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RESUMO

Esse trabalho apresenta uma metodologia para modelar, identificar, validar e controlar uma planta
piloto construida por dois tanques cilindricos e um cénico, do Laboratério de Controle de Processos
da Universidade de Brasilia. Inicialmente, um conjunto de equacoes nao-lineares foi obtido a partir
do balanco de massa dos liquidos que fluem entre os tanques. Tais equagoes foram utilizadas para
simular o comportamento (nivel de cada tanque) do sistema a diferentes configuragoes (devido
a existéncia de valvulas entre os tanques) e pontos de equilibrio. Apos definir as configuragoes
utilizadas no presente trabalho, foi utilizada a abordagem caixa-cinza no processo de identificagao
dos parametros. O modelo nao-linear foi, entdo, linearizado por meio das técnicas de i) expansao
em série de Taylor de primeira ordem em torno de um ponto de operagao e de ii) linearizacao
por realimentacao. Os parametros tanto do modelo nao-linear quanto do modelo linear foram
estimados com o auxilio da Toolbox de Identificagdo de Sistemas do software Matlab. Para validar
os modelos obtidos, foram utilizados dados diferentes dos usados na etapa de identificacao. Em
seguida, foram projetados controladores para controlar o nivel do tanque cénico para dois layouts
distintos. Por tltimo, foi implementado um controlador PI para a primeira configuragao estudada

com o auxilio da ferramenta Matlab.

Palavras Chave: nivel, tanque cOnico, processos, sistema nao-linear, linearizacao, linearizagdo

por realimentacao.

ABSTRACT

This work presents a methodology to model, identify and validate a process in an industrial plant
with level of liquids of 3 tanks, being 2 cylindrical tanks and a conic one, located at University of
Brasilia’s Laboratory Process Control. Initially, a set of nonlinear equations was obtained form the
mass balance. These equations were used to simulate the behavior (level of each tank) of the system
to different configurations (due to the existence of valves between the tanks) and balance points.
After setting the used configurations in this present work, the gray-box approach was used in the
identifying process of the parameters. The nonlinear model was linearized by the techniques of 7)
first order approximation Taylor series around an operating point and by i) feedback linearization
about an operation point and through the feedback-linearization technique and both the nonlinear
model parameters and the linear model ones were estimated with the aid of Matlab’s Toolbox
System Identification. In order to validate the obtained models, data different form those used in
the identification step were used. Next, controllers were designed to control the level of the conic
tank for two different layouts. At the end, a PI controller was build with the assistance of Matlab

to control the level of the conical tank for the first layout.



Keywords: level, conic tank, processes, nonlinear system, linearization, feedback linearization.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Contextualizagao

Processos industriais sdo identificados como procedimentos que fazem parte da manufatura de
um ou varios itens na fabrica¢ao em grande escala [1]. Tais procedimentos surgiram com objetivo
de reduzir o consumo de matéria-prima, reduzir desperdicios e garantir a qualidade do produto.
Para que seja possivel a realizagao desses objetivos, é necessario controlar as varivareis do processo

(pressao, temperatura, vazao, etc) de maneira eficiente.

Para controlar um sistema, é util criar um modelo matemaético (que é restrito a determina-
das caracteristicas do sistema) que o descreva corretamente e em seguida fazer simulagoes. As
simulagoes sao importantes para que se possa testar as técnicas de modelagem e, posteriormente,
de controle desenvolvidas antes de implementé-las na pratica. Contudo, ainda se faz necessario
um sistema fisico como uma planta piloto para que o projeto possa ser validado. Planta piloto é
uma planta que possui a mesma estrutura de uma industrial, porém em escala reduzida. Seu uso
é muitas vezes necessario devido ao custo muito alto que seria testar os modelos diretamente na

industria, em larga escala.

Para o presente trabalho, foi utilizada a planta de trés tanques, sendo um cénico e dois cilindri-
cos, devenvolvida pela empresa Didaticontrol, que pode ser configurada para layouts de diferentes
complexidades, devido a possibilidade de ajuste das valvulas presentes. Essa planta possui sensores
de vazao na saida de cada bomba e sensores de nivel em cada um dos tanques. Um CLP (controlador

logico programéavel) liga os inversores, coleta dados dos sensores e realiza travamentos de seguranga.

1.2 Objetivos do projeto

Esse relatério tem como objetivos o desenvolvimento de modelos matematicos linear e nao-linear
e a determinagao de seus parametros, de forma que seja possivel controlar o comportamento do nivel
da agua dentro de cada tanque de uma planta piloto real em duas configuragoes distintas. A partir

de ensaios de identificagao e validagao, sdo encontrados os pardmetros dos modelos linearizado por



Taylor, linearizado por realimentacao exata e o nao linear, através da utilizacao da Toolbox de
Identificagdo de Sistemas do Matlab. Apds encontrar os modelos matematicos que descrevem de
maneira satisfatoria os sistemas, sao utilizadas técnicas de controle a fim de controlar o nivel do

tanque conico para os diferentes layouts apresentados nesse trabalho.

1.3 Apresentacao do manuscrito

O presente trabalho esté estruturado em seis capitulos, sendo este, o Capitulo 1, referente a

contextualizacdo a cerca do tema e a definicdo dos objetivos.

Oo Capitulo 2 apresenta a descricao da bancada utilzada, a instrumentacao da planta e as

configuragoes utilizadas.

No Capitulo 3, se encontram as fundamentagoes tedricas necessarias para a realizacao dos

presentes experimentos.

Os experimentos de identificagao e validacao dos modelos matematicos que descrevem a planta

sao descritos ao longo do Capitulo 4.

O Capitulo 5 apresenta os projetos de controladores desenvolvidos e os resultados das simulagoes

dos mesmos e da implementacao em bancada.

Por ultimo, o Capitulo 6 apresenta uma sintese com a conclusoes a cerca dos resultados obtidos

ao longo do trabalho e, através desses resultados, sdo propostos futuros trabalhos.



Capitulo 2

Descricao da Bancada

2.1 Descricao da Planta

A planta utilizada nesse trabalho é uma planta piloto da empresa Didaticontrol. Nela ha
trés tanques de aco inoxidével, sendo dois cilindricos e um cénico, com visores para possibilitar a
visualizac¢ao do nivel do fluido de trabalho (4gua) em cada tanque. Toda programagao do CLP e

configuracao dos inversores e comunicacao com computador foi feita pela empresa Didaticontrol.

O sistema completo pode ser separado em quatro partes principais (Figura 2.1):

e Processo: é a bancada em si, com os 3 tanques de agua, reservatério, atuadores, sensores e

valvulas;

e Instrumentagao: quadro que recebe os sinais analégicos do processo e envia os comandos

para o quadro de poténcia;

e Poténcia: é o quadro que possui os inversores de poténcia. Ele atua sobre os motores e

valvulas solendide;

e PC: é o computador que possui o software que programa a CLP.
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Figura 2.1: Sistema completo

A Figura 2.2 representa de forma simplificada o processo, enquanto a Figura 2.3 é uma foto

da planta real.

Todo o controle e leitura dos sensores ¢ feito através de um CLP da B&R Automation. A
programacgao do CLP é feita com o software Automation Studio, em que a linguagem utilizada foi
a ladder.

E possivel projetar e desenvolver controladores PID com auxilio do software do CLP, mas seu
processo nao é tao simples e intuitivo de ser simulado. Para isso, foi feita uma comunicacao via
OPC entre esse software e o Matlab, em que o Automation Studio é configurado como o servidor

o Matlab é configurado como o cliente.

O sinal enviado do CLP vai para os inversores de frequéncia presentes no quadro de poténcia.

Dos inversores do quadro de poténcia, sai o sinal para as bombas de dgua utilizadas nas bancadas.

As caracteristicas dos componentes que podem ser vistos na Figura 2.3 s@o as seguintes:

e 01 tanque interativo em ago inoxidavel cilindrico com visor de vidro, diametro 145 mm e

altura 800 mm (tanque 1);

e 01 tanque interativo em ago inoxidavel cénico com visor de vidro de altura 800 mm, didmetro

maior 250 mm e menor 100 mm (tanque 2);

e 01 tanque interativo em ago inoxidavel cilindrico com visor de vidro, didmetro 145 mm e

altura 1160 mm (tanque 3);
e (03 sensores de pressao hidrostatica: da Velki;

e 01 bomba centrifuga: B1 do modelo MARK NXD — 4, com poténcia 1 c¢v, rotor com 120

mm de didmetro e rotacao corrigida 3500 rpm e vazdo méxima de 7 m3/h;

e 01 bomba centrifuga: B2 do modelo MARK NXD — 2, com poténcia 0,5 cv, rotor com 120

mm de didmetro e rotacao corrigida 3500 rpm e vazdo méaxima de 6 m3/h;



Hv2

Figura 2.2: Esquema simplificado da planta didéatica com trés tanques

09 valvulas manuais;

01 valvula solendide proporcional com servo operagao;

01 vavula solendide liga/desliga;

01 chave de nivel em cada tanque para impedir o vazamento dos tanques, desligando as

bombas assim que qualquer tanque atinja o volume méaximo;

01 CLP que gerencia o processo e se comunica com um computador;

01 computador que controla e centraliza todo o processo.

2.2 Configuragoes Utilizadas

Foram utilizadas dois layouts diferentes, ambos utilizando o tanque conico.



Figura 2.3: Planta didéatica com trés tanques

2.2.1 layout 1

Como primeiro layout (Figura 2.4), foi escolhida uma configuragao mais simples, devido ao
formato geométrico do tanque, em que sua area da secao transversal varia de acordo com o nivel
do liquido, tornando sua modelagem e controle mais complexos. Assim, as valvulas manuais foram
configuradas de forma que nesse layout fosse possivel ser modelado o comportamento do nivel do
tanque 2 com uma vazao de entrada resultante diretamente de B1. Ou seja, nesse layout o tanque
2 esté isolado dos demais para que seja possivel analisar apenas a relagao entre o tanque 2 e B1.

Escolhido esse layout, fica possivel determinar quais sao as variaveis presentes no sistema.

As variaveis de entrada podem ser divididas entre manipulada e distirbio, sendo que a mani-
pulada é aquela que pode ser manipulada por um operador humano ou controlador de forma que
a varfavel de saida se comporte da maneira desejada, enquanto o distirbio é qualquer variavel de
entrada que nao pode ser ajustada pelo operador. Ja as variaveis de saida podem ser divididas
entre controlada e nao controlada, sendo que a controlada é aquela que deve ser mantida em algum
valor desejado enquanto a nao controlada é aquela que, como o préprio nome ja diz, nao se dejesa

controlar.

No caso desse layout, temos uma variavel de entrada e trés varidveis de saida:

e Distarbios: ql;
e Variaveis Controladas: g3 e h2;

e Variaveis nao Controladas: q2.

Foi percebido que a valvula solendide Fvl possui pouca sensibilidade e, como o objetivo é



utiliza-la como a variavel manipulada, as demais vélvulas foram configuradas manualmente de
forma que as outras varidveis de entrada desse layout possam ter menor influéncia no sistema e

que o tanque 2 ainda se mantenha isolado dos outros.

Assim, a configuragdo dos componentes para futuro experimento em regime permanente é:

e As valvulas Hv3 e Hv7 completamente fechadas;
e As vavulas Hv2, Hv4, Hv5, Hv8 e Hv9 completamente abertas;

e A valvula Hvl aberta 3/4 de volta a partir da marcagdo na mesma, de forma que a vazao

proveniente de B1 seja pequena;

e A valvula Hv6 uma volta completa aberta a partir da marcacdo na mesma, de forma que a

vazao por essa salda seja pequena;
o B2 desligada;
e B1 ligada com 38% de sua rota¢ao méaxima;

e Valvula solenéide Fvl 30%
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Figura 2.4: Representagao layout 1

2.2.2 Layout 2

Para o layout 2 (Figura 2.4) as valvulas manuais foram configuradas de forma que o sistema
passasse a ser formado pelos tanques 1 e 2 e por B1. Assim, B2 e o tanque 3 estao isolados e

podem ser desprezados no modelamento.



Além disso, como o objetivo nesse caso é trabalhar com a rotacdo de B1 como a variavel
manipulada, nao foi necessario diminuir a influéncia das outras variaveis de entrada do sistema

mas sim levar em consideragao a faixa de valores que a vazao da bomba pode assumir.

As varidveis nesse layout sao:

e Variaveis manipuladas: ql;
e Variaveis controladas: hl e h2;

e Variaveis nao controladas: ql2, q2 e q3.

oK

Hv2

LI
icv

RESEEYA ORI

Figura 2.5: Representagao layout 2

Assim, a configuragdo dos componentes de interesse para futuro experimento em regime per-

manente é:

As valvulas Hvl, Hv4, Hvb e Hv7 completamente fechadas;

As vavulas Hv2, Hv3 e Hv6 completamente abertas;

B2 desligada;

B1 ligada com 41% de sua rota¢do maxima;

Valvula solenside Fvl 70%



2.2.3 Bombal

Como ambos os layouts utilizam B1, é necessério definir uma faixa de valores que a bomba

funciona.

O sinal de controle enviado & bomba é a porcentagem da vazao méxima da bomba. Assim, o

sinal de controle pode variar de 0%a100%.

Como é possivel ver na Tabela 2.1, em nenhum dos layouts existe vazao de entrada no sistema
para sinais de controle da bomba abaixo de 30%. Ja para os valores de controle muito altos nao

existe esse problema, mas sim a limitacao fisica dos tanques.

Apos alguns testes, foi definido que o valor méaximo que o sinal de controle enviado para B1
¢ 70%, uma vez que para valores maiores o nivel dos tanques acaba ultrapassando os limites de
segurancas antes do processo entrar em regime permanente. Assim, a faixa de valores para o sinal
de controle da bomba 1 é de 20% até 70%.

Tabela 2.1: Tabela com a vazao da bomba para os diferentes layouts

% Bombal | Frequénica na Inversora [HZ] | % Vazao layoutl | % Vazao layout2
0% 0 0 0
10% 5.7 0 0
20% 11.8 0 0
30% 17.8 13 16
40% 23.7 24 30
50% 29.8 35 42
60% 35.8 45 53
70% 41.8 53 63
80% 47.8 64 74
90% 56.7 76 86

E possivel perceber que paara a mesma rotacio da bomba 1, a vazao vista nos dois layouts é
diferente. Isso ocorre devido as diferentes configuragoes das valvulas Hvl e Hv2 para os diferentes

layouts.



Capitulo 3

Fundamentacao Teoérica

3.1 Modelagem matematica

Modelagem matematica é a area do conhecimento que estuda maneiras de desenvolver e imple-

mentar modelos matemaéticos dos sistemas reais [2].

Como o objetivo deste trabalho é controlar o nivel do fluido em cada tanque, o modelo mate-
matico que descreve o processo considera apenas que o sistema troca massa, ou seja, agua entre
dois tanques (ou entre um tanque e um reservatorio) por meio de tubulagées. O principio que rege

as equagoes obtidas é que a massa nao ¢ perdida durante o processo [3] [4].

Para isso, foi feito o balanco de massa para descrever a troca de fluido no processo.

3.1.1 Sistemas nao lineares

Sistemas dindmicos descrevem entidades em movimento, sendo possivel classificar e predizer

seu comportamento no tempo. Eles podem depender de varidveis mensuraveis e nao mensuraveis.

Diz-se que um sistema é nao-linear quando ele nao atende o principio da sobreposicao de
efeitos. Matematicamente, um sistema nao-linear é todo aquele que nao pode ser modelado por
uma equacao linear (algébrica, diferencial ou a diferengas). A dinamica de um sistema nao linear

pode ser descrita por [5]:
z(t) = f(z(t),u(t)) equgao de estados; (3.1)
y(t) = g(x(t),u(t)) equagao da saida (3.2)
em que:

e x(t) - vetor de estados, (dimensao n x 1);

e u(t) - vetor de entradas, (dimensdao m x 1);
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e y(t) - vetor de saidas, (dimensao p x 1);

e f(x,u) - vetor de fungdes nao lineares que descrevem a dindmica do sistema, (dimenssao

n x 1);

e g(z,u) - vetor de fungdes nao lineares que descrevem a saida do sistema, (dimensao p x 1);

Dessa forma,pode-se aplicar uma técnica de controle nao linear a planta, porém elas podem
gerar leis de controle de dificil implementagao ou cuja prova de estabilidade do sistema em malha
fechada é dificil.

Assim, para facilitar o controle do processo, normalmente é aplicada alguma técnica de line-
arizacao do sistema, uma vez que boa parte dos fenémenos fisicos podem ser descritos por um
modelo linear, pelo menos em torno de algum ponto de operacao. Tais técnicas sao numerosas e

de implementagao mais simples.

3.1.2 Sistemas Lineares

Um sistema linear é aquele que atende ao principio da sobreposicao de efeitos, ou seja, a
resposta do sistema frente a uma dada entrada nao é afetada pela presenca simultidnea de outras

entradas. Considere um sistema descrito por:

(3.3)

Se o sistema descrito pela equagao (3.3) for linear, vale a propriedade apresentada na Figura
(3.1).

entrada ] ) saida
—— | Sistema Linear :

u J
entrada — saida
I, — Y
U, — Ya
oy + Fug — ayy + By

Figura 3.1: Propriedade da superposi¢ao

Como sistemas lineares sao estudados ha mais tempo, existem solugoes gerais e fechadas para
projeto de controlador para um modelo linear. Além disso, existem ferramentas poderosas que

facilitam a an&lise do comportamento linear.
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3.1.3 Balanco de Massa

O balan¢o de massa descreve fluxo de massa no processo [6]. O comportamento nesse tipo de

tanque pode ser descrito da seguinte forma:

dm . :
ﬁ = Me — Mg (34)
Como m = pV, com p sendo a densidade (assumida constante), equagdo 3.4 pode ser descrita

como:

dv
- e s (3.5)
Para os tanques em que a area A da seccao transversal se mantém constante para qualquer
altura (ou nivel), como os cilindricos, é possivel modificar a equagao 3.5 de forma a retirar a area

da secgao transversal da derivada . Assim, equacao geral que descreve os tanques 1 e 3 é:

dh(t)
A—+= = Qe(t) - QS(t) (3'6)
dt
Contudo, para tanques em que a area da secgao transversal depende do nivel do liquido presente
no tanque, é necesséario encontrar a relacdo da area da secccao transversal com a altura h. Assim,

equagao geral que descreve o processo no tanque 2 [7] é:

d(A(h)h(1))

dt = QE(t) —4s (t) (37)

Expandindo a equagao 3.4 especificamente para o tanque 1, temos:

dhy (t)
A =q1— q12 — Q130 —
1 dt q1 — q12 — 413 q13b
dhy(t) T
A1 dt = H’Ugbl — H’U3L12 hl(t) - HU5L13a hl(t) - 0, 5H1

—HuvyLyzp\/|ha(t) — (hs(t) — 0,5H3)|
(3.9)

em que:
e A; é a area da secao transversal do tanque 1;

e hy(t) é o nivel do tanque 1;

e h3(t) é o nivel do tanque 3;

Huv; é a valvula manual i;

e H1 é o nivel maximo do tanque 1;
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e H3 ¢é o nivel méximo do tanque 3;
® g1, € a vazao entre o tanque 1 e o tanque m;

e L,, é a constante de escoamento da vazao m.

Expandindo a equagao 3.4 especificamente para o tanque 3, temos:

dhs(t)
dt

dh
Az dg( ) —b2+HU5L13a\/h1 —0,5H1 —|—HU4L13b\/‘h1 )—0 5H3)’ (3'9)
—HU8L3\/ h3 HUnga\/ - 0 5H3 F’1)2L3b ( ) - 0, 2H3

—HU7L23\/|h3 t) — (ha(t) — 0,25 H2)|

As

=02+ q134 + @130 — 93 — 430 — Q36 — 23

em que:

e A3 é a area da secao transversal do tanque 3;
e hi(t) é o nivel do tanque 1;

e hy(t) é o nivel do tanque 2;

e h3(t) é o nivel do tanque 3;

e Hu; é a valvula manual n;

® g, ¢ a vazao p do sistema;

e [,, é a constante de escoamento da vazao m;
e H1 é o nivel maximo do tanque 1;

e H?2 é o nivel maximo do tanque 2;

e H3 é o nivel maximo do tanque 3.

As varidveis podem ser vistas na Figura 2.2
E importante ressaltar também que, caso:
hi(t) —0,5H1 =0, se hi(t) —0,5H1 <0
Vha(t) —0,25H2 = 0, se ho(t) —0,25H2 < 0
hs(t) —0,2H3 =0, se hg(t) —0,2H3 < 0
hs(t) —0,5H3 =0, se hg(t) —0,5H3 <0

(3.10)

uma vez que isso significa que os niveis hy(t) e hs(t) ndo sao suficientes para alcancar as valvulas

Hvb e Hv4, respectivamente.
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Além disso:
—H’U4L13b\/|h1 (t) — (hg(t) — 0, 5H3)‘ —|—H’U4L135\/|h1 t — (hg(t) — 0, 5H3)|, se hl(t) < (hg(t) - 0, 5H3)

—HuvyLysp\/|h1(t) — (hs(t) — 0,5H3)| = —HuvgL13y+/|h1(t) — (hs(t) — 0,5H3)|, caso contrario
(3.11)

visto que isto significaria que o fluxo de dgua seria do tanque 3 em dire¢do ao tanque 1.

Por dltimo:
—HurLaz/|hs(t) — (ha(t) — 0,25H2)| = +Hu7Loz/|hs(t) — (ha(t) — 0,25H2)|, se hs(t) < (ha(t) — 0,2)
—HuyLoz/|hs(t) — (ha(t) — 0,25H2)| = —HuvrLaz+/|ha(t) — (ha(t) — 0,25H2)]|, caso contrario

(3.12)
visto que isto significaria que o fluxo de dgua seria do tanque 2 em diregdo ao tanque 3.
Para o tanque 2, temos que:
d(A(h2)ha(t)) _ dA(hz) dhy (3.13)
dt dhy dt
substituindo: dA(hy) dhy Ro—ro.
dhy  di = 7(ro 0.8 he)* = A (3.14)
Substituindo 3.14 em 3.7, temos:
A% = Huvibl + q12 + q23 — q2a — 12b
A2 b1 4 B Lio/Ra () + HU7L23\/|h3 2(1) — 0,2)] (3.15)

dt
—HuvgLagr/ha(t) — Fvi(t)Lapy/ha(t)

e A(hg) € a area da segao transversal do tanque 2 para o nivel hg;
e hs(t) é o nivel do tanque 2;

e h3(t) é o nivel do tanque 3;

H,, é a vilvula manual n;
e Fvi(t) é a valvula solenodide presente no tanque 2;
® ¢, ¢ a vazao p do sistema;

e L,, ¢ a constante de escoamento da vazao m.

As varidveis podem ser vistas na Figura 2.1

Como é possivel perceber através das equagoes 3.8, 3.9 e 3.15, a dindmica dos tanques nao
sao descritas por equacoes lineares, o que acaba tornando toda a anélise de seus comportamentos
no tempo e futuro projeto de controladores mais dificeis de serem alcangados. Para simplificar
os modelos acima, é necessario encontrar algum modelo linear préximo do ponto de operagao o

suficiente para que sejam aplicadas as estratégias de controle.
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3.1.4 Linearizacao por expansao em série de Taylor

A linearizacao de um sistema nao linear é feita em torno de um ponto de operagao [5].

Ao linearizar um sistema por expansao de série de Taylor, expande-se as fungdes nao lineares
em série de Taylor em torno desse ponto, desprezando os termos depois da primeira derivada

parcial [8].

@ =@+ 2 @2 (3.16)

()

Para equagoes nao lineares com n-variaveis, deve-se expandir f(x1, xa, ..., £, ) em série de Taylor

em torno do ponto estacionario de forma que a equacao linear fica:

0
f(l‘l,.fvz,...,:tn) :f(w_l,.fg,...,.fn)-i- 87‘}0 (1‘1 —.,”U_l)
xl (55175527"71‘771) (3 17)
af _ of _ '
+ Dro (xg — @2) + ... + . (Tn, — @)
L2 (a1,02,0,20) In (a1 0, 0)

3.1.5 Linearizacao por Realimentacgao

Outra técnica que permite a linearizagdo de um sistema dindmico nao linear é a utilizagao
de uma realimentacao nao linear do estado ou da saida, convenientemente escolhida. Dentre as
vantagens dessa técnica, se encontra o fato de que a lineariza¢do por realimentagao é global (ou
seja, se aplica a todo o dominio do espago de estados ou de saida, exceto alguns pontos isolados)
e exata, enquanto a lineariza¢ao por Taylor é local (ou seja, se d& apenas em torno do ponto de

operagao) e é uma aproximagao [9].

Dado um sistema nao linear na forma [10]:

= f(z,u)
(3.18)
y = h(z)
existe uma mudanga de varidvel z = z(x) e uma lei de controle u(z,v) = a(z) + f(z)v que
transformam o estado nao linear em um estado 2 = Az + Bv linear equivalente.
Por exemplo, dado o sistema abaixo:
1 = asin(xgy)
) (3.19)
To=—x1"+u
Ao realizar uma mudanga de variavel z; = x1 e 29 = asin(za) = 21, o que leva ao estado:
,2:1 = 22
(3.20)

Zy = axacos(x2) = a(—x1)? +u
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Escolhendo: )
vl << o (3.21)

_ 2
“=n acos(xe) = 2 2

Por fim, substituindo a equagao 3.18 na equagao 3.17, € possivel chegar no sistema linearizado:

(3.22)

Contudo, é necessario notar que a linearizagdo das equagoes de estado nao necessariamente

linearizam as saidas da equacao, sendo necessario fazer a linearizacao entrada-saida.

Para isso, é necessario encontrar uma relagao direta entre a varidvel de saida y e a varidvel de
controle u, para depois aplicar a lei de controle. Caso seja possivel encontrar tal relacao, basta
derivar a equacdo de saida n vezes até que se chegar na relacio explicita y(™ = f (x) + u (diz-se,

entdo, que o sistema possui grau relativo n).

O grau relativo devera ser menor ou igual & ordem p do sistema. Caso a saida tenha sido

derivada p vezes e a relagdo ainda nao apareceu, o sistema é nao controlavel.

3.2 Identificacao

3.2.1 Identificagao Caixa-Branca

Também conhecida como modelagem fenomenoldgica ou conceitual, é a modelagem baseada na
fisica do processo. Assim, faz-se necessario estar bem familiarizado com o sistema e conhecer as
relagoes matematicas que regem o sistema [2]. Na modelagem caixa-branca, o modelo encontrado

é uma representacao direta dos principios que regem o processo.

Contudo, quanto mais a complexidade do processo aumenta (aumento do nimero de entradas
e saidas do sistema, por exemplo), mais inviavel se torna a utilizacdo dessa modelagem, seja por
limitagoes de tempo ou por limitagoes de recursos para conhecer a fundo os processos fisicos que

regem o sistema e encontrar os parametros necessarios.

3.2.2 Identificacao Caixa-Preta

Também conhecida como modelagem empirica, surgiu para resolver os problemas da modelagem
caixa-branca, eliminando a necessidade de conhecimento prévio da fisica do sistema. Nesse caso,
para um dado conjunto de dados de entrada e saida, sao escolhidos modelos que se ajustem bem
o suficiente em uma faixa de operagdo do processo para, em seguida e com auxilio de ferramentas
matematicas, os parametros serem estimados e o sistema, identificado. Outra vantagem em relagao
ao modelo caixa-branca, é a diminuicao do tempo necessario para a identificagao do processo, sendo

necessario apenas escolher o modelo de melhor ajuste.

16



3.2.3 Identificacao Caixa-Cinza

A modelagem caixa-cinza alia os conhecimentos prévios do processo com as ferramentas mate-
méticas para que seja possivel identificar o sistema. A maior vantagem desse método é que utiliza
os pardmetros e relagdo entrada-saida ja conhecidos para encontrar os parametros restantes com o

auxilio de ferramentas de estimagao.

3.2.4 Toolbox de Identificagao

O Matlab possui a toolbox System Identification que tem a interface grafica mostrada na Figura
3.2, tornando mais intuitivo o trabalho de identificacao de processos. Nela é possivel carregar os
dados de entrada e saida a fim de identificar a relagao entre eles e escolher qual sera a forma de
estimacao dos modelos.

File Optiens Window Help

Import data ~ Impert models v
l Operations

< Preprocess. iy

7 E
Working Data

E E Estimate — i
Data Views
To To
Time plot Wiotkspace || LTI Viewer

Trash

‘alidation Data
Status e is here

Figura 3.2: Interface grafica da Toolbox

Ao escolher a opgao "Process Model"como forma de estimagao (Figura 3.3), é possivel colocar
a fungao de transferéncia e valores iniciais para os parametros da fungao (modelagem caixa-cinza).
Além dela, podem ser escolhidas outras formas de estimacao (func¢ao de transferéncia, espaco de
estado, modelo nao-linear, etc) e, em seguida, comparar o modelo gerado (Figura 3.4) com os

dados de validagao.

As equagoes geradas pela toolbox aparecem nos espagos mais & direita da janela. Para ver
o valor dos parametros estimados, basta clicar duas vezes sobre a estimacao criada. E possivel

também exportar o modelo para o espago de trabalho do Matlab.
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et s Fiinction Par Known Value Initial Guess. Bounds
K Auto [Hnf Inf
K(1+ Tz s} exp(-Td s} T[] Auto 10 Inf]
s (1+Tp1 sH1+Tp2 s)(1+Tp3 5) ™[] Auto [0 in]
™[] Auto [0 inf]
Poles. TZ Auto [-in In]
3 v | Alreal v (] Auto 10 30]
Initial Guess.
Zero
- (®) Auto-selected
() From existing model,
Integrator
() User-defined Walue—>Initial Guess
Disturbance Model: | yone v Inttial condition: | 4,40 v Regularization...
Focus Simulation v Covariance: | eqimate v Options...
[[] bisplay progress Stop terations.
Name. P3DIZ Estimate Close Help

Figura 3.3: Janela de estimacao do modelo do processo

4] Data/model Info: P1 oh e

Model name: P1
Color: [0.75,0.75,0]
Process model with 2 cutputs: y k = Gk(sju ~

From input "ul™ to output "y1™:

Ep
G1(8) = =————m——m-
1+Tpl*s
Y]

< >

Diary and Motes

~
% Import respostail
{Opt = proceatOptiona;
Opt.Display = "full';
Pl = proceat(reapoatai2, {"P1'; "P2'} , Opt): )

Show in LTI Viewer

Present Export Close Help

Figura 3.4: Modelo criado com a Toolbox

3.3 Projeto de Controladores

De forma a fazer com que a resposta de um sistema reaja de uma forma esperada, ou seja, para
que a resposta de um sistema siga um sinal de referéncia, é necessério adicionar no sistema alguns

elementos que podem ser manipulados de forma que a resposta possa ser controlada.

Sistemas de ordem menor, que podem ser aproximados para um sistema de segunda ordem

(equagao 3.24) subamortecido, possuem caracteristicas que podem ser analisadas e utilizadas na
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definicao do tipo de controlador a ser utilizado e nos valores de seus pardmetros. Dentre essas

caracteristicas se encontram (Figura 3.5):

e Estabilidade: A resposta total de um sistema pode ser dada por:

y(t) = yforcada(t) + ynatural(t) (323)

Caso a resposta natural do sistema tenda a zero quando o tempo tenda a infinito, o sistema
é dito estavel. Caso a resposta natural permaneca estavel ou fique oscilando a medida que o
tempo tende a infinito, o sistema é marginalmente estavel. Caso a resposta natural aumente

sem limites quando o tempo tende a infinito, o sistema ¢ instavel [11];

e Erro em regime permanente (es5): E a diferenca entre o valor de referénica desejado e o valor

da resposta do sistema apoés a estabilizacao do sistema;

e Tempo de estabelecimento (t5): E o tempo necessario para a resposta atingir uma gama de

valores em torno do valor final (normalmente 2%ou 5%);
e Instante de pico (f,): Tempo necessario para a resposta atingir seu valor maximo;

e Sobressinal (Mp): E o maximo valor nominal atingido acima do valor de referéncia durante

o periodo transitoério.

(3.24)

Figura 3.5: Parametros da resposta a um degrau

Apesar de ser facil de se identificar essas caracteristicas, a maioria dos sistemas reais nao se

comporta de forma desejada sendo necessario o projeto de um controlador.

A primeira caracteristica que se deseja atingir é a estabilidade, ou seja, é fazer com que a

resposta natural do sistema tenda a zero a medida que o tempo tende a infinito. As vezes, apenas
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fechando o sistema com uma realimentacgao unitaria e adicionando um ganho ja é possivel atingir

esse requisito.

A segunda caracteristica desejada é que o erro em regime permanente seja zero ou seja 0 menor
possivel quando o tempo tende & infinito. Para isso, é necessério identificar o tipo do sistema

(namero de polos na origem do plano s) para decidir quantos polos serdo adicionados na origem

(integradores).
Type 0 Type l Type 2
Steady-state Static error Static error Static error
Input error formula constant Error constant Error constant Error
1 1
Step, u(r) 7%, K, = Constant m Ky =0 0 Ky =00 0
1 1
Ramp, m(r) X K,=10 o0 K, = Constant T K, =x i}
s i = —c 1
Parabo]a,i: u{f) X K,=10 a0 Ky=0 o0 K, = Constant e

Figura 3.6: Tipos de Sistema

Para sistemas do tipo 0 é necessario colocar um integrador para zerar o erro do sistema com
realimentacao unitaria (Figura 3.7) para referéncia do tipo degrau e tornar constante o erro a uma
entrada rampa, dois integradores para zerar os erros de entradas degrau e rampa e tornar constante
o erro a uma entrada parabola. Para um sistema do tipo 1, é necessario colocar um integrador
para zerar o erro a uma entrada rampa e tornar constante o erro a uma entrada parabola e dois
integradores para zerar o erro a uma entrada parabola. Ja para um sistema do tipo 2 basta colocar

um integrador de forma a zerar o erro para uma entrada parabola (Figura(3.5)).

R(s) 4+ « E(5) C-'{-'EJ:

G(s)

Figura 3.7: Realimentagao Unitaria

As ultimas caracteristicas que devem ser atingidas em um projeto sdo referentes a resposta
transitoria do sistema, ou seja, como o processo se comporta antes que a resposta se estabilize em
torno do valor de referéncia. Para isso, é possivel utilizar o LGR para se alocar os polos e zeros do
controlador a ser projetado, uma vez que essas caracteristicas podem ser traduzidas em poélos que

devem pertencer ao LGR do modelo.

Dentre os principais tipos de controladores estao o P, PI e o PID.

3.3.1 Controlador P

Consiste em adicionar apenas um ganho K, no sistema (Figura 3.8).

Assim, a funcdo de transferéncia do controlador é:
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Gc(s) = = kc (325)

A |
E(s) > 3 .} ; L @

Transfer Fon

Figura 3.8: Controlador Proporcional

A utilizacao de apenas um ganho no controlador afeta a velocidade de resposta do sistema,
(além de poder diminuir, sem zerar, o erro em regime permanente) uma vez que nao altera os polos

e zeros do sistema em malha aberta no LGR.

3.3.2 Controlador PI

Possui duas componentes em sua agao de controle, uma proporcional ao erro e outra proporci-

onal a integral do erro (Figura 3.9).

E(s) ke Y(s)
: 1_

Hi Integr star

Transfer Fon

E(s) A
= a i
& :>—>?—»U[s} L @

Figura 3.9: Controlador Proporcional-Integral

Assim, a funcao de transferéncia do controlador PI é:

_U(s) ki 1, Tis+1
G(s) = O ke + - kc(1+ Tis) = k¢( Ts ) (3.26)
em que:
ke
T, =— (3.27)

)

A utilizagao desse controlador adiciona um poélo na origem e um zero em —%, além de um
1

ganho k.. Assim, é necessario escolher os valores dos ganhos de forma que o zero fique em uma
posicao de que nao afete a estabilidade do sistema ao mesmo tempo que mantenha a resposta
transitoria dentro dos requisitos de projeto.
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3.3.2.1 Efeito de windup

Quando se implementa um controlador com canal integral em um sistema real, pode ser que

ocorra o efeito de windup [12].

O windup ocorre quando o canal integral encontra um erro prolongado entre o sinal controlado
e seu valor de referéncia. Quando o controlador ultrapassa seu limite, o termo integral continua
acumulando e aumentando o sinal de saida do controlador, porém esse aumento nao afeta o sistema
controlado (devido o uso do saturador). O problema comega quando o erro do sistema (feedback)
diminui e volta para a zona efetiva do controlador, uma vez que o sinal do controlador demorara

mais tempo para diminuir (deixando de seguir o feedback).

Esse efeito ocorre por conta das limitagoes dos atuadores reais. Por exemplo, um controlador
envia um sinal para abrir completamente uma valvula (atingindo seu limite), de forma a corrigir
uma mudanga abrupta do erro. Se o erro continuar por um certo tempo, o termo integral do
controlador continuara aumentando de forma a aumentar o sinal enviado a valvula (que ja se

encontra em saturagao).

Supondo que em t = 5, um erro atuante muito grande leve o sinal de controle u(t) ao nivel de
saturagao M do atuador [13|. Agora, supondo que a saida leve ¢ para chegar perto da referéncia
e alterar o sinal do erro. A acdo integradora acaba gerando o valor acumulado do sinal de controle
de:

ts
Up = kc/ e(r)dr >> M (3.28)
tr

Apos o tempo t; o erro e(t) muda de sinal e u(t) comega a diminuir, de acordo com:
ke ('
u(t) = kee(t) + Uy + ¢ / e(r)dr (3.29)
i Jt
Assim, u(t) se mantém na saturagao por algum tempo apos ty.

Ao implementar a estratégia da Figura 3.10, o sinal u * (t) é dado por:

-M  para u(t) < -M
u'(t) = qm(t) para — M <u(t)<M (3.30)
M para u(t) > M

O novo sinal do controlador é dado por:

U'(s) =U(s) = k.E(s) + U x (s) (3.31)

Tis+1

Assim, a nova funcao de transferéncia do controlador passa a ser dada por:
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/ 1 Tis + 1 1
Us) _y, = ke ;g = ke(1+ =) (3.32)

Dessa forma, o controlador nao integra o erro durante a saturagao, apenas amplifica o ganho
proporcional k. e soma um degrau M filtrado por uma constante de tempo 7;. Enquanto o sinal

u/(t) se mantém igual a M na saida do controlador, o sinal u(t) é dado por:

1 M
= k.E = :
U(s) = heBls) + (—7) (333)
que apo6s algumas constantes de tempo T; acaba ficando:
u(t) = kee(t) + M, com u'(t)=M (3.34)

Apos o tempo t¢, quando a saida reage e o erro e(t) muda de sinal, devido ao bloco de saturacao
tem-se que [13]:

() = u(t) = kee(t) + M + f% / 1 e(r)dr < M (3.35)

1

Como M <« Uy, fica comprovada a agao anti windup

) L
Ssturacdo
Transfe =

Kp/Ki.s+1

Figura 3.10: Controlador Proporcional-Integral com anti windup

3.3.3 Controlador PD

Possui duas componentes em sua acao de controle, uma proporcional ao erro e outra proporci-

onal a derivada do erro (Figura 3.11).

E(s) A
> L B
Uls) s+B

E(s) ke Yis)

Transfer Fen
du/dt

kd Derivative

Figura 3.11: Controlador Proporcional-Integral

A funcéo de transferéncia do controlador PD é:
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k
Gels) = o7 = ket kas = k(1 + ,js) = ko(1+ Tys) (3.36)

em que:
kq

T, = -2 .
=g (3.37)

3.3.4 Controlador PID

Possui trés componentes em sua acao de controle: uma proporcional ao erro, uma proporcional
a integral do erro e uma proporcional & derivada do erro. A utilizacao desse controlador adiciona

um poélo na origem e dois zeros no sistema (Figura 3.12).

du/dt
kd Derivative1

E[sl A
-—p-a > —_ 2 )
R(s) ¥ J i (=)
ke ’ Transfer Fon
i Integr ator

Figura 3.12: Controlador PID

Assim, o controlador PID nao causal pode ser descrito por:

U(s) ki 1 TiTys* + Tis + 1
o(8) = =) = kgt ky + = ke(1+ T =k 3.38
Ge(s) ® skq + kp + . c(1+ ds—i-TiS) ( Ts ) (3.38)
em que:
i (3.39)
7, Fa
4= 5

O método de Ziegler-Nichols de malha fechada é um dos principais métodos de determinagao
dos parametros de um controlador Proporicinal-Integral-Derivativo. Ele consiste em que os ganhos
integral e derivativo, k; e kg, respectivamente sao zerados e o ganho proprocional é aumentado
de forma a tornar o sistema marginalmente estavel. Entao, esse ganho critico k.- e o periodo de
oscilacao P, sao anotados. Os ganhos T;, T}, e k. podem ser facilmente calculados com o auxilio
da Tabela 3.1
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Tabela 3.1: Tabela com os parametros do ajuste de Ziegler-Nichols

Controle ke T; Ty

p 0.5ker | — —

PI 0.45ke, | L —
PID 0.6k | Bo= | 0.125P,,
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Capitulo 4

Identificacao e Validacao dos Modelos

matematicos

4.1 Modelo da Planta Completa

Uma vez que os modelos matematicos nao lineares da planta completa foram definidos no
Capitulo [3], é possivel fazer simulagoes com auxilio do Matlab para depois compara-las com o
sistema real e assim verificar se os pardmetros escolhidos para a simula¢ao sdo proximos o suficiente

das medidas obtidas na planta piloto.

Para isso, foi feito um diagrama de blocos do sistema completo com o simulink (Figura 4.1).
Expandindo os blocos de balan¢o de massa, *TANQUE1’ (Figura 4.2), *TANQUE2b’ (Figura 4.3) e
>TANQUE3’ (Figura 4.4) é possivel ver as equagdes 2.4, 2.5 e 2.8, respectivamente.

4.1.1 Parametros da Simulacao

Para que a simulacado fique mais proximo possivel do processo real, é necessério que os para-
metros utilizados na simulagao estejam o mais préximo possivel da realidade. Todas as valvulas
presentes na planta foram modeladas como sendo um valor que pode variar de 0 até 1 que mul-
tiplica os termos das equagoes em que elas estao presentes. Ou seja, os termos Huv; e Fv; sao

modelados matematicamente como um namero dentro do intervalo [0,1].

Além disso, as areas de sec¢ao transversal dos tanques 1 e 3, os didmetros maior e menor do

tanque conico e a altura maxima de cada tanque foram medidas e estao presentes no Capitulo 2.

Em relacao as constantes Lio, Li3q, L13y, L3, L3a, L3p, La3, Lo, € Loy, foram encontrados

valores na literatura [14]:

L;
=33 (4.1)

Assim, os pardmetros carregados no Simulink estao presentes no Anexo 1.
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Figura 4.1: Diagrama de blocos que descreve as equagoes do sistema
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Figura 4.3: Diagrama de blocos que descreve as equagoes do Tanque 2

Ao realizar a simulagdo com a configuracao do layout 1, os niveis (dados em porcentagem) dos

trés tanques foram mostrados na Figura 4.5. Como é possivel reparar na Figura 4.5, os tanques 1

e 3 se encontram vazios, o que é esperado pela teoria, uma vez que B2 esta desligada e B1 esta
bombeando apenas para o tanque 2. Além disso, o tanque 2 esta isolado dos demais tanques.

O mesmo foi realizado para o layout 2.
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Figura 4.4: Diagrama de blocos que descreve as equagoes do Tanque 3

Porcentagem (%) de enchimento dos tanques

Apods confirmar que o diagrama de blocos esta correto de acordo com a teoria [15], foram
realizados testes para comprovar a validade dos pardmetros escolhidos para as simulacoes. Para
isso, foi realizado um ensaio na planta piloto com as caracteristcas descritas para o layout 1 e outro

para o layout 2 do Capitulo 2. As Figuras 4.7 e 4.8 apresentam os resultados das comparagoes.

Analisando o comportamento do nivel do tanque 1 e do nivel do tanque 2 nos modelos real
e simulado de ambos os layouts é possivel afirmar que o formato basico das equacgoes utilizadas
para fazer as simulagoes esta correto, visto que o comportamento é parecido, apesar de diferente.
Apesar disso, os valores dos pardmetros da simulacdo estao incorretos, principalmente no layout

2, que além de ter a respota transitoria diferente do processo real (como no layout 1), também o
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L - Tanque 2 | |
_,-'/ Tanque 3
|
|
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|
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| L ] ] | I ] ] ] ]
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Figura 4.5: Resposta dos niveis para o layout 1

regime permanente resultou em algo diferente, principalmente para o tanque 2.
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Figura 4.6: Resposta dos niveis para o layout 2

Comparagao entre o sistema real e a simulagao
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Figura 4.7: Comparagdo entre os niveis real e simulado do tanque 2

E importante ressaltar ainda que os parametros utilizados nas simulacoes do layout 1 e layout

2 sao diferentes para tentar aproximar os resultados das simulagoes o méximo possivel dos modelos

reais.
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Figura 4.8: Comparagao entre os niveis real e simulado dos tanques 1 e 2

4.2 Layout 1

4.2.1 Modelo Linear por expansao de série Taylor

De forma a simplificar o comportamento do processo, as equagoes 3.8 e 3.10 foram linearizadas
segundo a teoria [15] [16]. Considerando que nao existe varia¢ao no nivel dos tanques estudados, ou
dhi(t) dha(t)

seja —p— =0 e —3— =0, ¢ possivel caracterizar o regime permanente dos processsos estudados,

onde sdo definidos os pontos de operacao.

Além disso, para facilitar a visualizagao e controle da relagao entre entrada controlada (valvula
solenoide) e saida (nivel do tanque 2), é feita uma transformagao do sinal de entrada. Assim, ao
invés de trabalhar com a porcentagem de abertura da valvula, é usada a porcentagem de fechamento

da valvula, ou seja, quando o sinal de controle aumenta, o nivel também aumenta.

Assim, o layout 1 fica:

dhy  kiuy — kav/he + ksuavhy

— = . 4.2
dt (k4+k5h2)2 Gl(u17u27h2) ( )

dlhy —hy)  0G e e .
at = au1 , (u1 — ul) + au2 , (UQ — UQ) + 6h2 , (hg — hg) (43)

em que uj é a entrada proveniente de B1 e uy é a valvula de controle Fvy.

Como B1 é mantida constante, temos que:

@ _ —]{;37 \/fgz & 44/ h~2k1k5u_1 + (3k5h_2 — k‘4)(l€3u_2 — k‘2) h~2 (4 4)
dt | (ks + ksho)? 21/ ha(ky + ksha)3
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ho, é possivel reescrever

7k3\/h_2 :| eﬁ _ |:4\/ h~2k1k51[1+(3k5h_27]€4)(/€31fsz2)

Considerando o = = _ -
(ka+ksha)? 2v/ha (ka+kshs)3

4.4:

Aplicando a transformada de Laplace na equagao 4.5, temos:

sHy(s) = alUs(s) + BHa(s) (4.6)
E a funcao de transferéncia fica: ~
Y (s) ay
= = 4.7
UQ(S) S — ﬁ ( )

Caracterizando um sistema de primeria ordem.

4.2.1.1 Identificagao e Validagao do Modelo Linear

Antes de realizar a identificagao e validagao dos modelos, foi realizado um ensaio para deter-
minar um ponto de operacao para o processo com as configuracoes do layout 1. Tal experimento

esta representado pela Figura 4.5, e os pontos de operagao do sistema em regime permanente sao:

e Entrada u; (B1) em 38%;
e Entrada ug (Valvula de Controle) em 70% fechada;

e Saida hg em 56.4681% (calculado com o auxilio da fun¢ao mean(h2) na linha de comando do
Matlab).

Em seguida, para identificacao e validacao do modelo, foi aplicando um sinal PRBS na entrada
uo e mantendo u; constante. Os dados obtidos foram separados em 70% para a identificacao e 30%
para a validagdo dos modelos, como a literatura defende [2|. Para prosseguir com a identifcacao
do modelo, os dados de identificacdo e validagdo foram normalizados em torno dos pontos de
operacgao. A Figura 4.10 mostra os dados de validagao e identificagdo normalizados. O script

criado no Matlab est4 no Anexo.

Utilizando a descri¢ao no espago de estados para fazer uma primeira identificagdo dos parame-

tros, temos que:
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Figura 4.10: Ensaio de Identifica¢ao/Validagao do layout 1

outro em us

No caso deste trabalho, as variaveis de estado z(t) sdo os vetores de nivel dos tanques estudados;

as entradas u(t) sao a rotagao da Bomba 1 e a valvula de controle; as saidas y(t) dependem apenas

dos nives dos tanques. Assim:
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A:[ﬁ},B:[a],C:[y],Dzo. (4.9)

Foi entao utilizada Toolbox de Identificacdo de Sistemas para determinar o valor dos parametros
a e B e a aderéncia do modelo encontrado no modelo real. Inicialmente foi utilizada uma varredura
pra identificar qual a ordem do modelo que mais se enquadra com os dados. Como pode ser visto
na Figura [4.11], o modelo que mais se aproxima do real é de primeira ordem e os valores das
matrizes A, B, C' e D séo:

3 Click on a bar to select order.
Red: Default Choice (1)
7t 4 Order:
1
86 :
r_:u M4VWeight:
= e | [15 39 39]
m
§= Singular Value:
in4r 1 2372
‘G
§ 3r 1 Insert
Close
2 L p
oo L
1
0 5 10 15

Model Order

Figura 4.11: Idetificacao da ordem do modelo que mais se adequa aos dados

A= [—0.00998} B = [6.3356 _ 06} O = [716.6] D =0. (4.10)

Além disso, foi realizada uma estimacao do modelo do processo com o auxilio através da equagao

4.7 (modelo caixa-cinza) e a funcao de transferéncia encontrada foi:

Y(s)  0.46878
U(s) 110.55+1

(4.11)

O ajuste é o quanto o modelo se aproxima dos dados de validagdo e essa taxa pode ser péssima
(—o00%) ou otima (100%); a ordem mostrada na Tabela 4.1 equivale ao nimero de variaveis de

estado presentes no modelo.

Através dos dados da Tabela 4.1 e da Figura 4.12 é possivel perceber que os modelos de primeira

ordem sao realmente os mais se aproximam do modelo real, tendo um ajuste de aproximadamente
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Tabela 4.1: Tabela de ajuste de cada modelo para o layoutl

Modelos Ajuste Tanque 2 | Ordem
Modelo Caixa Cinza 75.62% 1
Espaco de Estados 74.88% 1
ss3 74.67% 2
ssd 65.84% 3
5 : Mea.wTed and Ish‘nulatezd mﬂdEﬂl output :
Best Fils

400 600 800 1000

Time

1200 1400 1600 1800

Figura 4.12: Validagao do Modelo gerado

75% tanto para o modelo caixa cinza quanto para o modelo no espacgo de estados, comprovando
que a modelagem tedrica foi realizada de maneira correta. Além disso, substituindo os valores
dos parametros encontrados na equagao 4.10 na equagao 4.7 e comparando com a equagao 4.11 é
possivel afirmar que os dois modelos gerados estao corretos, devido a proximidades dos valores de

seus parametros.

4.2.1.2 Identificagao e Validagao do Modelo Nao Linear

Para encontrar os modelos nao-lineares, foram utilizados modelos NARX. Eles sdo modelos
discretos no tempo que apresentam o valor de saida y(k) em fungao de valores prévios dos sinais
de entrada e de saida, ou seja, y(k) = Fly(k — 1), ...y(k —

Ny, Ny € d sa0 0s maiores atrasos em ¥y, em u e o tempo morto, respectivamente [2].

ny),u(k —d),...,u(k — ny)], sendo que

A comparagao do modelo nao-linear (equagao 4.12) encontrado para o processo real com as

configuragoes do layout 1 esté representado pela Figura 4.13 e pela Tabela 4.2.

Assim, o modelo que foi encontrado com o auxilio da op¢ao "Nonlinear Model"da toolbox de

identificagao pode ser escrito:
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Figura 4.13: Comparacao entre os dados de validagao e o modelo nao-linear do layoutl

upp(k—1) wg(k—1)

uia(k —2) wuga(k —2) g
nlarxd = [yu(k)] =2 [k = 1)] s [k =2)] |5 5] |uis(k = 3) was(k—3)| + [1 1] [E]

uia(k —4) wuga(k —4)

[u15(k —5)  uas(k —5))

(4.12)

em que a matriz £ é uma matriz de erro.

Apesar da grande aderéncia ao modelo real, esse tipo de identificacio caixa preta nao fornece
muita informacao a cerca da dindmica real do sistema. Dessa forma, foi necessério criar um script
no Matlab (presente no Anexo) que, através de hipoteses iniciais para os valores dos parametros,
das equagoes de estados e do método de estimagao escolhido (o método utilizado foi o lsqgnonlin -
método dos minimos quadrados nao linear) que descrevem o sistema, estima o melhor valor possivel

dos pardmetros das equagoes.

E importante que as hipoteses iniciais sejam feitas com base em alguma informagao do sis-
tema, uma vez que valores iniciais distantes da solu¢ao 6tima podem demandar muito tempo para

obtencao do resultado.

Por isso, o modelo caixa cinza encontrado para o modelo linear da equagao 4.11 foi utilizado

na determinacao dos chutes iniciais para os parametros do modelo nao linear.
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Utilizando as equagbes 4.4, 4.5, 4.7 e 4.11 foi possivel encontrar as seguintes relagoes:

0.0665 = kg + 56.5K
ks = 0.0623 (4.13)
1= 1142.53k ks + (169.5ks — kq)(4.361 — k)

Escolhendo ks = 1 e ko = 5 é possivel encontrar os demais parametros:

ky = 0.127
ky =5

ks = 0.0623 (4.14)
ky = —56.4335
ks =1

Rodando o script com as hipéteses iniciais sendo os valores das equacoes 4.14, os valores

estimados para os pardmetros do modelo nao linear sao:

ki = 475315

ky = 324274

ks = 1081.42 (4.15)
ky = 413.92

ks = 20.3394

Resultando na equagao que rege o sistema:

@ _ 47531.5u1 + 324274usv/ho — 1081+/hs

Modelo cz = L2 =
0aCo BT g (413.92 + 20.33047, )2

(4.16)

Comparando o Modelo cz com os dados de valida¢ao (Figura 4.14) foi possivel encontrar o

ajuste do modelo ao processo real.

Tabela 4.2: Tabela de ajuste do modelo nao linear estimado pelo script para o layoutl

Modelos | Ajuste Tanque 2 | FPE | MSE
nlarx1 91.92% 0.2102 | 0.6906
Modelo cz 86.32% 11.22 | 11.19

Mesmo possuindo um percentual de ajuste menor do que o do modelo estimado por caixa preta,
esse modelo é o mais recomendavel a se utilizar na modelagem do sistema real, pois ele possui um
ajuste acima de 85% e apresenta equagoes que descrevem o processo de uma forma que permite o

usuério um melhor entendimento da dinamica do sistema.

Um problema que pode ser percebido no Modelo cz é o elevado valor para MSE e FPE, porém
tais valores podem ser explicados pela magnitude dos pardmetros estimados, em que trés deles

possuem valores acima do milhao.
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Figura 4.14: Comparacao entre os dados de validagao e o Modelo cz

Para comprovar a veracidade do modelo foi feito um modelo no Simulink e enviado um sinal
de controle u;(bombal) constante de 38% e um sinal de controle ug (percentagem de fechamento
da valvula solendide) e analisado o nivel do tanque 2 (Figura 4.15). Ou seja, foram replicadas
as condigoes do ponto de equilibrio utilizado no layout 1 de forma que a saida do sistema fosse

aproximadamente 56.5%.

4.2.2 Modelo Linear por Realimentagao Exata

Utilizando uma realimentacao entrada-estado é possivel determinar uma lei de controle de
forma a linearizar a equacao 4.2. Assim, é necessario escolher um valor para us que permita que

a equagao 4.2 se transforme em:

hg = v(t) (4.17)
em que v(t) é a nova variavel de controle e é dado por:
v(t) = 7(t) — ke(t) (4.18)

Assim, escolhendo:

k kshs)2 kov/ho — k
u2:(4+ 5ha)?v + kavhe — k1ug (4.19)

ksv/ha
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Comparacao do sistema real com o modelo nao linear
T
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hModelo Real
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0 100 200 300 400 800 600 700 800 800

Tempo(s)

Figura 4.15: Comparacao entre o Modelo cz e a planta real

O que resulta em:

h'g =0
(4.20)

y=ho
Que é um sistema linear. Contudo, a lei de controle escolhida para o sistema nao é vélida para
quando ksv/ha = 0, ou seja, para quando o parametro k3 = 0 (o que nunca ocorre, pois se trata

de uma constante) ou quando o nivel hy for zero (que é a condigao inicial do sistema).

Assim, se faz necessaria a retirada desse ponto do sistema para que a simulagao possa ser feita
de maneira correta. Para isso, foi colocado um bloco switch que faz a escolha do sinal de controle

enviado ao modelo do sistema da seguinte forma:

(4.21)
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Figura 4.16: Diagrama de Blocos do sistema linearizado por realimentacao entrada-estado
4.3 layout 2

4.3.1 Linearizacao por expansao de série Taylor

Realizando as simplificagoes das equagoes 3.8, 3.12 de forma a representar o layout 2, fica na

forma:

dhy

ﬁ = k1u1 — /6‘2\/ hl = Gl (’LL1, hl) (4.22)

dhg kQ\/ h1 — k3\/h — k4U2\/ h2
— = =G hi,h 4.23
dt (ks + kgha)? 2(u2, 1, h2) (4.23)

em que, u] é a entrada proveniente de Bl e us é a valvula de controle Fv;.

E importante notar que para essa configuragao esté sendo utilizada a porcentagem de abertura
da valvula como variavel do sistema, ou seja, quanto maior seu valor, menor é o nivel de dgua

presente no tanque.

Para o tanque 1, a linearizagao por expansao de série de Taylor fica:

d(hy —hy)  8Gy . 0G, -
- - (b —h
7 Buy , (u1 U1) + Ohy , ( 1 1) (4.24)
dh, 5 —ky | ~
T s E] hy (4.25)
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Considerando o = [ —h ], temos:

2v/hy
dh -
ditl = kiu1 + ahy
Para o tanque 2, a linearizacao fica:
d(ha —h2)  0Gs _ 0G> - 0G> -
= — — (h1—h —| (hao—h
i Ju |, (2 R Gy | (i) | the = h)

Com a valvula de controle F'v; sendo mantida constante

dhy _ ko i —dkoke/hiha — (ks — 3keha) (ks + kqtia)
dt 2v/hi (ks + keha)? 2v/ha(ks + keha)?
: _ ko _ | —4kake/ h1ha— (ks —3keha) (ks +kauz) .
Considerando 8 = [2\/ﬁ(k5+k6h2)2] ey { W ATRTWAL } , temos:
dh: - -
d7t2 = Bhl + ")’hQ

Passando as equagoes 4.26 e 4.29 para o espaco de estados, temos:

& = Ax + Bu
y=Cz+ Du

B BBk
ha B v ha 0 0 o

Aplicando a transformada de Laplace nas equagoes 4.26 e 4.29, temos que:

em que:

Y1
Y2

C=

sﬁl(s) = klﬁl(s) + Oéffl(s)
sHy(s) = BH(s) + vHy(s)

ho

(4.26)

(4.27)

(4.28)

(4.29)

(4.30)

(4.31)

(4.32)

Assim, as fungoes de transferéncia para os dois tanques podem ser descritas da seguinte forma:

U, s—a
H,y —k1

0 (s—a)s—n)

(4.33)

Assim, é possivel perceber que a relagdo entre o Tanque 1 e a Bomba 1 é uma relagao de

primeira ordem, enquanto a relacao entre o Tanque 2 e a Bomba 1 é uma relacao de segunda

ordem.
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4.3.1.1 Identificagao e Validagao do Modelo Linear

Antes de comecgar a identificacdo, foi realizado um experimento para escolher um ponto de
operacao para o processo com as conFiguracgoes do layout 2. Tal experimento estd representado

pela Figura 4.17, e os pontos de operagao do sistema em regime permanente sao:

Sistema em regime permanente
T T T

100
I I I Boamba
Vahula
A Tanguel
Tangue?
8o 2
70T T Wwwm&m 7
=
= 80| T
E
o
=]
& 50 f’ 5
c
a I
2 40F ¥ i
[=]
(18 rr
30 f 1
|
20 -f =
10 ‘! 7
D Il Il Il i Il i i
0 100 200 300 400 500 600 700 800

Tempo(s)

Figura 4.17: Respostas do sistema para o layout 2 para um degrau em u; e outro em us

Entrada u; (B1) em 41%;

Entrada ug (Valvula de Controle) em 70%;

Saida hy em 77.1327% (calculado com o auxilio da fungdo mean(h1) na linha de comando do
Matlab);

Saida hg em 69.1134% (calculado com o auxilio da fungdo mean(h2) na linha de comando do
Matlab).

Em seguida, foi realizado outro ensaio, dessa vez aplicando um sinal PRBS na entrada u; e
mantendo ug constante. O ensaio esté representado na Figura 4.2(b). O processo linearizado de

acordo com o Capitulo 2 esta representado na Figura 4.18.

A Toolbox de identificagao foi utilizada de forma similar ao do layout 1. Primeiramente foi

encontrada qual a ordem da relagao entre a entrada u; e as saidas hi e ho

De acordo com a Figura 4.19 a relacao entre Tanque 1 e Bomba 1 é de primeira ordem, enquanto
a relacao entre Tanque 2 e Bomba 1 é uma relacao de segunda ordem, o que vai de acordo com o

encontrado através das transformacgoes de Laplace.

Para comprovar qual modelo mais se adequa aos dados, foram gerados modelos de diferentes

ordens (presentes na Tabela 4.3) e comparados com os dados de validagao (Figura 4.20).
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Figura 4.18: Ensaio de Identificacao/Validagao do layout 2

Figura 4.19: Identificacao da ordem da relagao entre entrada e nivel do Tanque 1 (a) e do Tanque

(b)
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Tabela 4.3: Tabela de ajuste do modelo linear para o layout2

Modelos | Ajuste Tanque 1 | Ajuste Tanque 2 | Ordem T1 | Ordem T2
P11 74.47% 58.16% 1 1
P12 74.94% 68.19% 1 2
P13 74.94% 17.65% 1 3
P21 75.26% 58.11% 2 1
P31 53.8% 57.65% 3 1

Dessa forma, o modelo linear utilizado para representar o sistema em torno do ponto de equi-

librio é o P12, que possui fun¢oes de transferéncia na forma:
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Time Response Comparison
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Figura 4.20: Ensaio de validagao dos modelos encontrados

Hi(s)  8.1163

Ui(s) 1+ 87.819s

Hs(s) 4.4751

Ui(s) (14 127.1s)(1 + 47.2785)

4.3.1.2 Identificagao e Validagao do Modelo Nao Linear

(4.34)

O modelo nao-linear encontrado para o processo real com as conFiguragoes do layout 2 estéa

representado pela Figura 4.21 e pela Tabela 4.4. A fim de facilitar o uso do Toolbox, foram

realizadas duas identificagoes/validagdes para o layout 2, uma para o tanque 1 (em que foi utilizada

apenas uma entrada —u;— e uma saida —h;—) e uma para o tanque 2 (em que foram utilizadas

duas entradas —hj e ug— e uma saida —ho—).

Measured and simulated model output

Measured and simulated mode! output

a0

Best Fits
larxd: 77.7

J |nlarx2: 73.16

nlarx5: 71.6

4 |nlarx6:70.8

nlarx1: 69.2

Best Fits.

nlarx?: 63 69

55 , , \
0 500 1000 1500
Time

2000

500 1000 1500

2000

Figura 4.21: Comparacao entre os dados de validacdo e o modelo nao-linear do layout2 para o

tanque 1(a) e tanque2(b)

Nesse caso, ambos os fitness ndo sdo muito bons (sendo o mais alto o nlarx4, porém com

uma complexidade relativamente alta). O baixo ajuste dos dados no tanquel pode ser explicado
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Tabela 4.4: Tabela de ajuste do modelo nao linear para o layout2

Modelos | Ajuste Tanque 1 | Ajuste Tanque 2 | FPE | MSE
nlarx1 69.1% - 0.3262 | 2.255
nlarx2 73.16% - 0.3334 | 2.563
nlarx3 75.06% - 0.2736 | 4.53
nlarx4 77.71% - 0.2789 | 4.929
nlarx5 71.6% - 0.2841 | 10.22
nlarx6 70.8% - 0.2814 | 3.426
nlarx7 - 63.69% 0.5962 | 1.79
nlarx8 - 63.56% 0.6043 | 2.152

ao verificar a vazao de saida de B1 (Figura 4.22) que, em varios momentos, assume valores mais
altos do que deveria (uma explicagao para isso ¢é a possivel pressurizagao existente nos tanques). Ja
para os modelos gerados para o tanque 2, o pouco ajuste dos modelos se deve a grande dispersao

dos dados coletados (como se houvesse um ruido muito grande na medigao do sensor), que em

diversos momentos apresentava variagoes de + 2% no nivel medido.

Vazdo medida da Bomba 1 para o Tanque1

28

27

26

24r

Forcentagem (%)
3
n

20

Devido ao grande ntimero de pardmetros e ao baixo ajuste dos modelos aos dados de validagao

1000 2000 3000

4000 5000 6000
Tempo(s)

7000 BOOO 9000

Figura 4.22: Vazao de entrada para o Tanquel

nao foi possivel utilizar um script similar ao utilizado na secdo 4.2.1.2.
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4.3.2 Modelo Linear por Realimentagao Exata

Como nao foram obtidos valores para os pardmetros, essa segao tratard apenas de uma linea-

rizagao com valores nominais de k1, ko, k4, k5 € kg.
Utilizando o modelo teérico que descreve o sistema real:

h:l = k1u1 — kg\/ h1

_ kov/hi — kgug — kav/ha (4.35)
(/£5 + k6h2)2 .

ho

y = hs
E necessério fazer a linearizacao entrada-saida de forma a encontrar uma relagao direta entre
entrada e saida do sistema. Para isso a saida y(t) deve ser derivada até que se encontre tal relagao

ou até a enésima-derivada ultrapasse a ordem do sistema. Assim, ap0s realizar a segunda derivada

de y(t) a seguinte relagao é encontrada:

Bkpdkehy — kaks  4dkakehiho
2\/@(]{35 + k@hg)?’ 2\/}71(]{35 + k6h2)3

i = (ks + keha)ko )
2\/H(k5 + k@hg)g
Substituindo 4.35 em 4.36:

+( Vo (4.36)

§ = fiur + fo (4.37)

Assim, escolhendo a lei de controle:

:U—f2

7 (4.38)

Uy
Substituindo a equagao 4.38 em 4.37, temos:
j=uv (4.39)

que é uma equacao linear.

Por ultimo é necessario perceber que a lei de controle escolhida nao é global, uma vez que nao

é valida para o caso em que f1; = 0.
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Capitulo 5

Projeto dos Controladores

Para poder decidir qual o tipo de controlador a ser utilizado, é necessario ter algumas informa-

¢oes a cerca do sistema modelado e dos requisitos de projeto

5.1 Layout 1

5.1.1 Modelo Linearizado por Taylor

H(s)  0.46878  0.0042458
Us(s)  110.52s+1 s+ 0.009048

G(s) = (5.1)

Para esse modelo, os requisitos sao:

e Sistema estavel;

e Erro em regime permanente zero (a saida do sistema deve alcangar um valor de referéncia

em um espaco finito de tempo) a uma entrada degrau;

e Tempo de assentamento menor que 5 minutos;

O primeiro passo foi identificar se 0 modelo é estével e possui o erro em regime permanente
igual a zero. Para que o processo seja estavel, todos os poélos do sistema devem estar no semi
plano negativo do plano s. Assim, foi utilizada a fun¢éo rlocus do Matlab de forma a verificar a
localizacao dos polos do sistema em malha fechada com realimentagao unitaria conforme o ganho

¢ variado (um processo estavel possui todos os seus polos no semi-plano esquerdo).

Como pode ser visto na Figura 5.1 e na equacao 5.1, o modelo é de primeira ordem estavel
(uma vez que ele possui apenas um polo e ele estd no semi-plano esquerdo). Além disso, por se
tratar de um sistema de tipo 0, ele apresentard um erro em regime permanente constante diferente

de zero para uma entrada degrau.
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Figura 5.1: Polos e Zeros do modelo no LGR

Assim, de forma a zerar erro em regime permanente é necessario acrescentar um termo integral
no controlador. Contudo, apenas uma componente integral acaba por afetar o transitério da

resposta. Sendo assim, o projeto escolhido foi o de um controlador proporcional-integral.

A fim de nao causar interferéncia no regime permanente, o pélo adicionado ao sistema deve
estar mais a esquerda da origem do que os pblos dominantes da equacao. Para isso, foram escolhido
os parametros T; e k. de forma que o zero adicionado ao sistema seja —0.01 rad/s. Além disso,

o valor de T; deve ser pequeno o suficiente para que nao cause tanta oscilagdo no transitério do
sistema.

Assim, utilizando a forma geral de um controlador PI (equagao 3.26), a fungao de transferéncia
do controlador é:

Constants

To Warkspaced

>l

Ki  Integrator!

To Workspace1
ivel
| _nume N []
110 52s+1 To Works pace
Transfer Fen Scope
b

Referencia

Gonstant2

Figura 5.2: Diagrama de blocos para simular o modelo linear no simulink
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Figura 5.3: Resposta para varios sinais de referéncia

E possivel perceber que o sinal de saida esté sendo controlado de acordo com os pré-requisitos

de projeto (Figura 5.3). O LGR para o sistema compensado se encontra na Figura 5.4.
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Figura 5.4: Polos e zeros do modelo compensado no LGR

Contudo, por se tratar de um sistema real, é necesséario que o sinal enviado para os atuadores
esteja dentro de valores aceitaveis. No caso da referéncia estar sendo 65% do nivel maximo do
tanque 2, o sinal de fechamento da valvula apresenta sinais negativos (Figura 5.5). Para isso, se

torna necessaria a implementagao de um bloco de saturacao do sinal de controle.

A colocagado de limitadores no sinal de controle pode afetar um pouco o comportamento da
resposta, a tornando mais lenta e com mais oscilagbes, mas se faz necessaria nao apenas para que
o sistema possa ser representado de maneira correta, mas também para proteger os atuadores de

sinais que podem causar danos.

O projeto final sem a utilizagdo de anti windups esté representado na Figura 5.5 e a saturagdo

esta sendo feita de forma que o sinal de controle enviado & valvula possua valor minimo de 0% e
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Figura 5.5: Sinal de controle para a referéncia 65%
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Figura 5.6: Projeto completo no Simulink
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Figura 5.7: Nivel do tanque e sinal de controle limitado

Como o projeto simulado atinge as especifica¢oes de projeto, além de corrigirem possiveis erros

no sinal de controle, ele foi implementado em bancada.

Realizou-se um experimento com o auxilio do simulink (Figura 5.8) em que consistia em deixar
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o controlador desligado até que se atingisse o ponto de equilibrio do sistema (visto que o modelo
linear e o seu consequente controle s6 funcionam em torno do ponto de equilibrio). Em seguida,
foram mandados dois sinais de referéncia, sendo um abaixo do ponto de operagdo e outro acima
desse ponto, de forma a testar a validade do controlador para situagoes em que ele deveria crescer

e em que ele deveria diminuir.

Ao comparar os resultados da simulagao com a planta real (Figura 5.9) pode-se, dizer que o
projeto foi um sucesso, visto que o controlador desenvolvido conseguiu controlar o nivel do tanque
coOnico, apresentando um pequeno sobressinal, mas logo depois voltando ao valor da referéncia.
Além disso, a resposta do modelo se comportou de maneira muito proxima ao da planta real,
sendo que esse erro inicial pode se dar por uma leve alteragdo da configuragdo da planta (uma
valvula manual mais ou menos aberta, por exemplo) o que reforca o ajuste visto na parte de

idenficagdo de modelos.
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Time Series Plot:
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Figura 5.9: Resposta da planta controlada

Visando melhorar ainda mais o controlador projetado, foi utilizada uma estratégia de anti
windup para melhorar o sinal de controle enviado & valvula de controle. A agdo do canal integral
s6 é habilitada quando o sinal de saida do controlador esta fora da regido de saturagdo. A Figura
5.10 apresenta o diagrama de blocos do novo controlador PI.

To Workspace?

nivelt
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Referencial Saturstion3.

Transfer Fenl
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debug2
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Figura 5.10: Diagrama de blocos do sistema com PID e sem windup

Apods comparar a resposta do sistema (Figura 5.11) com windup e sem windup, fica visivel
que a saturacao do sinal de controle interfere significativamente na parte transitoria da resposta,
aumentando o sobressinal e o tempo de assentamento.
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Figura 5.11:
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Comparagao das respostas do sistema com e sem windup

5.1.2 Modelo Linearizado por Realimentagao Exata

Utilizando o diagrama de bloco da Figura 4.16, foi realizada uma simulagdo para determinar

se seria necessario a inclusao de um controlador para ajustar o nivel do tanque de acordo com a

referéncia. Para isso, foi aplicada uma sinal na referéncia de 65% e a saida foi verificada na Figura

5.12 .
Modelo Linearizado por Realimentagdo
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Figura 5.12: Resposta do modelo linearizado por realimentagao

Como é possivel perceber, apesar de demorar apenas cerca de 3 minutos para atingir o regime

permanente, a lei de controle utilizada ainda acaba fornecendo um erro em estado estacionario

entre o sinal medido (nivel do tanque) e sinal de entrada (nivel de referéncia). Assim, foi necessério
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implementar um controlador em conjunto com a técnica de linearizacao.

A técnica escolhida foi exatamente igual & utilizada no método de linearizacao por expansao em
série de Taylor. Dessa forma, foi utilizado um controlador PI, com a mesma fungao de transferéncia

presente na equagao 5.2.

No projeto com o PI (Figura 5.13), o erro em regime permanente é zero, atendendo a um
dos requisitos de projeto. Porém, existe um grande sobressinal, além do aumento do tempo de
assentamento.

Modelo Linearizado por Realimentagcdo com um Pl
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Figura 5.13: Resposta do modelo linearizado por realimentagao e com PI

Com isso, a melhor escolha para o Layout 1 é o projeto de controle PI para a linearizagao

através de expansao por série de Taylor ao invés do projeto de linearizagao por realimentagao
exata.

5.2 Layout 2

Sabendo que a equagao geral de um sistema de segunda ordem é a mesma apresentada na
equagao 3.30, é possivel dizer que a funcdo de transferéncia de segunda ordem entre nivel do
tanque 2 e a variavel de controle Bomba 1 obece essa equagao, sendo apenas multiplicada por um

ganho k. Dessa forma é possivel encontrar as caracteriscas transitérias do modelo linearizado.
Assim, temos que a frequéncia natural do sistema w,, é:

wp? = 0.0001688 rad?/s?

(5.3)
wp = 0.07299 rad/s
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e o coeficiente de amortecimento ( é:

2wn( = 0.02815

C o8 (5.4)

Ou seja, esse sistema é um sistema sobreamortecido.

Os requisitos de projeto sdo:

Sistema estavel;

e Erro em regime permanente nulo para entrada degrau;

Sobressinal maximo 20%;

Tempo de assentamento de 5 minutos.

Inicialmente, foi realizada uma simulagéao do modelo em malha aberta, de forma a comprovar as
informagoes encontradas na equagao 5.5. Como é possivel perceber na Figura 5.14, o modelo é re-
almente sobreamortecido e apresenta grande erro em regime permanente e tempo de assentamento,

sendo necessaria a implementacao de um controlador para o sistema.

Modelo Linearizado por Taylor
100 T T T T T T T

Nivel do Tanque 2

95 ) S —

85 - B

Porcentagem {%)

75 / i

70} S ]

55 i | i | | i | i |
0 100 200 300 400 500 600 7OO BOO S00 1000

Tempo(s)
Figura 5.14: Resposta do modelo em malha aberta linearizado por Taylor

Dessa forma, por se tratar de um sistema de segunda ordem, a estratégia de controle utilizada

foi a de um PID. A forma geral do controlador PID é:

ki (LTas® + Tiskq+ 1)

S S

GPID(S) =k.+ kgs +
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O primeiro passo para encontrar o valor dos ganhos k., T; e derivativo Ty foi melhorar o

transitorio através da implementagao da componente proporcional-derivativa do controlador.

ke 1
Gpp(S) = ke(Tys + 1) = Tyke(s + —) = Tyke(s + =) (5.6)
kq Ty

Através dos requisitos de sistema, foram definidos os po6los dominantes do sistema compensado:

s = —0.01996 + j0.0335 (5.7)

Com o auxilio da equagao 5.7 e do LGR para definir a posigao do zero de Gpp, foi definido

1

que 7 = —0.1142 (através da condigao de argumento) e o valor do ganho Tyk. = 15.89 (através
da condigao de modulo). O resultado da simulagao se encontra na Figura 5.15.

Modelo com controle PD
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Figura 5.15: Resposta do modelo com um controlador PD

Como os requisitos da resposta transitéria foram atendidos de maneira satisfatoria, foi entéao
projetada a posi¢ao do zero do controlador PI (uma vez que o polo do PI deve ficar na origem e
o ganho do controlador completo ja foi definido no projeto do PD) de forma a reduzir o erro em
regime permanente a zero. A equagao de um controlador PI e em fun¢éo do parametro T; é:

s+ £
(5.8)

i

Gpr =

O polo em s = —% deve ser colocado na vizinhanga do pdélo s = 0, de forma que o sistema

7
resultante do modelo com o controlador PD n&o tenha sua dindmica muito modificada. Assim, o

controlador PI projetado é:
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s+ 0.005
Para transformar os controladores PD e PI projetos em um tnico controlador PID, basta unir

os controladores inicialmente projetados (PD e PI). Assim, a fungao de transferéncia do controlador
PID é:

(s + 0.1142)(s + 0.0053)
S

Gprp = 15.89

(5.10)

Restando apenas relacionar as equagoes 5.11 e 5.6 para encontrar o valor dos ganhos T;, k. e
Td:

kg = 15.89
k.=1.81 (5.11)
k; = 0.009

assim:
k.=1.81
T, = 201.1 (5.12)
T,=28.78

Por tltimo, o modelo completo com o controlador PID foi simulado com o auxilio do simulink
(Figura 5.16) e a resposta do sistema foi analisada de forma a ter certeza que os requisitos de

projeto foram atendidos.

Geamlondl
3

Figura 5.16: Diagrama de bloco para o modelo linear com controlador PID

A Figura 5.17 apresenta a resposta do sistema a um valor de referéncia de 75% do nivel do
tanque e, apesar de um sobressinal 19% no inicio da da resposta, o comportamento oscilatorio logo
desaparece e a saida segue o valor desejado. Assim, é possivel afirmar que o sistema atende os

requisitos de projeto.

Infelizmente, nao foi possivel implementar o controlador em bancada, visto que a comunigdo

OPC entre o Automation-Studio e o Matlab parou de funcionar.
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Modelo com controle PID
100 T T T T T T T T T
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Figura 5.17: Resposta do sistema a um degrau
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Capitulo 6

Conclusoes e Trabalhos Futuros

Este trabalho foi o primeiro realizado na planta piloto com trés tanques interconectados, em
que dois tanques sao cilindricos e um é coénico. Por isso, o objetivo inicial era a familiarizagao com
o equipamento, o estudo a cerca dos principios fisicos que regem o sistema, a fim de encontrar
modelos que conseguissem descrever os processos com boa qualidade e ensaios que validassem os
modelos gerados e finalmente aplicar técnicas de controle para o nivel dos tanques através da

linearizacao das equacoes.

A parte de familiarizacao e modelagem tedrica foram realizadas com sucesso, uma vez que nao
carece de dados provenientes de ensaios (como formulas matemaéticas e desenvolvimento tedrico
encontrados facilmente na literatura, para a modelagem e pequenos ensaios, para a familiarizacao),
ao contrario da parte de identificacao e validagao, que por sua vez, nao obteve tamanho sucesso
(principalmente a identificacao e validagao para o Layout 2), o que pode ser explicado por limitagoes

do sistema real.

J4& a parte de implementagao na planta dos controladores desenvolvidos ficou prejudicada devido
a problemas de comunicagao (que ocorreram apds a implementacao do controlador PI do layout
1) entre o software que comanda o CLP e o software utlizado para fazer a malha de controle
e recolher dados. Sendo assim, o controlador PI desenvolvido para o layout 1 foi validado na
planta real enquanto o projeto do controlador PID para o layout 2 s6 obteve a validacao através

de simulagoes, nao sendo possivel a implementagao na planta real.

Entre as principais limitagoes encontram-se a faixa de valores para o funcionamento da bomba
(valores muito pequenos, impedem que a vazao do liquido chegue aos tanques), a pequena sensi-
bilidade da valvula de controle utilizada no tanque 2, o fato do sistema ser fechado (que pode ter
gerado uma diferenga de pressao entre os tanques), falhas de comunicac¢do entre componentes e

computador, etc.

Por outro lado, tais limitagoes ajudaram no objetivo secundario de compreender como funciona
a parte de controle de processos na industra real, uma vez que 1a serao encontrados problemas muito

semelhantes, porém em escala maior.

Para trabalhos futuros, serd necesséario desenvolver um sistema de controle robusto que leve
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em consideracao as incertezas dos dados colhidos e, por isso, obtenha desempenho mais otimizado
quando comparado com técnicas de controle classicas. Além disso, serd necesséario resolver o

problema na comunicagado OPC entre os softwares AutomationStudio e o Matlab.
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ANEXOS
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I. MODELO UTILIZADO PARA AS SIMULACOES

Script que fornece os pardmetros para o diagrama de blocos do Simulink realizar as simulagoes:

%clear all
%Para diferentes Layouts, eh necessario alterar os valores das constantes Hv
%e Fv nesse script e os as vazoes diretamente no simulink

bombal = 0.2+ (0.1%x1/3); %[m~3/min| vazao maxima da bomba
bomba2 = 0.1; %0.1%(1+1/3);

H1
H2
H3 = 1.16; %[m] altura maxima do tanque 3

Hlout = 0.5%xH1; %[m] altura da tubulacao ql3a

H2out = 0.25xH2; %m] altura da tubulacao 23

H3outl = 0.65%H3; %[m] altura da tubulacao ql3b

H3out2 = 0.5xH3; %[m] altura da tubulacao g3b

H3out3 = 0.2x%H3; %m| altura da tubulacao q3a

R2 0.125; %0.25;  %[m|] raio maior do tanque 2

r2 0.05; %0.1; %[m] raio menor do tanque 2

A2 pi*((R2 — r2)/(H2«R2))~2; %[m"~2] primeira componente de F(h2)
TIIIIITTTTTTIIISo TANQUE 2B

A20 = (pix*(R2-r2)"2)/(H2"2); %m~2] falta multiplicar por h2°2
A21 = (pi*2xr2x(R2-r2))/H2; %[m~2] falta multiplicar por h2

A22 = pi*r2°2; %m~2] serve para os dois tipos

TIIISITTTTTITIIISo TANQUE 2A

dA2 = 4xpix(r2x(R2-r2))/H2; %[m~2] falta multiplicar por h2
dA22 = 5xpix((R2-r2)"~2)/(H2°2); %m~2] falta multiplicar por h2°2

0.8; %[m] altura maxima do tanque 1

0.8; %[m] altura maxima do tanque 2

Al 0.016512996; %0.031416; %[m~2] area da base do tanque 1
A3 = 0.016512996; %0.031416; %[m~2] area da base do tanque 3
const = 3.32xAl; Y%constante de multiplicacao do fluxo de saida
Hv = [0 0.45 1 0 0 10 0 0 O]; %valvulas manuais

Fv = [0 0]; %valvulas motorizadas
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II. DADOS PARA IDENTIFICACAO E VALIDACAO

Script que fornece os dados para identificacao e validacao dos modelos Linear e No— LineardoLayoutl:

%Linearizacao Layout 1

load (’bomba.mat ’) ;

ul = ans.Data;

ul = ul(10:length(ul),1);
%ul = ul(1500:length(ul), 1);
load (’valvula.mat’);

u2 = ans.Data;

u2 = u2(10:length(u2),1);
Y%u2 = u2(1500:length (u2),1);
load (’tanq2.mat’);

h2 = ans.Data;

h2 = h2(10:length(h2),1);
%h2 = h2(1500:length (h2),1);

%linearizacao em torno dos pontos de operacao
Y%ul = ul — 38;

u2 = 100 — u2;

%u2 = u2 — 70;

%h2 = h2 — 56.4681;

Y%respostavl = iddata ([h2],[u2],1);

%resposta = iddata ([h2],[b,v],1);

%plot (resposta)

%title (’Sistema Linearizado ’);

uli = ul(1:3765,1);

ulv = ul(3765:5379,1);

Y%u2 = 100—u2;

u2i = u2(1:3765,1);

u2v = u2(3765:5379,1);

h2i = h2(1:3765,1);

h2v = h2(3765:5379,1);

%respostal = iddata ([h2],[ul,u2]);
respostail = iddata ([h2i],[uli,u2i],1);
respostavl = iddata ([h2v],[ulv,u2v],1);

funcao _modelo = ’'modelayl ’;
ordem = [1 2 1];

kl = 46531.5;%1.19223;

k2 = 324274;%8.1613;

k3 1081.4;%0.028378;

k4 413.9;%0.05959;

k5 = 20.4;%0.144;

par_modelo = [k1;k2;k3;k4;k5];

estrutura_ modelo = idnlgrey (funcao modelo ,ordem, par modelo);
opcoes nlgreyest = nlgreyestOptions;

opcoes _nlgreyest.Display = ’on’;

opcoes nlgreyest.SearchMethod = ’lsqnonlin ’;
opcoes nlgreyest.SearchOption.MaxIter = 20;
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modelo_cz = nlgreyest (respostail , estrutura modelo, opcoes nlgreyest);

present (modelo cz);

compare (modelo _cz,respostavl);
A= [-0.009998];

[6.335e—06];

[716.6];

[0];

[0];

o oQw
Il
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Script que fornece o espago de estados para a estimagao dos parametros:

function [dx, y| = modelayl (t, x, u, k1, k2, k3, k4, k5, varargin)

%equacoes de saida

v = [x(1)]; %2

Y%equacoes de estado

dx = [(klxu(l) — k2xsqrt(x(1)) + k3xu(2)*sqrt(x(1)))/((k4 + k5*xx(1))"~2)];
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Script que fornece os dados para identificagao e validagao dos modelos Linear e No— LineardoLayout2:

%Linearizacao Layout 2
load (’bomba.mat ’) ;

ul = ans.Data;

ul = ul(700:length(ul),1);
load (’valvula.mat’);

u2 = ans.Data;

u2 = u2(700:length(u2),1);
load (’tanql .mat’);

hl = ans.Data;

hl = h1(700:length(hl),1);
load (’tanq2.mat’);

h2 = ans.Data;

h2 = h2(700:length (h2),1);

%linearizacao em torno dos pontos de operacao

Y%ul = ul — 41;
%u2 = u2 — 70;
%h1 — hl — 77.1327;
%h2 = h2 — 69.1134;

%respostal2 = iddata ([hl,h2],[ul,u2],1);
%plot (respostal2)
%title (’Sistema Linearizado ’);

%Separacao dos dados entre Identificacao e Validacao

uli = ul(1:4020,1);
ulv = ul (4020:5744,1);
u2i = u2(1:4020,1);
u2v = u2(4020:5744,1);
hli = h1(1:4020,1);
hlv = h1(4020:5744,1);
h2i = h2(1:4020,1);

h2v = h2(4020:5744,1);
respostai2 = iddata ([hli],[uli,u2i],1);
respostav2 = iddata ([hlv],[ulv,u2v],1);
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