %
X = Al 0T2 _ 1 0 XA 0 ’YQKQBz ‘u
b s K o (3.6)
0 A43'2 0 T 71A4Bl 0

xs3 0010
y = = - X
T4 00 0 1
Aplicando a transformada de Laplace na equacdo 3.6, pode-se chegar a matriz de fungdes de transfe-

réncia G(s) = 583

(A—y1)73Kp1 Y213 K Bo
As(115+1)(m38+1) Asz(13s+1)
G(s) = . 3.7)
N171aKpy (1—v2)TaKpo
Ag(Ta5+1) A4(125+1)(1a8+1)

Johansson [2000] fez uma andlise dos zeros de transferéncia desse espaco de estados e mostrou que o
sistema serd de fase minima se 1 < 1 + 2 < 2 e fase ndo-minima se 0 < 7y; + 2 < 1. Essa caracteristica

da bancada de quatro tanques pode ser muito explorada para diferentes tipos de aplicacdo de controle.

3.3 DESCRICAO DA BANCADA

3.3.1 Visao geral da bancada

A planta didética de quatro tanques é mostrada na Figura 3.2. Nela, originalmente estavam instalados

oS seguintes sensores transmissores:

* 4x Transmissor de pressdo Sitron® SP21 Piezorresistivo;

e 4x Transmissor/indicador de vazio SERVOTRON®.

E hé os seguintes atuadores elétricos:

* 2x Bomba GRUNDFOS® SR-5-25PT;
* 2x Motor elétrico WEG® W48]J - acoplados a cada bomba;

* 4x Vilvula Sinr® SR13G220032B1-E.

20



Ha também oito valvulas manuais do tipo esfera. Uma delas esté entre a tubulagcdo que conecta, pela
parte de baixo, os dois tanques superiores e outra entre os tanques inferiores; quatro estdo propriamente
na saida de cada um dos tanques; as duas tultimas valvulas manuais, por fim, encontram-se no tubo de
saida de cada uma das bombas, podendo limitar as vazdes respectivas. Ficard mais facil de compreender

observando a Figura 3.1, que mostra o desenho esquemético da bancada.

Figura 3.2: Planta piloto de quatro tanques: foto real.

Na Figura 3.1 € possivel ver a posi¢do dos tanques 1, 2, 3 e 4, assim como as formas que eles podem
se comunicar; também se podem identificar as vélvulas com atuacdo elétrica e as valvulas manuais, os

transmissores de vazao e os transmissores de nivel dos respectivos tanques.

Houve, porém, algumas mudancas na configuragcdo original. Logo antes de iniciar a etapa de con-
trole - que serd detalhada em breve -, os transmissores de vazdo apresentaram problemas de vazamento
interno e queima de circuitos, além da falta de resolugc@o adequada. Eles foram, portanto, removidos para

substitui¢do e ndo foram instalados novos antes do fim deste trabalho.
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Outra alteracio feita a planta no decorrer deste trabalho foi a inser¢do de canos estendidos até o fundo
dos dois tanques inferiores, reduzindo significativamente ruidos de medi¢cdo causados por turbuléncias na
coluna de liquido; tendo, porém, algumas consequéncias que serdo comentadas em outro momento. A
foto da planta apds todas as alteragdes pode ser vista na Figura 3.3. Os resultados mostrados a partir da

secdo 4.8 (implementagdo de controlador) foram obtidos apds todas essas mudangas.

Figura 3.3: Planta piloto de quatro tanques: foto real, ap6s mudangas.

A Figura 3.4 mostra o quadro de comando que se encontra na bancada (visto fechado, a centro direita
na Figura 3.2).
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1) Contatora de alimentagdo do
quadro

2) Disjuntor de alimentagdo

3) Barramentos 220V, Neutro,
Terra, 24VDCe QVDC

4) Disjuntor para fonte 24vDC

5) Disjuntor de alimentagdo

inversor 1

6) Disjuntor de alimentagdo
inversor 2

7) CLP da B&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
(alimentag3o)

14) Relés térmicos

Figura 3.4: Quadro de comando da bancada DCNV4T

3.3.2 Caracteristicas das Bombas
O detalhamento dos atuadores desta mesma bancada foi feita por OLIVEIRA e TAVARES [2015] em
seu trabalho de graduacgdo. Todas as caracteristicas mostradas aqui foram tiradas desse trabalho.

As duas bombas centrifugas monoestagio da série MARK fabricadas pela GRUNDFOS tem suas carac-
teristicas mostradas na Tabela 3.2. As propriedades dos dois motores da WEG se encontram na Tabela 3.3.

As bombas sdo conectadas aos tanques através de tubulacdes 3/4", feitas de policloreto de polivinila

(PVC). O conjunto motor elétrico e bomba sdo apresentados na Figura 3.5.

Tabela 3.2: Caracteristicas da Bomba GRUNDFOS

Modelo SR-5-25PT
Poténcia 0,5CV
Conexoes 1"e 3/4"

Vazio 6 m3/h
Altura Manométrica 16 mc.a.
Rotagoes 3500 RPM

Nota-se que o motor elétrico que realiza a rotagdo da bomba funciona em 380V a uma frequéncia de
60Hz. Com os inversores de frequéncia, € possivel alterar a frequéncia da rede e consequentemente a

vazdo da bomba centrifuga. A referéncia de velocidade enviada pelo CLP ao inversor € por meio de um
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Tabela 3.3: Caracteristicas do Motor Elétrico WEG

Modelo W48]J
Poténcia 0,5CV
Tensdo de Alimentacdo | 220/380V
Amperagem 1.80/1.04A
Frequéncia 60Hz
Rotagdes 3500RPM

Figura 3.5: Foto do motor e bomba

sinal elétrico de 0-10V, pelo que o inversor varia a frequéncia da rede de 0-60Hz linearmente.

De modo a trabalhar com valores melhores, serd usado um sinal de 0% a 100% dentro da légica do
CLP, o qual serd traduzido para os 0-10V; controlando, por fim, a rotagdo das bombas (0-60Hz). Esse sinal

percentual serd chamado de "comando da bomba".

3.3.3 Caracteristicas das Valvulas

As vdlvulas manuais utilizadas sdo do tipo esfera. A Figura 3.6 apresenta uma valvula desse tipo e um
corte para visualizar seu interior. Uma de suas desvantagens € a ndo determinacio exata de sua abertura,

apenas nas quando estdo fechadas ou totalmente abertas.

Figura 3.6: Vélvula manual do tipo esfera

Cada valvula Sinr® possui um driver que responde a um comando elétrico de 4 a 20mA; deslocando, de
forma proporcional, o seu obturador. Esse deslocamento € feito utilizando um motor elétrico alimentado
com 24V (corrente alternada) que aciona um mecanismo de giro do obturador por meio de um trem de

engrenagens.

A escala de abertura percentual da vélvula, chamada simplesmente de "abertura da valvula", serd deter-
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minada linearmente pelo sinal elétrico. Para exemplificar, a vélvula estard aberta em 100% com um sinal

de 20mA, 0% com 4mA e sua abertura serd 50% se receber um sinal de 12mA; e assim sucessivamente.

As caracteristicas da valvula motorizada utilizada na bancada sio apresentadas na Tabela 3.4 e a valvula
é mostrada na Figura 3.7.

As vdalvulas motorizadas também sdo do tipo esfera. Sua caracteristica inerente € do tipo "percentual”,
isto €, acréscimos iguais no curso da haste produzem porcentagens iguais ao acréscimo em relaco a vazao
do momento. A caracteristica instalada, no entanto, tem um comportamento muito diferente, que deve ser

tomado de forma empirica.

Tabela 3.4: Caracteristicas da Valvulas Motorizada

Modelo SR13G220032B1-E
Tipo Duas Vias
Tensdo de Alimentacdo 24VAC
Poténcia 3.5VA
Frequéncia 50/60Hz
Fator de Fluxo 3.2
Maiximo Diferencial de Pressao Fechada 0.3MPa
Maxima Pressdo Estatica 2.1MPa
Tempo de Abertura 65s

Figura 3.7: Vdlvula motorizada Sinr®

3.3.4 Comunicacao como CLP

A comunicagdo entre o Controlador Légico Programavel e o computador instalados na bancada é feita
por meio de um cabo Ethernet. Foi configurado no CLP um servidor Open Platform Communications
(OPC), o qual publica fags (ou etiquetas) das varidveis do programa Ladder a qualquer cliente que co-
nectar a ele. O OPC é um protocolo muito utilizado por ser versétil, possibilitando a comunicagéo entre

controladores 16gicos com intimeros softwares em diferentes sistemas operacionais.

A base do OPC ¢ o protocolo TCP/IP, sigla em inglés para Protocolo de Controle de Transmissdo
e Protocolo de Internet, e por isso foi configurado o endereco IP da miquina usada como mostrado na

Figura 3.8.

Com o computador inserido na mesma rede que o CLP, cujo endereco IP era 143.106.123.105, é pos-
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Geral

As configuragdes IP podem ser atribuidas automaticamente se a rede
oferecer suporte a esse recurso. Caso contraria, vocé precisa solictar
a0 administrador de rede as configuracies IF adequadas.

() Obter um endereco IP automaticamente

Endereco IP: 143 . 106 . 123 . 104
Mascara de sub-rede: 255 . 255 . 255 . 128

Gateway padrdo:

Obter o enderego dos servidores DNS automaticamente
(®) Usar os seguintes enderecos de servidor DNS:

Servidor DNS preferendal:

Servidor DS alternativo:

[T validar configuracies na saida Avancado...

Figura 3.8: Configuragio de endereco IP do computador

sivel configurar clientes OPC que terdo acesso a esse controlador 16gico. Ao longo deste trabalho, foi
utilizado o software MATLAB® e o Simulink™, configurando nele um cliente OPC para ter acesso as
varidveis do CLP. No Anexo II é possivel ver os blocos de leitura e de escrita do OPC (OPC Read e OPC

Write), assim como o OPC Configuration.

A programacio do CLP foi toda feita no programa préprio do fabricante (B&R Automation®), que é
mostrado na Figura 3.9. O programa permite a configuracao do servidor OPC e mapeamento de varidveis,
estabelecimento do tempo de varredura (periodo de amostragem), programacao da lgica, configuracio de

entradas e saidas, entre outras funcionalidades.

Neste trabalho, o CLP realizou o papel de enviar os sinais de acionamento das bombas para os inver-
sores de frequéncia, assim como o sinal de posicionamento das vdlvulas. Também recebia os sinais dos

sensores € convertia-os para escala digital.

O Simulink™ foi a ferramenta utilizada para manipular as varidveis do CLP. O acionamento dos atu-
adores foi comandado, portanto, a partir do Simulink™. Também a leitura dos sensores era enviada a
esse programa. As malhas de controle também foram implementadas no Simulink™, sendo o CLP usado

apenas como um meio para ler os dados dos sensores, e ser usado para acionar as valvulas e bombas.

O programa que era executado no CLP continha blocos de filtragem para os transmissores de vazao,
assim como todos os blocos de calibracio dos sensores, acionamentos e intertravamentos do sistema (emer-

géncia, nivel acima de 100% e abertura minima de védlvulas) e blocos de escala para sinais de atuadores.
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Figura 3.9: Tela principal da aplicacio para programacio do CLP B&R
3.4 METODO DE CALIBRACAO DOS SENSORES

3.4.1 Calibracao dos transmissores de nivel

Os sensores piezorresistivos - transmissores de nivel - serdo calibrados para apresentar dados em escala
relativa. Para realizar a calibracdo, foi definida como altura minima (0%) o tanque vazio. A altura maxima
(100%) foi escolhida como sendo o ponto de cruzamento do tanque com a plataforma azul - visualmente
mostrado na Figura 3.10. Isso se justifica porque assim haverd uma faixa de seguranca de aproximadamente

10cm de altura em que os tanques nao devem ser operados, evitando transbordar dgua.

3.4.2 Calibracao dos transmissores de vazao

A calibrag¢do dos transmissores de vazao serd feita para apresentar os valores absolutos de vazao com
unidade de litros por segundo - [L/s]. Para tal, serdo feitas as seguintes etapas para cada um dos transmis-

Sores:

1. Abre-se em 100% a vdlvula do transmissor que se quer calibrar, de nimero i, i € N|1 < i < 4;

enquanto as outras permanecem em 0%, direcionando toda vazao da bomba para esse transmissor;

2. Sido escolhidos 0 0% e mais 5 valores fixos de operagdo da bomba, numerados por j, j € N|1 <
J=5

3. Para cada ponto de operagdo da bomba diferente de 0%, € iniciado um crondmetro a partir do mo-
mento em que comega a cair 4gua no tanque até o nivel da dgua chegar em 100% - escala do LT -,

gerando um intervalo de tempo At; ; dado em segundos;

4. Durante a medic¢io do tempo, sdo anotados os dados enviados pelo sensor ao controlador programa-
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Nivel em 0%

Figura 3.10: Defini¢@o dos limites 0% e 100% do nivel dos tanques

vel. E calculada, apds a parada do crondmetro, a média desses dados, a M _sensor; ;. No caso da

bomba em 0%, a média serd o off set; do sensor;

5. Por fim, calcula-se a vazao real para aquele ponto de operacdo da bomba, sabendo que a vazao (Q; ;)
é dada por

VtQi
Ql,j - Atl’]

em que Vtg; € o volume, em litros, do tanque submetido ao experimento.

(3.8)

Com esses passos feitos, o cdlculo do ganho proporcional K7y ; de cada transmissor para cada ponto
de operagdo da bomba € imediato:

Qij
(M_sensor; ; — of fset;)’

e, para finalizar, chega-se ao ganho proporcional de calibracdo de cada transmissor com a média dos

Kryij = (3.9

KTVz',j , isto é,

5
> Krvi
j=1

Kry; = (3.10)

5

Sendo cada um dos sensores acoplado a uma entrada analdgica propria do Controlador Légico Progra-

mavel, esta entrada realiza a conversio A/D do sinal elétrico dos sensores para um nimero inteiro!. Este

!Com essa conversio se geram os valores de M_sensor;, j, que foram anotados.
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nimero inteiro € entdo colocado na entrada (x) de um bloco de escala na programacdo em Ladder, cuja
saida (y) € ajustada linearmente para o valor desejado a partir da reta que passa pelos pontos (x1,y1) e
(x2,y2) desta forma

Y = Kscate - v +d, (G.11)

em que d € o coeficiente linear da reta, e pode ser encontrado com

d =yl — Kgeqle - 1 3.12)
e Kgcqie € dado por
2 -yl
Koeate = 22— (3.13)
2 —xl

A calibracao pode ser feita em escala relativa ou absoluta: naquela, os valores x1 e x2 de entrada no
bloco sdo os dados dos sensores quando os niveis estdo em 0% e 100%, respectivamente. yl e y2 sdo 0 e
100 (a saida tem de ser entre 0 e 100)- este é o caso mostrado na Figura 3.11, que exemplifica o bloco de

escala para calibracdo de nivel.

No caso de uma saida em termos absolutos - caso escolhido para as calibracdes dos transmissores de
vazao -, o x1 deve ser o valor dado pelo sensor quando nio hd vazdo - escolhendo-se imediatamente y1
igual a 0. O valor x2 pode ser um dado arbitrdrio, porém o y2 deve ser uma funcio de Kry; e do x2

escolhido de cada transmissor, de modo que

Assim, a saida y serd dada, portanto, em litros por segundo [L/s].

LCRScal

PTQ1 PTQ1_corrigido
X ¥

1700.0
x1

0.0
al
23200.0

x2

100.0
y2

Figura 3.11: Bloco de escala. Nivel do tanque 1: calibragdo relativa.
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3.5 APLICACAO DE FILTROS

Sendo esperado que haja ruido nas medig¢des, serdo aplicados filtros nos sinais provenientes dos senso-

res de nivel e de vazao.

Para rufdos de alta frequéncia em um processo qualquer basta um filtro passa-baixa simples G ¢(s)

conforme a equagdo 2.17.

O valor exato de 77 serd escolhido empiricamente e distintamente para os sensores de vazao e de nivel.
Fica claro que essa constante de tempo nao pode ser muito elevada, de modo a nao interferir significativa-

mente no processo em especifico.

3.6 OBTENCAO DAS CURVAS DOS ATUADORES

Tendo sido calibrados os sensores, serd possivel tomar as curvas caracteristicas das quatro védlvulas
e das duas bombas. A configuragdo da bancada serd de fechar todas as valvulas que ndo estdo sendo

calibradas.

Criar-se-4 um sinal de degraus sucessivos no comando de abertura da valvula (cada abertura com tempo
Ty, de duracdo) e outro sinal de degraus sucessivos no comando de rotagdo da bomba (cada rotagdo com

tempo T'p de duracdo), que repetira seu ciclo a cada abertura da vélvula.

A abertura da vélvula ird tomar os valores de 30%, 45%, 60%, 75%, 90% e 100%; enquanto a a bomba
ird passar pelos valores de 45%, 60%, 75%, 90% e 100%. Por conveniéncia, os valores de abertura serdo
indexados por n,, sendo que n, = 1 equivale a abertura em 30%, n, = 2 equivale a abertura em 45%, e
assim sucessivamente até n, = 6. De modo andlogo, os comandos da bomba serdo indexados novamente

por j, comecando em j = 1 para comando em 45% e assim em diante até j = 5.

Ty >5-Tg, (3.15)

sendo que entre as transi¢des das valvulas deve haver um tempo de espera até o préximo degrau da bomba,

para confirmar que a abertura chegou ao valor desejado.

Com isso em mente, serdo tomados valores do transmissor de vazio daquela valvula em todos os pontos
que a vazdo atingir um regime permanente (I's deve ser grande o suficiente para isso), somando ao todo

trinta pontos para levantamento das curvas.

A partir dos dados obtidos, poderdo ser tracados os graficos Abertura vs. Vazdo, Comando da Bomba
vs. Vazdo e (Abertura,Comando da Bomba) vs. Vazdo. O tdltimo € um grafico em trés dimensdes. Também
serdo feitas as regressoes polinomiais para cada vilvula e cada bomba, de forma a obter Q; j(a), Qin, (b)
e também Q; (b, a), sendo Q; a vazdo que passa pela vélvulai ; b, b € [0,100]% , o comando da bomba k
tal que

1 sei=1loui=4
k= (3.16)
2 sei=2out =3,

e a a abertura da vélvula i, a € [0, 100]%.
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3.7 FUNCAO DE GANHO DOS ATUADORES

Encontrando-se as relagdes de vazdo em funcio da abertura e do comando da bomba, as funcdes que

caracterizam o ganho de vazao desses atuadores em vista dos sinais que os controlam sio

Ky,, = d(fii’j) (3.17)

para cada valvula em cada ponto j de operacdo da bomba;

d ,Ng
Kp,,, = (th; ) (3.18)

para cada bomba em cada abertura n,, da vdlvula ¢; e por tltimo

~0(Qq) | 9(Q:)
Rv, = Oa + ob

de uma forma geral para cada uma das valvulas.

(3.19)

3.8 IMPLEMENTACAO DE CONTROLE DE NiVEL

3.8.1 Definicao de configuracao da bancada

A planta industrial em questdo da a liberdade de alterar configuracdes de vélvulas manuais ou atuadas
eletricamente para mudar o tipo de processo que acontece nela. Também ha possibilidade de realizar
diferentes acdes de controle para diversas varidveis (vazdo de entrada ou nivel de quaisquer tanques, por

exemplo).

Como um primeiro trabalho realizado nesta planta, decidiu-se por realizar o controle de nivel dos
tanques 3 e 4, isto é, os inferiores. As valvulas manuais 5 e 6 deverdo permanecer fechadas, ndo havendo
conexdo entre tanques 1 e 2 nem 3 e 4; as outras vdlvulas manuais se encontrardo completamente abertas.
Feito isso, vé-se que o nivel de liquido dos tanques 1 e 4 serdo atuados pela bomba 1 e sub-atuados pela
bomba 2. O inverso ocorre com os tanques 2 e 3, os quais sao atuados pela bomba 2 e sub-atuados pela
bomba 1.

As vdlvulas atuadas deverdo estar abertas em uma posi¢ao fixa de tal forma que cada uma das bombas
mantenha 70% da vazao total direcionada para os tanques atuados diretamente por elas. Nessa configuracao

o sistema € de fase minima, que € a intengao.

Faz-se necessdria, a seguir, a imposi¢do de uma escala 0-100% ajustada para cada bomba. Isso se deve
ao fato de o comando da bomba sem ajuste fazer variar a saida do inversor de frequéncia entre 0 e 60Hz;
contudo, existe ai uma zona morta até que os liquidos comecem a fluir até os tanques. Para tal, o novo zero
de cada bomba serd definido pelo comando imediatamente anterior ao qual alguma vazao é percebida na
entrada dos tanques 3 e 4. Exemplificando, suponha que com o comando da bomba (b) em zb% comece a

entrar fluido em um dos tanques atuados. Assim, a nova escala f;, dessa bomba seria

(100 — zb)

fo(b) = 100

b+ zb. (3.20)

31



Restara ainda definir um ponto de regime permanente inicial para os niveis que serdo controlados. O
valor escolhido ndo deverd ser longe de 50%, pois assim serd possivel aplicar degraus positivos e negativos
em torno deste ponto. Visando uma melhor atua¢do no sistema, os comandos das bombas que fardo os
niveis 3 e 4 permanecerem em seu regime permanente inicial devem ter valores proximos de 50%, pois

assim ha maior alcance de controle.

3.8.2 Identificacao do processo

Delimitadas as configuragdes da bancada, a etapa seguinte serd de identificacio do processo. Para isso,
dever-se-a inserir uma entrada conhecida (um degrau ou série de degraus) e aplicar o método dos minimos
quadrados ou utilizar a ferramenta ident do Matlab® na saida obtida; e assim identificar os pardmetros de
uma funcdo de transferéncia (de processo) que mais se aproxima com a resposta. Espera-se, por se tratar

de controle de nivel de reservatdrio, que a estrutura do modelo seja

_ Hi(s)  _ps Kpyn,
“Bs) ¢ (41 G20

em que 7 € a constante de tempo da resposta, em segundos; K g, i, € o ganho da bomba k para o nivel de

Gp,m,(s)

H;, encontrado a partir dessa andlise especifica; e 6 € o atraso inerente ao processo, em segundos. Essa
funcdo de transferéncia G'p, p, (s) € a relagdo entre a variagdo no nivel H; e a variagdo no sinal da bomba
By.

Serdo obtidas quatro fungdes de transferéncia, pois hd respostas da bomba 1 e da bomba 2 para os

niveis 3 e 4.

3.8.3 Projetos de controlador PI

O projeto do controlador PI seguira trés etapas:

1. Controle do nivel do tanque 4 pela atuacdo na bomba 1;
2. Controle do nivel do tanque 3 pela atuacdo na bomba 2;

3. Juncdo dos dois controladores acima para controle de ambos os niveis dos tanques inferiores.

O que se fard, portanto, € a elaboracdo de um controlador para cada malha, a principio ignorando a

interferéncia entre as duas. Visto o resultado de ambos controladores, eles serdo testados na planta.

Os controladores PI serdo modelados no formato
1

conforme a equagdo 2.11 sem o termo derivativo, em que G.(s) é a fungdo de transferéncia do controlador

PI, K, € o ganho proporcional e T; € o tempo de integracéo.

Para se chegar aos valores de ganho e de tempo de integracdo, serd utilizada a sintonia que mais se
adequar ao processo obtido. Algumas sintonias possiveis foram ja apresentadas na secio 2.4.3
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4 RESULTADOS EXPERIMENTAIS

4.1 INTRODUGCAO

A calibrac¢do dos transmissores de pressao/nivel foi feita analisando um tanque de cada vez, assim
como a calibracdo dos transmissores de vazdo. Estes foram calibrados para apresentar vazdo em litros
por segundo e aqueles para mostrar a altura do nivel em um percentual (0 a 100%) relativo a uma altura

mdaxima pré-estabelecida.

O experimento realizado - o levantamento das caracteristicas dos atuadores - foi feito com auxilio do
software MATLAB® e do SIMULINK™., Apenas uma vélvula permaneceu aberta e uma bomba ficou
ativa durante o experimento, consequentemente ele foi feito em 4 etapas. A andlise também foi feita com

auxilio dessa ferramenta de software.

Depois de se ter as curvas dos atuadores, as informagdes dela extraidas foram utilizadas de uma forma

qualitativa! para a seleciio do ponto de operacio e implementagio do controle de nivel nos tanques 3 e 4.

Para se alcancar o controle dos niveis, fez-se primeiro a determina¢do dos pontos de operacdo das
valvulas manuais e atuadas. Em seguida, fez-se a identificacdo do sistema para alcan¢ar um modelo linear
de cada bomba para cada nivel. Por udltimo, utilizou-se uma sintonia conhecida para controladores PI, os

quais foram testados na planta.

4.2 DADOS DE CALIBRACAO DOS TRANSMISSORES DE NIiVEL

Pelo fato de a calibracdo dos transmissores de nivel se dar de modo relativo, a aquisi¢do dos dados e
realizacdo do bloco de escala foi imediata, bastando tomar os dados do sensor com o tanque vazio e depois

com o nivel a 100%. A Tabela 4.1 mostra os dados tomados nessas circunstancias.

Tabela 4.1: Dados para calibragdo dos transmissores de nivel

Dado do sensor [UD] | Dado do sensor [UD]
(Nivel em 0%) (Nivel em 100%
Sensor Nivel 1 1072,1541 22820,7862
Sensor Nivel 2 879,7134 22467,8037
Sensor Nivel 3 886,7177 22461,4197
Sensor Nivel 4 -73,0003 21165,1354

174 foi dito, na secio 3.3, que a bancada sofreu mudangas significativas apds a coleta dos dados voltados a caracterizagdo dos
atuadores. E sabido que as curvas desses atuadores podem ter sofrido alteracdes ap6s essas modificacdes feitas a estrutura da
bancada.

No entanto, o método de andlise dos atuadores permanece o mesmo apesar do novo processo da planta. Com isso, os resultados

obtidos com o processo anterior serdo mostrados neste trabalho para construir uma andlise sobre eles.
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Esses valores foram inseridos nos blocos em Ladder, tal como aquele apresentado na Figura 3.11,
sabendo que y1 =0 e y2 = 100.

4.3 DADOS DE CALIBRAGCAO DOS TRANSMISSORES DE VAZAO

Enquanto havia os transmissores de vazdo instalados na planta, foi seguido o método apresentado na
Secdo 3.4. Os procedimentos foram feitos para cada um dos transmissores. A Tabela 4.2 apresenta o

volume dos tanques até a altura de 100%, que foram medidos.

Tabela 4.2: Volume dos tanques da bancada

Volume [L]
Tanque 1 | 48,06637
Tanque 2 48,94515
Tanque 3 | 48,91033
Tanque 4 | 48,62304

4.3.1 Transmissor de Vazao 1

O transmissor de vazao 1 mede a vazdo vinda da bomba 1 que passa pela vdlvula 1 e chega ao tanque
1. Para ndo haver desvio do fluxo desta bomba para o tanque 4, fechou-se a védlvula 4. A Tabela 4.3 mostra

os dados da calibracdo.

Tabela 4.3: Calibragdo do transmissor de vazao 1

j | Comando da bomba 1 | M _sensory j [UD] | Aty [s] | Q1 [L/s] | K7y, [L/(s-UD)]
- 0% 480 - - -

1 50% 4498 42,51 1,130707 2,81410.10~*

2 60% 5422,83333 34,33 1,400127 2,83264.10~*

3 70% 7519,6 27,42 1,752967 2,49015.10~*

4 80% 9140,66667 23,07 2,083501 2,40571.10~4

5 90% 9601,33333 21,33 2,25346 2,47054.10~*

Chegou-se - pela equacgdo 3.10 -, a

Kpy, = 2,60263.10™% [L/(s-UD)] . “4.1)

4.3.2 Transmissor de Vazao 2

O transmissor de vazdo 2 mede a vazdo vinda da bomba 2 que passa pela valvula 2 e chega ao tanque
2. A vélvula 3 foi fechada de modo a forcar todo o fluxo dessa bomba para o transmissor em calibragdo. A
Tabela 4.4 mostra os dados dessa calibracao.
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Tabela 4.4: Calibragcdo do transmissor de vazdo 2

j | Comando da bomba 2 | M _sensorsy j [UD] | Aty [s] | Q2 [L/s] | Kryo; [L/(s-UD)]
- 0% 535 - - -

1 50% 7043 24,32 2,012547 3,09242.10~4

2 60% 9123,25 19,72 2,482006 2,89000.10~*

3 70% 10945,5 16,64 2,941416 2,82543.10~*

4 80% 12374,33333 14,8 3,307105 2,79332.10~*

5 90% 13174,57143 14,17 3,454139 2,73280.10~%

De acordo com a equacdo 3.10, a constante de calibragdo foi

Krys = 2,86679.10~4 [L/(s-UD)] . 4.2)

4.3.3 Transmissor de Vazao 3

O transmissor de vazao 3 mede a vazdo vinda da bomba 2 que passa pela vdlvula 3 e chega ao tanque

3. Com isso, a vdlvula 2 permaneceu fechada durante a calibracdo. Os resultados s@o vistos na Tabela 4.5

Tabela 4.5: Calibracdo do transmissor de vazdo 3

j | Comando da bomba 2 | M _sensors; [UD] | Ats; [s] | Q3  [L/s] | Krva; [L/(s-UD)]
- 0% 340 - - -

1 30% 5050 43,15 1,133495 2,40657.10~4

2 40% 7713 29,14 1,678460 2,27650.10~%

3 50% 10105,33333 21,58 2,266466 2,32093.10~4

4 60% 11961,5 18,17 2,691818 2,31624.10~*

5 70% 13888 15,77 3,101479 2,28925.10~%

De acordo com a equagdo 3.10, a constante de calibragao foi

Krys = 2,32190.10~% [L/(s-UD)] . 4.3)

4.3.4 Transmissor de Vazao 4

O transmissor de vazao 4 mede a vazdo vinda da bomba 1 que passa pela valvula 4 e chega ao tanque

4. Com isso, a vélvula 1 permaneceu fechada durante a calibra¢do. Os resultados sdo vistos na Tabela 4.6

De acordo com a equacdo 3.10, a constante de calibragdo foi

Krya = 2,01512.10~ [L/(s-UD)] . 4.4)

35



Tabela 4.6: Calibracao do transmissor de vazdo 4

j | Comando da bomba 1 | M _sensory j [UD] | Aty [s] | Qa; [L/s] | K7y ; [L/(s-UD)]
- 0% 538 - - -

1 40% 5762 49,68 0,978725 1,87352.10~%

2 50% 7146 33,33 1,458837 2,20768.10~*

3 60% 9561,66667 27,07 1,796197 1,99054.10~4

4 70% 10756,33333 23,49 2,069946 2,02572.10~*

5 80% 12418,25 20,69 2,350075 1,97814.10~*

4.3.5 Analise dos quatro transmissores

Como era de se esperar, todas as constantes de calibracdo calculadas em todos os pontos de operacgao -
para um mesmo transmissor - oscilaram pouco em torno da média. Seguindo a equagdo 3.14 - escolhendo

x2 = 15000, calculam-se os y2;:

y21 = 2,60263.10* - (15000 — 480) = 3, 779017119, 4.5)
Y25 = 2,86679.10 % - (15000 — 535) = 4, 14681816, (4.6)
y23 = 2,32190.10~* - (15000 — 340) = 3, 403902286, 4.7)
y24 = 2,01512.10* - (15000 — 538) = 2,914264416. (4.8)

A Tabela 4.7 apresenta os dados que serdo colocados nos blocos de calibragdo da programacio em

Ladder do CLP, conforme o exposto na Sec¢ao 3.4.

Tabela 4.7: Valores dos blocos de calibra¢do dos transmissores de vazao

TVI[UD] | TV2[UD] | TV3[UD] | TV4[UD]
x1 480 535 340 538
yl 0 0 0 0
x2 15000 15000 15000 15000
y2 | 3,779017119 | 4,14681816 | 3,403902286 | 2,914264416

4.4 EXPERIMENTO DE OBTENCAO DE CURVAS DE ATUADORES

As Figuras 4.1, 4.2, 4.3 e 4.4 mostram os sinais de entrada de bomba e de abertura e a vazao medida
nas vélvulas 1, 2, 3 e 4 respectivamente. E possivel ver os degraus sucessivos na abertura de cada vélvula
(curva vermelha), e os degraus sucessivos ciclicos no comando de cada bomba (curva verde). Atencao aos
eixos verticais: no eixo da esquerda estdo os valores em L/s e no da direita é o valor em percentual de

abertura de valvula e comando da bomba.
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Experimento para tomada de curva de atuadores
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Figura 4.1: Experimento para tomada de dados da védlvula/transmissor de vazao 1
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Figura 4.2: Experimento para tomada de dados da valvula/transmissor de vazao 2
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Experimento para tomada de curva de atuadores
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Figura 4.3: Experimento para tomada de dados da valvula/transmissor de vazao 3
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Figura 4.4: Experimento para tomada de dados da valvula/transmissor de vazao 4
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Uma assimila¢do imediata € verificar que a bomba 1 se mostrou menos potente do que a bomba 2: esta

apresentava vazio cerca de 75% maior do que daquela quando ambas operavam em 90%?2.

Percebe-se que quando qualquer bomba sai de 90% para 100% nao existe alteragdo na vazdo (curva
azul das Figuras 4.1 a 4.4). O motivo disso foi descoberto depois: os inversores de frequéncia foram
configurados de maneira errada e acabaram por limitar a frequéncia de saida maxima em 50Hz, conquanto
os motores elétricos tenham sido feitos para operar em até 60Hz. Aquele limiar maximo era ja alcancado
com o comando da bomba ~ 85%, caracterizando, portanto, uma zona morta de 15% na operacdo da

bomba. Por causa disso, foram excluidos da analise os dados tomados com as bombas em 100%.

Depois de identificado esse problema, os inversores de frequéncia foram reconfigurados de modo impor
o limite de 60Hz em vez dos 50Hz. Assim a escala permaneceu a mesma, porém acrescentada a faixa de

85% até 100% no comando das bombas.

Como o valor de referéncia para as bombas em escala de engenharia pode ser reconfigurada pela 16gica
do CLP ou mesmo com uma reconfiguragdo de escala no inversor, € interessante apresentar a Tabela 4.8,
que mostra a escala em hertz em relacdo ao comando de bomba que foi usado ao longo de todo este
trabalho.

Tabela 4.8: Comparacdo entre comando das bombas: escala de engenharia vs. Hz

Escala de 0% a 100% | Escala em Hz - Inversor 1 | Escala em Hz - Inversor 2
0 0 0
30 17,8 18,1
45 26,64 27,1
60 35,58 36,12
75 44,46 45,17
90 53,30 54,17
100 59,22 60

Realizando uma certa aproximacao de valores, pode-se dizer que a escala em hertz segue a funcio fyz,,

tal que

b
fr1:(6) = 155 - 60, (49)

b sendo o comando da bomba usado no experimento.

Com base nessa equacio 4.9, compreende-se o motivo de a zona morta indesejada comecar a partir
de aproximadamente 85%, pois fr,(85) = 0,85.60 = 51 Hz, que j4 superava o antigo limite errdneo de
50Hz.

2A diferenca entre as duas bombas foi notada desde o principio dos testes. O que ocorria era uma falha na conexio dos fios
trifdsicos de saida do inversor 1 para a bomba 1. Este problema foi corrigido somente antes de se implementar os controladores
de nivel, por isso toda a andlise feita para esta bomba 1 de vazio passa a ndo corresponder ao sistema real atual, cujas bombas

apresentam vazdo semelhante.
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Tirando a média dos dados de vazao das Figuras 4.1 a 4.4 - quando diferente de zero e em regime per-
manente (em relacdo a ambos degraus de entrada) -, foram preenchidas as quatro tabelas que caracterizam

a vazao em relagdo a abertura e a rotagdo da bomba impostas.

Tabela 4.9: Dados de vazao (L/s) para vélvula 1

b | 45% 60% 75% 90%

a
30% | 0,3829253 | 0,6844893 | 0,9152621 | 1,0738012
45% | 0,6172004 | 1,2260667 | 1,5867658 | 1,8535407
60% | 0,7967234 | 1,4348799 | 1,8941449 | 2,2522065
75% | 0,8042023 | 1,4656868 | 2,0106014 | 2,3618828
90% | 0,7761176 | 1,5066314 | 2,0851476 | 2,4011793
100% | 0,7309778 | 1,5318174 | 2,1068534 | 2,4429066

Na coluna do ponto de operagdo b a 45%, o valor de vazdo comeca a decrescer a partir de a = 75%.
Era esperado que a vazao aumentasse com a crescente abertura da valvula, porém pode ter ocorrido alguma

variagdo na bomba ou mesmo nos dados fornecidos pelo sensor, que se apresentou ruidoso - vide Figura 4.1.

Realizando o mesmo procedimento para as valvulas 2, 3 e 4, geraram-se as Tabelas 4.10, 4.11 e 4.12.

Tabela 4.10: Dados de vazao (L/s) para vélvula 2

b | 45% 60% 75% 90%

30% | 0,0030028 | 0,0028226 | 0,8190768 | 1,1287415
45% | 0,3122416 | 1,6048174 | 2,2038970 | 2,4847542
60% | 1,1481539 | 1,9588913 | 2,5907699 | 2,8228394
75% | 1,3004668 | 2,5447547 | 2,9242736 | 3,4686754
90% | 1,4631178 | 2,6255032 | 3,3113704 | 3,7515713
100% | 1,4597275 | 2,7569262 | 3,3166276 | 4,2876759
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Tabela 4.11: Dados de vazao (L/s) para vdlvula 3

b | 45% 60% 75% 90%

a

30% | 0,6297894 | 0,9560691 | 1,2968441 | 1,4686458
45% | 1,3588951 | 1,8955499 | 2,3615675 | 2,6375994
60% | 1,7500386 | 2,4369476 | 2,9777404 | 3,3234299
75% | 1,8770980 | 2,6087529 | 3,2281725 | 3,5785986
90% | 1,9147756 | 2,6820950 | 3,2835622 | 3,6816356
100% | 1,9321989 | 2,6937191 | 3,3256042 | 3,7244446

Tabela 4.12: Dados de vazao (L/s) para védlvula 4

b | 45% 60% 75% 90%

a

30% | 0,3812966 | 0,9082339 | 1,2179663 | 1,3513811
45% | 0,9028157 | 1,3314043 | 1,6673344 | 1,8977448
60% | 1,1031738 | 1,6049452 | 1,9920191 | 2,2579244
75% | 1,1496627 | 1,6623965 | 2,0997056 | 2,3758193
90% | 1,2086775 | 1,7201410 | 2,1532325 | 2,4192313
100% | 1,2196413 | 1,7014129 | 2,1782138 | 2,4259284

Os dados do transmissor de vazao 2 foram visivelmente os mais ruidosos, atrapalhando a andlise dos

dados. Houve alguns momentos - por exemplo com a valvula aberta em 30% (vide Figura 4.2) - em que o

sensor indicava 0 L/s quando na realidade havia vazio.

4.5 CARACTERISTICAS DAS VALVULAS

4.5.1 Valvula 1

Tendo como base a Tabela 4.9, as curvas da valvula 1 sdo mostradas na Figura 4.5. A melhor regressio

obtida foi a polinomial de ordem 3, chegando as seguintes func¢des de vazdo em funcdo da abertura (Q1 ,):

Q11(a) =107°-(1,13836a” — 420, 804a* + 43878, 6a — 590467);

(
QLQ(G,) =10
Q173(CL) =10
Q174(a) = 10
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—6.(6,804153a® — 1612, 367a” + 127208, 2a — 1861323);
—6.(6,249532a® — 1578, 144a® + 135376, 5a — 1890509);

—6.(7,687050a — 1945, 410a? + 165637, 1a — 2353835).

(4.10)
@.11)
4.12)
(4.13)



Curvas caracteristicas da valvula 1 para diferentes comandos da bomba
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Figura 4.5: Curvas abertura vs. vazao da vélvula 1

De acordo com a equagdo 3.17, as funcgdes de ganho da vdlvula 1 para cada ponto de operacdo da

bomba usado sao
Ky, ,(a) =107° - (3,4151a® — 841,61a + 43879);

Ky, ,(a) =107%-(2,04125a® — 3224, T4a + 127208);
Ky, 4(a) = 1075 - (1,87486a° — 3156, 29a + 135377);
)

Ky, ,(a) = 1075 - (2,3061242 — 3890, 82a + 165637).

4.5.2 Valvula 2

(4.14)
(4.15)
(4.16)
4.17)

Similarmente aos procedimentos da valvula 1, utilizando os dados da Tabela 4.10, as curvas da vdlvula

2 sdo mostradas na Figura 4.6. A regressdo que melhor se encaixou foi também a polinomial de ordem 3,

chegando as seguintes fungdes de vazdo em fungdo da abertura (Q2 y,, ):

Qo.1(a) = —107% - (5,92513a® — 810, 811a* + 2121, 08a + 544658);

2,2(Q) = o ) a” — ) a” + y 10 — ;
Q2. 1075 - (1, 398484 — 344, 4244 + 29243, 1a — 600706

Qa3(a) = 107° - (1,26087a® — 302, 641a* + 25421, 6a — 438405);

Qa4(a) =107° - (1,66762a — 358, 136a* + 27847, 6a — 442513).
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Vazao (L's)

Curvas caracteristicas da valvula 2 para diferentes comandos da bomba
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Figura 4.6: Curvas abertura vs. vazdo da véalvula 2

Da mesma forma, pela equacdo 3.17, as funcdes de ganho da valvula 2 para cada ponto de operagado da

bomba usado sdo

Ky, (a) = =107 (1,784 — 162a + 212);

Ky, ,(a) = 1077 - (4,1954a% — 688, 85a + 29243);

Ky, 4(a) = 107° - (3,7826a — 605, 28a + 25422);

Ky, ,(a) =107° - (5,0029a% — 716,27a + 27848).

4.5.3 Valvula3

(4.22)
(4.23)
(4.24)
(4.25)

Realizando a inser¢do dos dados da Tabela 4.11 em um grifico e aplicando, igualmente as outras

valvulas, regressdes polinomiais de ordem 3, chega-se as fungdes de vazio em funcdo da abertura (@3, ):

Q31(a) =107°
Qs2(a) =107
@s33(a) =

Q34(a) =1075

que podem ser visualizadas na Figura 4.7.

6,115228a> — 1623, 75942 + 144714, 3a — 2416762
7,154650a% — 1957, 03742 + 179848, 0a — 2874178

e )
e )
1070 - (7,544983a° — 2104, 808a* + 197698, 5a — 2947453);
e )
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8,515595a° — 2343, 565a% + 218554, Ta — 3212659),

(4.26)
4.27)
(4.28)
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Curvas caracteristicas da valvula 3 para diferentes comandos da bomba

35k
o)
wa25L
i
b
§ 2|
154+
| Homba 450
i ——— Homba 60°%
— Bomba 75%
- Bomba S
|::|E| I} ! It Il i il L i
30 40 B0 20 100

50 60 7O
Abertura da vahlula (em %)

Figura 4.7: Curvas abertura vs. vazdo da véalvula 3

As fungdes de ganho da vdlvula 3, aplicando a equacdo 3.17, para cada ponto de operacdo da bomba

usado sdo
Ky, ,(a) = 107" - (1,8346a® — 324, 7T5a + 14471);
Ky, ,(a) = 1077 - (2,1464a® — 391, 41a + 17985);
Ky, 4(a) = 1077 - (2,2635a — 420, 96a + 19770);
Ky, ,(a) = 107" - (2,5547a® — 468, 71la + 21855).

4.5.4 Valvula4

(4.30)
4.31)
(4.32)
(4.33)

Por dltimo, tomando os dados da Tabela 4.12 e realizando a mesma regressao polinomial de ordem 3,

as fungdes de vazdo em funcdo da abertura (Q4,y,,) sd0

Qu1(a) = 1075 (5,969796a> — 1435, 148a* + 115656, 3a — 1953162);
(a) = 1075 - (2,86974a> — 823,800a> 4 78626, 8a — 788927);

Qu3(a) = 1075 - (2,66806a* — 793, 083a* + 79747, 4a — 538311);

Qaa(a) =107°-(3,37539a> — 998, 902a* + 98310, 9a — 794564),

e a Figura 4.8 mostra essas curvas.
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. Curvas caracteristicas da valvula 4 para diferentes comandos da bomba
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Figura 4.8: Curvas abertura vs. vazdo da védlvula 4

As fungdes de ganho da vélvula 4 foram entdo
Ky, ,(a) = 107" (1,7909a* — 287,03a + 11566);
Ky, ,(a) =107% - (8,6092a® — 1647, 6a + 78627);
Ky, ,(a) =107° - (8,0042a* — 1586, 2a + 79747);
Ky, ,(a) =107° - (1,013a® — 199, 8a + 9831).

aplicando, também, a equacdo 3.17 em todos os pontos de operacao da bomba.

(4.38)

(4.39)
(4.40)
(4.41)

A curva da vélvula 2, sem divida, foi a menos consistente dentre todas as curvas obtidas. A regressio

das curvas desta vdlvula mostraram-se com erros muito grandes e com um formato muito diferente das

curvas de outras valvulas.
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4.6 CARACTERISTICAS DAS BOMBAS

4.6.1 Bombai

Na caracterizagdo da bombas 1, foram utilizados os dados das Tabelas 4.9 e 4.12.

4.6.1.1 Fluxo apenas pela valvula 1

As curvas da bomba 1 nos diferentes pontos de abertura da valvula 1 sdo mostradas na Figura 4.9. A

melhor regressao obtida foi a polinomial de ordem 2, cujas equacdes sao

Q1.1(b) = —0,00015896% + 0, 036816 — 0, 9518; (4.42)
Q1.2(b) = —0,0003801b> + 0, 07845b — 2, 135; (4.43)
Q1.3(b) = —0,0003112b% + 0,07419b — 1,908; (4.44)
Q1.4(b) = —0,0003447b 4 0,08132b — 2, 161; (4.45)
Q1.5(b) = —0,0004605b 4 0,09853b — 2, 731; (4.46)

Q1,6(b) = —0,0005164b> + 0,1078b — 3,074. (4.47)

Curvas da bomba 1 para diferentes aberturas de V1 & V4=0%
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Figura 4.9: Curvas comando da bomba vs. vazio da vélvula 1
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4.6.1.2 Fluxo apenas pela valvula 4

As curvas da bomba 1 nos diferentes pontos de abertura da valvula 4 sdo mostradas na Figura 4.10. A

melhor regressao obtida foi a polinomial de ordem 2, cujas equacdes sao

Qa.1(b) = —0,0004372b% + 0,08049b — 2, 354; (4.48)
Qu.2(b) = —0,0002202b% + 0, 05186b — 0, 9858; (4.49)
Qa.3(b) = —0,0002621b> + 0, 06106b — 1,114; (4.50)
Qa.4(b) = —0,00026296% + 0,06293b — 1, 154; 4.51)

Qu5(b) = —0,0002727b% + 0,06392b — 1, 12; 4.52)
Qua.6(b) = —0,0002601b% + 0,06241b — 1,074. 4.53)

Curvas da bomba 1 para diferentes aberturas de V4 e Vi=0%
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Figura 4.10: Curvas comando da bomba vs. vazao da valvula 4
4.6.2 Bomba2

4.6.2.1 Fluxo apenas pela valvula 2

As curvas da bomba 2 nos diferentes pontos de abertura da vdlvula 2 sdo mostradas na Figura 4.11. A

melhor regressdo obtida foi a polinomial de ordem 2, cujas equacdes sdo

47



Q2.1(b) = —0.001126b* + 0.2064b — 8.328;

Qo.2(b) = —0.001124b% 4 0.1992b — 6.357;

Q2.3(b) = —0.000643b* 4 0.1245b — 3.164;

Q2.4(b) = —0.0007777b* + 0.1509b — 3.863;

Q2.5(b) = —0.0008024b* 4 0.1587b — 4.041;
(

Q2,6(b) = —0.0003624b + 0.1092b — 2.664.

Curvas da bomba 2 para diferentes aberturas de V2 e V3=0%
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Figura 4.11: Curvas comando da bomba vs. vazao da valvula 2

4.6.2.2 Fluxo apenas pela valvula 3

(4.54)
(4.55)
(4.56)
(4.57)
(4.58)
(4.59)

As curvas da bomba 2 nos diferentes pontos de abertura da valvula 3 sdo mostradas na Figura 4.12. A

melhor regressao obtida foi a polinomial de ordem 2, cujas equacdes sao
Q3.1(b) = —0.0001716b% + 0.04222b — 0.9317;

Qs.2(b) = —0.0002896b + 0.06777b — 1.111;
Qs.3(b) = —0.00037915 + 0.08626b — 1.366;
Q3.4(b) = —0.0004236b> + 0.09534b — 1.563;
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Qs5(b) = —0.0004103b + 0.09473b — 1.519; (4.64)
Qs.6(b) = —0.000403b + 0.09446b — 1.508. (4.65)

Curvas da bomba 2 para diferentes aberturas de V3 & V2=0%
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Figura 4.12: Curvas comando da bomba vs. vazdo da védlvula 3

4.6.3 Analise dos dados obtidos

Vé-se, novamente, o impacto da ma qualidade do transmissor de vazao 2 no experimento. As regressoes
da Figura 4.11 mostram ser menos precisas em relacdo aos pontos da andlise; e, no caso da valvula em 30%,

ha uma zona morta que na realidade ndo existiu, porém o sensor ndo conseguiu detectar qualquer vazao.

Um fato importante de ser notado € que a curva caracteristica das bombas t€ém formato de equacio de
segundo grau tendo uma aproximagao um pouco maior da linearidade, caso que ndo foi verificado na curva

das valvulas.

Ao aplicar a equagdo 3.18 em todos os pontos de abertura da vélvula, tém-se as equacdes do ganho da

bomba. Elas sdo mostradas no Anexo I.
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4.7 CARACTERISTICAS DE VAZAO EM FUNCAO DA ABERTURA E COMANDO
DA BOMBA

Buscando reunir toda a informagéo do experimento em apenas quatro equagdes - uma para cada valvula
-, fez-se necessdrio um grafico em trés dimensdes. Observando os resultados obtidos até este momento,
viu-se que seria possivel realizar uma regressao polinomial de duas varidveis (b,a) de grau (2,3), pelo que

mostraram as regressoes feitas para as bombas e para as védlvulas. As fungdes Q;(b, a) terdo o formato de

Qi(b,a) = poo + p1ob + po1a + paok? + priba + poaa® + parb*a + piaba® + peza® (4.66)

A Figura 4.13 é o grafico da vazdo passando pela valvula 1 em funcdo da sua abertura e da operacdo
da bomba 1.

Curva Q, (a,b]

|:|‘v’az§n na vakula 1

®  “Yazaovs. Bomba, Abertura

2.5 -
2
ﬂ 1.5~
= |
y AT
S : o .~
= ; F.'“'l"##l.l.l.l' o _h»“:"j
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Figura 4.13: Curva bomba vs. abertura vs. vazdo na vélvula 1

A funcio obtida nessa regressao foi

Q1(b,a) = —1,443 4+ 0,002923b + 0,0321a — 8,858.10~°b? + 0, 001567ba

(4.67)
—0,001016a% — 4,101.10750%a — 5, 528.10 %ba? + 5,47.10 %63,

donde resulta, pela equagdo 3.19, que o ganho genérico da vazio que passa pela vélvula 1 em funcio de

sua abertura e do comando da bomba é

Ky, (b,a) = 107° - (1,0882a” — 1,9258ab — 46, 5a — 0,4101b* + 138, 98b + 3502, 3). (4.68)
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A Figura 4.14 apresenta a curva da vazdo da vdlvula 2 em relacdo a abertura e ao comando da bomba

Curva Cl,(a,b)

[ ]%azéo navalula 2
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)

=

100
=i 0 a0
a0 a0 Abertura (em %)

Comando da bomba (em %)

Figura 4.14: Curva bomba vs. abertura vs. vazio na valvula 2

A regressao foi dada por

Qa(b,a) = 9,336.10"%3 +1,01.10 5% — 0,002378a” — 5,934.10 %ab?

(4.69)
+0,001021ab + 0, 1655a — 0,0001653b% + 0,04747b — 6, 245.
O ganho de vazdo da valvula 2 €, portanto,
Ky, (b,a) = 2,9019.10°a* — 9,848.10 %ab — 0,0037356a
(4.70)

—5,9342.10750% + 6, 9083.10™*b + 0, 21299.

E mostrada na Figura 4.15 a regressio feita para os dados de vazio da valvula 3.
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Figura 4.15: Curva bomba vs. abertura vs. vazdo na valvula 3

A fungdo Q3(b,a) é

Q3(b,a) = 7,333.107%a3 — 5,545.10"%a?b — 0,001633a* — 3,193.10 %ab?

4.71)
+0,00144ab + 0, 1035a — 0,0001334b% + 0,01211b — 3,03,
e a respectiva funcdo de ganho é
Ky, (b,a) = 1,645.10 %a% — 1,748.10 5ab — 0,001826a
(4.72)

—3,193.107%02 + 0,001173b + 0, 1156.

Por dltimo, a curva de trés dimensdes da valvula 4 estd apresentada na Figura 4.16.
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Figura 4.16: Curva bomba vs. abertura vs. vazio na vélvula 4

A regressdo polinomial para esta tltima valvula em andlise resultou em

Q4(b,a) = 3,721.10" %% — 1,416.107%a%b — 0,0009172a% + 1,487.10 S ab?

4.73)
+7,735.10%ab + 0,08067a — 0,000385b% + 0, 06576b — 3, 595,
ao passo que seu ganho em fungdo de a e b foi
Ky, (b,a) = 9,746.10 %% + 1,412¢ — 7ab — 0,001757a
4.74)

+1,487.107%% — 0,0006926b + 0, 1464,

Observando novamente a Figura 4.14, veem-se bastantes pontos fora da regressdo, ao contrrio das

demais curvas.

4.8 APLICACAO DE CONTROLE DE NiVEL

4.8.1 Filtro dos transmissores de nivel

O filtro passa-baixa utilizado na saida dos sensores transmissores de nivel teve constante de tempo

igual a 2 segundos, na forma da equagdo 2.17, ou seja

Gy(s) = . (4.75)
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Para a escolha deste valor, levou-se em conta a previsdo de que os processos que envolvem os niveis
s@o lentos o suficiente para a dindmica desse filtro ndo interferir na resposta da varidvel que se quer medir.
Mais tarde foi confirmado que essa dindmica pdde ser desprezada de fato, observando, por exemplo, a
Figura 4.20.

4.8.2 Definicao de ponto de operacao

Os primeiros testes que foram realizados visaram alcancar uma configuragao de abertura de valvulas tal
que se obtivesse a relagdo 70%-30% de vazio para os pares de vdlvula (1,4) e (2,3), ouseja, y1 = 2 =0, 7,

de acordo com o exposto na se¢do 3.2, de modo a trabalhar com um sistema de fase minima.

Deixando primeiramente a bomba 1 funcionando em 60% e a bomba 2 desligada, foi realizada a medi-
¢do do tempo gasto para encher o tanque 1 e o tanque 4 até o nivel 100%. Conhecendo o volume de cada

tanque - conforme visto na Tabela 4.2 -, chega-se a vazio de entrada em cada um deles.

Foram feitos ajustes na abertura das vdlvulas 1 e 4 até alcancar um direcionamento de 70% da vazao
total da bomba 1 ao tanque 4 e o restante ao tanque 1. O mesmo procedimento foi feito com a bomba 2 e os
tanques 2 e 3, deixando a bomba 1 desligada. As aberturas das védlvulas para essa configuragdo 70%-30%

sdo mostradas na Tabela 4.13.

Tabela 4.13: Abertura de valvulas para relacdo 70%-30% de vazdo

Valvula 1 | Valvula 2 | Valvula 3 | Valvula 4
Abertura 50% 45% 90% 100%

Em seguida, foi feita a verificacio da nova zona morta das bombas?, variando o comando de entrada até
perceber visualmente que havia algum fluxo de entrada nos tanques inferiores. Os valores obtidos foram

entdo colocados na Tabela 4.14.

Tabela 4.14: Valores de zona morta das bombas

Tanque 3 | Tanque 4
Bomba 1 - 23%
Bomba 2 22% -

A partir desses valores, as fun¢des que irdo realocar a escala do comando de operagdo para nio haver
mais zona morta nos tanques atuados serdo f; e fpo seguindo a equacdo 3.20, para as bombas 1 e 2

respectivamente, sendo, portanto

(100 — 23) 67
= 423 =y 2 47
For (u) oo Ut 23 =gt 23, (4.76)
© (100 — 22) 68
= T 422 =y + 22, 4,
oz (u) oo Ut oot (4.77)

3Aqui j4 havia sido feito o reparo na conexio do cabo trifisico da bomba 1. Vide nota de rodapé n. 2 deste capitulo, na
pagina 39.
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A partir deste momento, toda referéncia aos percentuais de funcionamento de bomba serdo dadas nessa

nova escala.

Foi percebida uma zona morta nos tanques superiores diferente dos tanques inferiores. A tabela 4.15

mostra os comandos de cada bomba a acima do qual comeca a fluir 4gua para os tanques superiores.

Tabela 4.15: Valores de zona morta (com nova escala fj,(u)) - tanques superiores

Tanque 1 | Tanque 2
Bomba 1 16% -
Bomba 2 - 15%

Os valores escolhidos para o ponto de opera¢do das bombas foram com base em tentativa e erro,
visando chegar aos valores mais razodveis possiveis. Colocando as duas bombas em 30%, notou-se que os
niveis dos tanques inferiores passavam de 50%. Reduzindo a forca da bomba 1 para 25% alcangou-se um

regime permanente interessante: havia dgua fluindo para os 4 tanques e os niveis estabilizaram-se em

hso = 42, 8% (4.78)

o = 34,5%, (4.79)

em que hs, € a altura inicial (em %) do nivel 3 (H3) e hy, € a altura inicial do nivel 4 (H4), também dado
em percentual. Os sinais de entrada para o regime permanente inicial foram w1, = 25% para a bomba 1 e

uzo = 30% para a bomba 2.

A Figura 4.17 mostra como se comportaram os quatro niveis nessas configuracdes de regime inicial.
Para se chegar ao grifico mostrado, bancada ficou em funcionamento com as duas bombas fixadas em

U1o = 25% e u9, = 30% por um grande intervalo de tempo até se iniciar a coleta dos dados.

E possivel ver que ha muita perturbacio em todos os niveis. Uma observagao visual mostrou que esse
comportamento oscilatério ocorria por um tempo, deixava de ocorrer e depois mais uma vez retornava a
aparecer no sistema, de forma aleatéria. Tudo isso ocorria com processo funcionando em malha aberta,

tendo ambas as bombas operando de forma fixa.

Outro fato que deve ser apontado é o comportamento similar entre o nivel 1 e o nivel 3, assim como
entre os niveis 2 e 4. Pelo esquemdtico da planta (apresentado na Figura 3.1), a saida do tanque 1 € entrada

no tanque 3; idem para os tanques 2 e 4.

Para visualizar melhor este comportamento dos niveis no regime inicial, a Figura 4.18 mostra a varia¢do
dos niveis dos tanques 1 e 3 em um mesmo grafico. A mesma coisa foi feita para os niveis 2 e 4, e posto

na Figura 4.19.
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Nivel 1 em regime permanente inicial -

Figura 4.17: Resposta dos niveis em regime permanente inicial
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Observando com aten¢do as Figuras 4.18 e 4.19, nota-se que quando os niveis dos tanques superiores
sofrem uma variacfo crescente, os tanques inferiores variam de forma decrescente, de maneira sincroni-

zada. Em especial a partir do instante £ = 150s, até mesmo a amplitude da variacio apresenta-se igual.

Para que se mantenha um nivel estdvel, é necessério que o fluxo de entrada em um tanque seja igual ao
fluxo de saida. Observando primeiramente os niveis dos tanques 1 e 3 (Figura 4.18), o que pode explicar
o efeito observado € uma altera¢do no fluxo de saida do tanque 1 - g1 3 -, que € uma entrada do tanque 3.
Quando ¢; 3 diminui, o tanque 1 sofre um aumento do seu nivel e o tanque 3 sofre o efeito inverso. Essa
vazdo ¢1 3 chega ao seu valor minimo nos pontos de pico do nivel 1, quando comeca a retornar ao seu valor
inicial.

A causa dessa altera¢do no fluxo, no entanto, ndo € evidente. Poderia ser, por exemplo, alguma entrada
de ar no cano extensor que liga o tanque 1 ao 3. Com essa entrada de ar, formar-se-iam bolhas que
limitariam a passagem de dgua por toda ou parte da se¢do do cano. Quando a coluna de dgua do tanque
superior estiver em um nivel suficientemente alto para gerar uma pressio que rompa a bolha, o nivel voltara
a decrescer até retornar ao regime permanente ou outra bolha se formar. Ao longo do experimento, muitas

bolhas provenientes deste tubo foram observadas de forma visivel.
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Figura 4.18: Variacdo dos niveis 1 e 3, em relag@o ao valor de regime permanente inicial
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Figura 4.19: Variacdo dos niveis 2 e 4, em relag@o ao valor de regime permanente inicial
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E importante saber que o tanque 1 possui sua entrada de dgua na extremidade superior, como que
formando uma queda livre de entrada. Tal fato faz gerar muita turbuléncia no nivel, especialmente quando
este é mais baixo (a altura da queda é maior neste caso). Mesmo que néo se gerasse bolhas, esse efeito da
queda de dgua no ponto de saida de liquido poderia provocar perturbacdes desse tipo no sistema.

Mais tarde, foi percebido que quando os tanques superiores operavam em niveis acima de 30% esse
efeito oscilatério era bastante atenuado: a altura da coluna de liquido compensava a turbuléncia causada

pela entrada do fluido, deixando a vazdo de saida mais regular.

A andlise para os tanques 2 e 4 (Figura 4.19) ¢ andloga a explicacdo acima.

4.8.3 Identificacao do processo
4.8.3.1 Modelo dos niveis em relagdo a bomba 1

Para se obter as fungdes de transferéncia do nivel em relagdo a entrada - bomba 1 -, foi aplicado uma
sequéncia de degraus, partindo do valor inicial u;1,. No entanto, para realizar a andlise da resposta, foram
subtraidos os valores iniciais de forma a restar somente a variagdo na entrada e a variacdo na saida. As
Figuras 4.20 e 4.21 apresentam, respectivamente, a variacio do nivel 3 e do nivel 4 aos degraus de entrada
na bomba 1.

Resposta do nivel 3 aos degraus de entrada na bomba 1
T T T T

Nivel 3 (sem filtro)
Nivel 3 (filtrado)
Modelo B H,

——Sinal da bomba 1

Comando bomba 1/ Altura (variagdo, em %)

500
Tempo (s)

Figura 4.20: Resposta nivel 3 & bomba 1
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Figura 4.21: Resposta nivel 4 a bomba 1

Com esses dados, foi feita a regressdo no software Matlab® utilizando a ferramenta ident. A Figura 4.22

mostra as telas principais dessa ferramenta, sendo possivel adicionar um novo sinal (Import data -> Time-

Domain Signals), realizar um pré-processamento para remover médias (Preprocess), ou estimar algum
modelo matematico para o sinal em andlise (Estimate). Esta tltima tela € apresentada na Figura 4.23.
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Figura 4.23: Tela para estimar pardmetros de modelo de processos

Nessa tela de estimativa da Figura 4.23, cujo titulo € Process Models, esta sendo mostrada a fungéo de
transferéncia que se quer encontrar, de acordo com a equacio 3.21; e, a partir dos dados de entrada, essa

ferramenta aplica métodos numéricos para estimar os parametros dessa fungdo de transferéncia.

Chega-se, desse modo, as seguintes equacdes:

1,631
o _ _—s6ss_ L 4.80
Bibs(8) = € o (4.80)
¢ 1,372
G — 3225 D902 481
B1H4(3) € 22,985 + 1 ) ( )

em que G, i1, ($) € a fungdo em malha aberta cuja entrada € a variacdo no comando da bomba 1 e a saida
¢ a variacdo no nivel 3; e Gep, i, (s) a fungdo de transferéncia cuja entrada é a bomba 1 e a saida é a

variacdo no nivel do tanque 4.

4.8.3.2 Resposta dos niveis ao degrau na bomba 2

De modo a chegar nos modelos matemdticos que relacionam a altura de liquido dos tanques inferiores
com a bomba 2, fez-se o mesmo procedimento descrito em 4.8.3.1. Sendo assim, as Figuras 4.24 e 4.25

contém a variacdo do nivel 3 e do nivel 4 aos degraus de entrada na bomba 2, respectivamente.
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B Resposta do nivel 3 aos degraus de entrada na bomba 2
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Figura 4.24: Resposta nivel 3 a bomba 2
i Resposta do nivel 4 aos degraus de entrada na bomba 2
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Figura 4.25: Resposta nivel 4 a bomba 2
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Depois de utilizar a ferramenta ident, as funcdes de transferéncia obtidas foram

1,898
G =e b 4.82
Boy (5) = € 28,015 + 1 (4.82)

© 1,231
o _21e L , 483
By (5) =€ 15,355 + 1 (4.83)

E visivel que hd muitas oscilagdes indesejadas na identificacio dos modelos cuja entrada é a bomba 2.
Na resposta do nivel 3 a bomba 2, vista na Figura 4.24, essa oscilacdo dura todo o processo; enquanto que,
na Figura 4.25 - resposta do nivel 4 -, ha alguns instantes de influéncia maior da perturbagdo, tais como em
t = 100s,t = 350s e t = 870s.

Essas perturbagdes mostram que os sensores de pressdo instalados no fundo de cada tanque ndo me-
diram somente o resultado da atuagdo nas bombas no nivel (pressdo estdtica). O liquido turbulento fazia
medir componentes de pressdo dindmica e causava o efeito oscilatério. Somado a isso, havia o ruido elé-
trico de alta frequéncia, o qual a filtragem conseguiu limpar da malha de controle sem prejuizo a dindmica

do processo.

Pelo formato dos dados do nivel 4 em resposta a bomba 2 na Figura 4.25, jd se v€ que o sistema nao
demonstrou um comportamento exatamente linear e de primeira ordem. Sem divida, isso foi a causa de
se identificar uma constante de tempo tdo diferente dos outros trés modelos. Esse experimento foi repetido

para essa bomba e esse nivel; e, mesmo assim, chegou-se a uma resposta apresentada dessa maneira.

4.8.4 Implementacao de controladores PI
4.8.4.1 Controlador Pl para a bomba 1 e nivel do tanque 4

O primeiro controlador* projetado e implementado foi para o nivel do tanque 4, utilizando a sintonia
IMC. Esse tipo de sintonia faz com que a malha fechada tenha uma resposta de sistema de 1? ordem, com
constante de tempo A. O valor escolhido para A, g, foi um ter¢o da constante de tempo do sistema bomba
1-nivel 4 (B1H4) em malha aberta, isto é

22,98
gy, =~ s = T,06s. (4.84)

Tendo Ap, g, definido, os valores de Kp; e 1% sdo obtidos de forma imediata, de acordo com as
equacdes da sintonia PI-IMC mostradas na Tabela 2.4 para uma funcdo de primeira ordem com atraso.

Logo,

Kpy = 1,54 (4.85)

T = 22,98. (4.86)

“Para todos os controladores projetados, os sinais dos transmissores de nivel passaram pelo filtro da equacio 4.75. Ao longo
da secdo 4.8.4 serdo mostrados apenas os sinais ja filtrados.
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A Figura 4.26 mostra a resposta do nivel 4 com o controle PI aplicado na bomba 1. O sinal da bomba

2 permaneceu em 30% durante todo este experimento.

Resposta do nivel do tanque 4 - apl
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Figura 4.26: Resposta do controlador PI - nivel do tanque 4

Realizando a anélise da Figura 4.26 encontram-se as seguintes constantes de tempo:

TB1Hy = 7,88

TB H,_Stm =17, 1s,

(4.87)

(4.88)

sendo Tp, g, € TB, H,_S%m respectivamente a constante de tempo do sistema real e do sistema simulado.

O sinal de controle e o sinal de entrada no controlador (o sinal de erro) desse experimento sdo mostrados

nas Figuras 4.27 e 4.28 respectivamente.
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Figura 4.27: Sinal de controle - controle de nivel do tanque 4
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Figura 4.28: Erro - controle de nivel do tanque 4
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Percebe-se a semelhanca que hd entre o sistema simulado e o sistema real do nivel do tanque 4, tanto
os sinais de controle e de erro, quanto a propria resposta do nivel.

Por dltimo, foi colocado na Figura 4.29 o comportamento do nivel 3 (sem malha de controle), apenas

para comparar a saida real com o modelo matematico calculado, verificando a interferéncia da bomba 1 no

nivel 3.

O modelo da influéncia da bomba 1 ao tanque 3, no entanto, ndo apresentou um resultado satisfatorio.
Vé-se que a fungio G p, i1, (s) chegou ao mesmo regime permanente que o sistema real, porém hd um erro
na parte transitoria do degrau de subida. O degrau de descida foi muito afetado por oscilacdes indesejadas,

prejudicando a anélise.
Outro ponto interessante € notar que a constante de tempo do sistema em malha fechada ficou muito

préximo dos 7, 66s desejados, com uma diferenca de 2,6% apenas.
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Figura 4.29: Perturbacio causada no nivel 3- controle de nivel do tanque 4

4.8.4.2 Controlador Pl para a bomba 2 e nivel do tanque 3

O controlador proporcional integral para o nivel 3, tendo a bomba 2 como varidvel manipulada, também

foi feito utilizando a sintonia IMC proposta na Tabela 2.4. A constante de tempo em malha fechada

escolhida foi 1/4 daquela em malha aberta. Por isso

28,00
AByHy = ;1 =7,00s. (4.89)
O ganho proporcional desse controlador foi
Kps =1,32 (4.90)
e o tempo de integracao foi calculado como
T9 = 28, 00. (4.91)
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Realizado o experimento com o degrau de subida e descida na referéncia do nivel 3 - mantendo a

bomba 1 constante em 25% -, o resultado € apresentado na Figura 4.30.

Resposta do nivel do tanque 3 - aplicacdo de Pl apenas na bomba 2
T

70 T T T T T T T
Nivel 3 real
—— Referéncia
65 - Nivel 3 simulado| |
N
f f‘ \ Y
| / A’ {1 | \ T4 ;
B0 - /1 / A\ f (o L L i B A i
RAVATAVRAVEALAAYRYl
P il I
_ 551 7 [ |
Ird
E f g
S50 }‘ \ |
& | \
5 g \I"‘ I‘jl‘\ N
/ /\
e L T T I | \\, A e 7
I T VO O L A W L N A0 VY A V. N
‘. Wi o 7 ALY,
40 H \ 1
\
35 |
30 | 1 I I | 1 I I | I
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
Tempo (s)

Figura 4.30: Resposta do controlador PI - nivel do tanque 3

Realizando as aproximagdes necessdrias para tratar a resposta em malha fechada como um sistema
de primeira ordem, pode-se efetuar a mesma anélise feita para o controlador By H,. Dessa maneira, a

constante de tempo em malha fechada do sistema real By H3 foi

TByHs & T, 21s, (4.92)

e a do sistema simulado foi
TByHz_Stm = 6, 71s. (4.93)

O sinal de controle e o sinal de entrada (o erro) no controlador PI do nivel 3 sdo mostrados nas Figu-

ras 4.31 e 4.32.
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90 Sinal de controle na bomba 2 - aplicagao de Pl apenas na bomba 2
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Figura 4.31: Sinal de controle - controle de nivel do tanque 3
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Figura 4.32: Erro - controle de nivel do tanque 3

Os dados de erro e sinal de controle provenientes da simulagdo apresentaram um comportamento muito
semelhante aos dados reais, excetuando as perturbagoes.

No que se refere a constante de tempo em malha fechada, esta ficou préximo dos 7s desejados, despre-

zando as perturbagdes que ocorreram na resposta.

A Figura 4.33 apresenta a resposta do nivel 4. Como se nota, ndo foi possivel verificar a validade do
modelo da influéncia da bomba 2 ao tanque 4, porque o nivel desse tanque sofreu perturbagdo ao longo de

todo o processo, prejudicando completamente a aproximacgdo de um modelo linear.

67



80 Resposta sub-atuada do nivel 4 - aplicacdo de Pl apenas na bomba 2
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Figura 4.33: Perturbacio causada no nivel 4- controle de nivel do tanque 3

4.8.4.3 Controladores Pl independentes e controle simultaneo de H3 e Hy

Tendo feito, em separado, ambos controladores PI dos niveis 3 e 4 com os respectivos atuadores diretos,
os dois foram aplicados na planta simultaneamente. De modo a verificar a consisténcia do controle, foram
feitos dois experimentos. O primeiro deles para verificar se era possivel manter H3 alto e H4 baixo; Hs
alto e H, alto; H3 baixo e Hy alto; H3 baixo e Hy4 baixo. O segundo experimento foi feito com a inteng¢do
de observar a resposta a degraus simultdneos nos dois niveis.

Quando aplicado o primeiro experimento na planta, os niveis se comportaram conforme as curvas
mostradas nas Figuras 4.34(a) e 4.34(b). Nos dados simulados, como o erro permanecia continuo sem o
controlador conseguir fazer efeito no sistema, foi implementado um anti-windup somente na simulacao.
Deve-se ter aten¢do, no entanto, a Figura 4.35, que apresenta os sinais de controle.
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Figura 4.34: Resposta dos niveis a primeira tentativa do experimento 1 - controle H3Hy
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(b) Experimento 1: controlador PI-H3 H4 - nivel tanque 4
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Figura 4.35: Sinal de controle - controle H3Hy
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(b) Experimento 1: sinal de controle - PI do nivel do tanque 4

O que se vé nas Figuras 4.35(a) e 4.35(b) é que, quando comecgou o experimento no regime permanente
inicial, os sinais de controle que foram aplicado nas bombas 1 e¢ 2 foram ui, = 25% e ug, = 30%,
conforme estabelecido na Secdo 4.8.2. No final do experimento, mesmo com as referéncias dos niveis 3 e
4 retornando aos valores iniciais, os sinais de controle foram para valores diferentes: a bomba 1 foi fixada
préximo a 50,5% e a bomba 2 ficou préximo de 7% - valor este dentro da zona morta de entrada do tanque
2 (vide tabela 4.15).

Essa mudanca no ponto de operag@o das bombas, feita de modo automatico pelos préprios controlado-
res, foi provocada pela grande instabilidade no antigo regime inicial das bombas 1 e 2. Pela Figura 4.34(b)

¢ possivel comparar como havia oscilagdes em torno da referéncia hy, entre os instantes ¢ = Os e ¢ = 200s;
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e depois, porém, do instante ¢ = 1100s, o nivel se apresenta mais estavel em torno da referéncia hg,. A

robustez do canal integral também foi demonstrada com esse experimento.

Outra constatacdo, pela Figura 4.35(b), vé-se que o sinal de controle da bomba 2 entrou em saturagio

entre t ~ 710 s e t ~ 980 s, tornando-se menor que zero.

Com esses resultados, foram alterados os valores iniciais das bombas, sendo agora:

uh, = 50,5% (4.94)

Uy = T%. (4.95)

Foi também implementado um anti-windup no controlador, de modo a lidar mais rapidamente com
a saturacdo. A Figura 4.36 mostra um PI com anti-windup implementado, conforme a Figura 2.7. Os
limites do bloco de saturacdo sdo dependentes do valor inicial das bombas, configurados para tornar a

saida (controlador+valor inicial da bomba) limitada entre O e 100%.

A ()

- ctrl_sig
Saturation_PID_B1

i

1
Til.s+1

Figura 4.36: Esquemadtico de um PI com anti-windup

Outro ocorrido na saida apresentada na Figura 4.34 foi o elevado erro em regime permanente no nivel
3 do modelo simulado. Uma falha na modelagem de G g, i7,(s) levou a isso. Fato é que o sistema real
apresenta uma nao-linearidade que o modelo utilizado ndo pode abarcar. De modo a corrigir o problema
e apresentar uma simulacdo mais proxima do sistema real, foi feito um ajuste no ganho de GBjH3(s)
por meio de tentativa e erro, até desaparecerem os erros em regime permanente. A fungdo utilizada na

simulacao foi
) = B0 0,362

. 4.96
22,825 + 1 (4.96)

/
By (S
O fato de se ter de fazer esse ajuste no ganho de G g, g, indica que esse modelo obtido ndo ¢ vélido
para um ponto de operagdo longe do qual ele foi tomado, causado pela ndo-linearidade do sistema. Essa
reducdo foi qualitativamente condizente com a curva da bomba 1 (Figura 4.9), visto que o ganho diminui

quando a bomba opera mais proximo de 100%.

As respostas de Hs e H, deste ensaio refeito foram colocadas nas Figuras 4.37 e 4.38. Em comparagdo
com o primeiro ensaio, o nivel 3 teve uma resposta melhor entre os instantes em que havia saturagdo. No
entanto, devido a mudanga no ponto de operacdo das bombas, o controle ficou mais deficiente quando
respondendo ao primeiro degrau em Hj3 (¢ = 200s). Este mesmo degrau causou uma perturba¢do maior

em H4 no novo ensaio.
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Resposta do nivel do tanque 3 - malhas fechadas dos niveis 3 e 4
T T T

110 = ——Nivel 3 real
—— Referéncia
——Nivel 3 simulado

90

80

~
o

60

Altura (em %)

50

40 W ed
30 i
20l i
10 ! I I I !

0 200 400 600 800 1000 1200

Tempo (s)

Figura 4.37: Experimento 1: nivel tanque 3 - Controlador PI-H3 H, com novo valor inicial de bombas e

anti-windup

Resposta do nivel do tanque 4 - malhas fechadas para niveis 3 e 4
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Figura 4.38: Experimento 1: nivel tanque 4 - Controlador PI-H3 H, com novo valor inicial de bombas e

anti-windup
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A Tabela 4.16 mostra o tempo de assentamento (erro < 2%) em cada malha de controle para cada

um dos instantes de degrau na referéncia, assim como o tempo necessario para rejeitar as perturbacdes
causadas pela atuacdo na outra malha.

Tabela 4.16: Tempos de assentamento

(*Resposta a perturbacao)

Tempo de assentamento (s)
Nivel Hj Nivel Hy
Degrau em Hs (t = 200 s, AHs = 42,2%) 114 113*
Degrau em Hy (t = 450 s, AH4 = 50,5%) 155% 130,4
Degrau em H3 (t = 700 s, AH3 = —42,2%) 63,8 70,4%*
Degrau em Hy (t = 950 s, AH, = —50,5%) 41% 48,5

O sinal de erro na entrada do controlador do nivel 3 estd na Figura 4.39 e do nivel 4 encontra-se na
Figura 4.40. O sinal de controle de entrada na bomba 2 estd apresentado na Figura 4.41 ao passo que o
sinal de controle da bomba 1 encontra-se na Figura 4.42.
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Figura 4.39: Experimento 1: erro na entrada do PI-B; H3 - Controlador PI-H3 H,4 com novo valor inicial
de bombas e anti-windup
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80 Erro de entrada no controlador (malha nivel 4) - malhas fechadas para niveis 3 e 4
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Figura 4.40: Experimento 1: erro na entrada do PI-B; H, - Controlador PI-H3H, com novo valor inicial
de bombas e anti-windup
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Figura 4.41: Experimento 1: sinal de entrada na bomba 2 - Controlador PI-H3H4 com novo valor inicial
de bombas e anti-windup
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100 Sinal de controle na bomba 1 - malhas fechadas para niveis 3e 4
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Figura 4.42: Experimento 1: sinal de entrada na bomba 1 - Controlador PI-H3H4 com novo valor inicial

de bombas e anti-windup

Pela andlise das Figuras 4.39 a 4.42, nota-se que o modelo simulado se comportou como o sistema real
pelo menos durante o tempo de subida (como se v€ nos instantes de degrau na referéncia). No entanto, a
simulacdo falhou em prever a interferéncia real que haveria entre as duas malhas de controle. Este problema
foi causado pela modelagem dos sistemas sub-atuados, isto é, By H3 e By H,4. Estes se comportam de forma
variante (alterando o ganho e a constante de tempo) dependendo do ponto de operacdo das bombas, além
de haver outras ndo linearidades nesses sistemas sub-atuados, o que dificulta a previsdo correta a partir
de um modelo linear. A forma mais imediata de se verificar a ndo linearidade no ganho dos atuadores é

observar as Figuras 4.9, 4.10, 4.11 e 4.12, que mostram as curvas de vazao das bombas.

Os sinais de controle estdo entre os aspectos que foram discrepantes entre a simulagdo e a aplicacdo
real. A Figura 4.42 mostra que o sinal para manter o nivel 3 alto e o nivel 4 baixo (200 < t < 425)
utilizou mais de 75% da poténcia da bomba 2 e algo préoximo de 5% da bomba 1. O modelo tedrico previa
que a bomba 2 conseguisse se manter proximo de 40% e a bomba 1 em 12%. A resposta transitdria entre
t = 450s e t = 700s também ndo ficou bem delineada pela simulacdo. Somente a partir de ¢ = 700s o

modelo retorna a acompanhar o sistema real.

Com esse primeiro experimento, foi vista a capacidade de cada malha de controle rejeitar a perturbacao
causada pela outra malha. Apenas o nivel 3 ndo conseguiu rejeitar totalmente a perturbagdo causada pelo

degrau na referéncia do nivel 4 em ¢ ~ 425s, permanecendo um erro de aproximadamente 2%.

Depois disso, foi feito o segundo experimento com esses mesmos controladores implementados, cuja

resposta dos niveis se encontram nas Figuras 4.43 e 4.44.
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Figura 4.43: Experimento 2: nivel tanque 3 - Controlador PI-H3 H, com novo valor inicial de bombas e

anti-windup
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Figura 4.44: Experimento 2: nivel tanque 4 - Controlador PI-H3 H, com novo valor inicial de bombas e

anti-windup
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Os tempos de assentamento para o segundo experimento estdo na Tabela 4.17.
Tabela 4.17: Tempos de assentamento experimento 2 - niveis H3 e Hy

Tempo de assentamento (s)

Nivel Hg Nivel Hy
Degrau 1 (t = 200s, AH3 = 17,2% e AH4 = 25,5%) 63,5 934
Degrau 2 (t = 500s, AHy = AH, = —30%) 00 28
Degrau 3 (t = 800s, AH3 = 12,8% ¢ AH, = 4,5%) 50,5 65,8

O nivel 3, quando a referéncia foi para Hs = 30%, ficou oscilando em torno dela com uma amplitude
tal que o erro ndo chegou a 2% de 30%, mostrando-se uma posicao de maior dificuldade para se controlar.
Foi depois de ¢ = 111s que nivel comegou a oscilar em torno do erro 0. Seria possivel assumir este como

sendo o tempo de assentamento.

Como as referéncias foram iguais para os dois niveis, o esperado era que uma malha causase uma
perturbagdo menos acentuada na outra. Isso foi observado: ao se analisar os sobrepassos que houve no
nivel do tanque 4 no primeiro e no segundo experimento, comparando a Figura 4.38 com a Figura 4.44,
nota-se que no primeiro experimento houve um sobrepasso de 47,2% (causado por perturbacio) e outro de
-17% quando feito o degrau de amplitude 50,5. Os sobrepassos que ocorreram no segundo experimento

tiveram modulo inferior a 10% no nivel 4.

Nos momentos em que houve sobressinal no nivel 3 no primeiro experimento, seu médulo foi sempre
préximo de 23,3%, como se pode tirar da Figura 4.37. Durante o segundo experimento, o degrau 1 e
o degrau 3 ocasionaram sobressinal de 16% e 7% no nivel 3. Somente a regido de controle instdvel do
segundo experimento, isto € em ¢ = 500 s até ¢ = 800s, ocorreu que o valor de H3 ultrapassasse em 52%

a referéncia.

Por fim, os sinais de erro nas malhas de H3 e H4 sdo mostrados nas Figuras 4.45 e 4.46; e os sinais de

controle de entrada nas bombas 1 e 2 se encontram respectivamente nas Figuras 4.48 e 4.47.

Como se vé, a simulacdo do sinal de erro e de controle estd condizente com a aproximagao do sistema

em um modelo linear, acompanhando a saida real grande parte do tempo.
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50 Erro de entrada no controlador (malha nivel 3) - malhas fechadas para niveis 3 e 4
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Figura 4.45: Experimento 2: erro na entrada do PI-B; Hs - Controlador PI-H3H, com novo valor inicial

de bombas e anti-windup
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Figura 4.46: Experimento 2: erro na entrada do PI-B; Hy - Controlador PI-H3H, com novo valor inicial

de bombas e anti-windup
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Sinal de controle na bomba 2 - malhas fechadas para niveis 3 e 4
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Figura 4.47: Experimento 2: sinal de entrada na bomba 2 - Controlador PI-H3H4 com novo valor inicial

de bombas e anti-windup

Sinal de controle na bomba 1 - malhas fechadas para niveis 3 e 4
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Figura 4.48: Experimento 2: sinal de entrada na bomba 1 - Controlador PI-H3H4 com novo valor inicial

de bombas e anti-windup
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5 CONCLUSOES

Quando se lida com uma planta didatica com equipamentos industriais, especialmente uma recém
adquirida tal como aquela que foi utilizada neste trabalho, sdo necessarios muitos ajustes. Ajustes pequenos
foram feitos do inicio ao fim do projeto, tais como re-calibracdo e testes de sensores e atuadores, conserto
de vazamentos nos tanques ou ainda a aplica¢do de medidas para reduzir ruidos, buscando as causas. Os

préprios inversores de frequéncia eram geradores de ruidos muito significativos.

Alguns outros ajustes, desta vez maiores, como, por exemplo, a substituicdo de sensores, a mudanca
na configuracdo dos inversores de frequéncia e a colocag@o de tubos estendidos nas entradas dos tanques
inferiores, também tiveram de ser feitos. Muitas pessoas estavam envolvidas para tornar a planta melhor

utilizavel.

Todas essas alteragdes dificultaram a realizacdo de um trabalho continuado na bancada até este mo-
mento, pois ela estava sendo submetida a mudancgas constantemente. J4 foram corrigidos alguns defeitos
que havia e espera-se que em pouco tempo nao haja mais mudancas significativas nos sensores e atuadores,

mudando o foco dos trabalhos para a aplicacdo prética das teorias de controle.

Na etapa de levantamento das curvas dos atuadores, um fato conclusivo é que o transmissor de vazao
2 mostrou-se de pouca qualidade, com sinais muito ruidosos e com faixa de operacdo menor quando com-
parado aos outros transmissores. Isso prejudicou a andlise das curvas da valvula 2, especialmente. Foi
exatamente a md qualidade desse transmissor - € de outros que se tornaram probleméticos depois - que

levou a remocao de todos eles para substituicao.

As funcdes de duas varidveis @Q;(a,b) que caracterizam os atuadores sdo, sem divida, uma maneira
enxuta e eficiente de se trabalhar com eles. Foi preciso somente de uma equagdo desse tipo para cada
valvula, enquanto que o nimero de equagdes por cada ponto de operacdo da abertura da valvula ou da

rotacdo da bomba foram 36, tornando a andlise mais complexa.

No mais, o levantamento das curvas caracteristicas dos atuadores ndo é, em si, um objetivo primario
do uso da planta didética de quatro tanques, mas deve possibilitar a implementacdo de controle de nivel
nos mais variados cendrios de conexdo de tanques e abertura de vdlvulas. Como houve diversas modifica-
coes apos a obtencdo dos dados para se chegar a essas curvas caracteristicas, os experimentos deverdo ser

refeitos.

Como ndo se visava a aplicacdo de um tipo de controle de complexidade muito elevada, uma andlise
qualitativa dos atuadores foi suficiente para tal. A identificacio feita do processo foi simples, direta e obje-
tiva, do mesmo modo que se espera em uma atuacao industrial. Com ela, foram obtidos os quatro modelos
de funcao de transferéncia de primeira ordem com atraso, possibilitando escolher a melhor sintonia de dois
controladores PI para o controle dos niveis dos tanques inferiores, realizando um projeto descentralizado

via modelo interno (IMC).

Evidente que foram encontradas discrepancias entre o sistema real e o modelo linear. Os préprios sen-

sores de nivel estavam medindo efeitos mecanicos fluidicos causados pela turbuléncia na coluna de dgua.
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Isso figura dentre as coisas que nfo se poderia supor em um modelo linear, além de outras caracteristicas
mecanicas do processo que levavam o sistema, por exemplo, a apresentar um nivel oscilante ainda que as

bombas fornecessem uma vazao constante.

Quando implementadas uma de cada vez, as malhas de controle de nivel dos tanques inferiores funci-
onaram préximo ao que havia sido projetado. A aproximacio entre o modelo simulado e os dados reais
mostrou uma correta identificacdo dos sistemas atuados. Os modelos tirados para os tanques sub-atuados,

no entanto, ndo se estenderam para outros pontos de operagao.

Quando as duas malhas de controle foram acopladas e testadas simultaneamente, o sistema agiu de
forma consideravelmente mais lenta. Ainda assim, ele apresentou a caracteristica de conseguir manter o
erro proximo de zero. O canal integral se mostrou eficaz nessa aplicacdo real, mesmo havendo discrepan-

cias entre o sistema real e o modelo linear.

De maneira sucinta, percebe-se que o objetivo geral deste projeto foi alcancado, dado que foi possi-
vel tomar diversos dados sobre a caracteristica dos atuadores e avaliar qualitativamente suas tendéncias.
Conjuntamente, foi também visto o comportamento de ruidos elétricos pela influéncia dos inversores de
frequéncia, assim como as caracteristicas mecanicas que causam prejuizo nas medic¢des e efeitos inespe-
rados no processo controlado. Ao longo de todo o projeto, foram identificadas pequenas e grandes falhas

que foram sendo corrigidas, corroborando para uma bancada mais apta para receber experimentos.

Quanto aos objetivos especificos deste trabalho, em primeiro lugar, a calibracdo dos sensores foi feita
com sucesso, ainda que os transmissores de vazdo tenham apresentado pequenas ndo linearidades. A
metodologia proposta para o levantamento das curvas de vazao dos atuadores também teve sucesso, pelo

que se vé nos resultados.

Quanto ao objetivo de se chegar a caracterizacdo da vazao em relacio ao sinal de atuacdo, os resultados
nao se podem considerar vélidos para as curvas da vdlvula 2, visto que o mal funcionamento do transmissor
de vazdo 2 prejudicou qualquer tomada de dados e sua anélise. Apesar de os outros transmissores estarem
em melhor estado, também as curvas das valvulas 1 e 4 ndo servem mais como valores quantitativos desta
bancada, visto que a bomba 1 foi reajustada para um correto funcionamento, alterando sua curva de vazao.

A curva da vélvula 3 € a Gnica que permanece como resultado satisfatdrio.

Por fim, o controle de nivel dos tanques 3 e 4 foi feito com 6timos resultados, excetuando algumas
faixas de operagdo em que o nivel permanecia em oscilacdo; efeito este que € causado pela configuracio

utilizada para a bancada neste trabalho.

Indubitavelmente, um dos melhores aprendizados que se teve foi a assimilag@o prética de como lidar
com o controle de um processo industrial, criando uma consciéncia analitica prépria para identificar causas
e solugdes para problemas que surgem nesse contexto. O aluno sai, sem divida alguma, mais familiarizado
com aplicacdes industriais, pronto para o enfrentamento de situagdes inesperadas das mais diversas que ha

nesse meio, sendo objetivo e eficaz ao lidar com elas.

81



5.1 TRABALHOS FUTUROS

A efeito de trabalhos futuros, seria interessante adicionar mais dois pontos de operacdo da bomba no

experimento do levantamento das curvas dos atuadores. Isso traria mais base para a andlise e regressiao dos
dados.

Mais importante ainda, futuramente, € evitar o efeito do nivel oscilante que foi observado no processo.
Para tal, basta aumentar a obstru¢do da valvula manual que conecta cada tanque superior ao inferior.
Fazendo isso, serd forcada uma situacdo em que os tanques superiores irdo operar em um nivel mais
alto, evitando o problema da formacdo de bolhas e de turbuléncia gerada pela cascata de dgua. Deve-
se lembrar que o problema de oscilagdo ocorria especialmente quando os niveis superiores operavam em
valores menores do que 30%.

Neste trabalho, foi aplicado apenas o controle PI descentralizado para um sistema de fase minima. Fica,
portanto, a sugestdo de se aplicar estratégias de desacoplamento das varidveis controladas, seja por uma
técnica mais convencional tal como o Feedforward, ou outra mais avancada (controle preditivo, adaptativo,
etc.) em sistemas de fase minima e ndo-minima. Pode-se tentar realizar algumas tentativas de controle
diferentes, utilizando, por exemplo, as vdlvulas para o controle do nivel, ou aplicando um controle em
cascata com a varidvel vazao. Por fim, sugere-se estudar a possibilidade de se controlar o nivel dos quatro

tanques simultaneamente, utilizando todos atuadores que forem necessarios.
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ANEXOS



I. EQUACOES DE GANHO DAS BOMBAS EM CADA
PONTO DE OPERACAO

1 FUNCAO DE GANHO DA BOMBA 1

I.1.1 Valvula 1 em 100%, Valvula 4 em 0%

Kp, ,(b) = —0,0003178b + 0,03681;
Kp, ,(b) = —0,0007602b + 0,07845;
Kp, ,(b) = —0,0006224b + 0, 07419;
Kp, ,(b) = —0,0006893b + 0, 08132;
Kp, ;(b) = —0,0009211b + 0,09853;

Kp, 4(b) = —0,0010330b + 0, 10780.

1.1.2 Valvula 1 em 0%, Valvula 4 em 100%

Kp,,(b) = —0,0008745b + 0,08049;
Kp, ,(b) = —0,0008745b + 0, 05186;
Kp, 4(b) = —0,0005241b + 0, 06106;
Kp, ,(b) = —0,0005258b + 0, 06293;
Kp, ;(b) = —0,0005455b + 0,06392;

Kp, 4(b) = —0,0005201b + 0,06241.
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2 FUNCAO DE GANHO DA BOMBA 2

.2.1 Valvula 2 em 100%, Valvula 3 em 0%

Kp,, (b) = —0.002252b + 0.2064;
Kp,,(b) = —0.002248b + 0.1992;
Kp,,(b) = —0.001286b -+ 0.1245;
Kp, ,(b) = —0.001555b + 0.1509;
Kp, ,(b) = —0.001605b + 0.1587;

Kp, 4(b) = —0.000725b + 0.1092.

l.2.2 Valvula 2 em 0%, Valvula 3 em 100%

Kp, ,(b) = —0.0003433b + 0.04222;
Kp, ,(b) = —0.0005792b + 0.06777;
Kp, ,(b) = —0.0007583b + 0.08626;
Kp, ,(b) = —0.0008472b + 0.09534;
Kp, ;(b) = —0.0008205b + 0.09473;

KB, 4(b) = —0.0008060b + 0.09446.

87



88

1.1 SIMULAGCAO

Il. DIAGRAMAS SIMULINK
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Figura II.1: Diagrama de simulagdo para o PI B H,
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Figura I1.4: Detalhe do bloco DeadZone

O bloco de deadzone da Figura I1.4 foi implementado para simular a faixa de valores das bombas 1 e 2 em que ndo havia fluido entrando nos tanques
superiores. Mesmo com a nova escala da bomba, foi verificado que essa zona morta existia. O valor do swifch remete a variacdo necessaria na bomba para se
alcancar essa saturacdo do sistema. Quando se chega a saturacdo, a saida do bloco de zona morta permanece constante. Essa ndo linearidade do sistema foi

dificil de se encontrar uma forma de simular.
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I.2 DIAGRAMA PARA APLICAGCAO REAL
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Figura II.5: Diagrama para aplica¢do de controle na bancada e testes em malha aberta




