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RESUMO

Este texto apresenta os trabalhos com uma planta-piloto com dois tanques com aquecimento,
trazendo os primeiros esforcos para o compreendimento do balanco de energia do sistema. Primei-
ramente é feita uma apresentacao dos controladores e fendmenos que virdao a ser encontrados em
sua implementacao a planta-piloto. Uma modelagem matemética do balanco de massa e energia
¢ feita simulando os modelos encontrados para se comparar com os resultados experimentais. E
mostrada a relagdo entre a vazao e frequéncia dos inversores de frequéncia e também a linearizagao
do modelo para o balango de massa e de energia. A planta piloto é entdo sujeita a um ensaio
com sinal PRBS para se identificar o balango de massa em caixa-cinza. Por fim, é apresentado o
controle do nivel do tanque 2 por meio do atuador da bomba 1 comparando-se duas abordagem:
controlador PI e controlador por realimentacao de estados, comparando seus resultados posteri-
ormente. Para o controle PI, foi feito uma otimizagdo de seus pardmetros com o uso do software
Matlab. Para o controle por realimentacao de estados, trabalhou-se com um modelo simplificado
para que o mesmo se comportasse como um sistema de segunda ordem subamortecido, trazendo
suas limitacoes. Todo o desenvolvimento para o projeto dos controladores esta descrito no presente
trabalho e seus resultados se mostram condizentes com o esperado, trazendo a oportunidade de se

trabalhar com uma estratégia de controle mais avancada com sistema de multivariaveis.

ABSTRACT

This paper presents the works with a pilot plant with two tanks with heating, bringing the first
efforts to understand the energy balance of the system. Firstly, a presentation of the controllers and
phenomena that will be found in its implementation of the pilot plant will be made. A mathematical
modeling of mass and energy balance is done simulating the models found to compare with the
experimental results. The relation between the frequency inverter flow rate and the linearization of
the mass and energy balance model is shown. The pilot plant is then subjected to a PRBS signal
test to identify the gray-box mass balance. Finally, the level control of tank 2 is shown by means
of the pump 1 actuator, comparing two approaches: PI controller and state feedback controller,
comparing its results later. For the PI control, an optimization of its parameters was done with
the use of Matlab sotfware. For the state feedback control, a simplified model was used so that it
behaved as a underdamped second-order system, bringing its limitations. All the development for
the controllers design is described in the present work and its results are in line with the expected,

bringing the opportunity to work with a more advanced control strategy with multivariate system.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Contextualizagao

Um processo pode ser entendido como o procedimento que trard mudancas fisicas ou
quimicas a uma determinada entrada. Quando se tem um processo em estudo, é desejavel
que o mesmo se mantenha no seu estado estacionério que foi calculado previamente, porém,
o que se pode perceber é que o sistema por natureza, tende a desordem [3|. Este fato faz
com que o projetista tenha que forcar o processo a se manter no seu ponto de operagao e
utilizar de conhecimentos das propriedades fisicas e modelos matematicos para que se possa
fazer o controle deste processo. Desta forma, o controle de processos utiliza de técnicas para
possibilitar a corregao das variaveis que devem ser mantidas em um determinado ponto de

operagao, como pressao, temperatura, fluxo e ete. [4].

Na industria, o controle de processos é feito de forma massiva, com o intuito de reduzir
consumos indevidos, evitando assim o desperdicio e garantindo a qualidade e especificagoes
técnicas do produto [5]. Antes de ser introduzido em larga escala, deve-se fazer com que o
modelo e o controlador projetado passem por muitos testes a fim de se otimizar o mesmos.
Tendo a base matemaéatica e os conhecimentos da termodinamica, é criado um modelo do
processo a ser controlado. Este modelo é entao simulado computacionalmente para ser
depois confrontado com os resultados obtidos experimentalmente. Desse modo, economiza-
se tempo e dinheiro, ja que os possiveis erros que possam vir a ocorrer, nao afetarao a

industria.

Tendo dito as circunstancias acima, torna-se necessario uma forma de testar o comporta-
mento do sistema sem precisar aplicar diretamente os resultados a plantas industriais. Desta
forma, as plantas piloto surgem como uma forma de ensaiar o controle a ser implementado,
por ter a mesma estrutura e equipamentos que uma planta industrial normalmente teria, se
mantendo atento para que os resultados vistos na planta piloto, possam ser usados também

no seu modelo industrial, ou seja, que seja viavel economicamente.

Para realizar o controle de processo de uma planta piloto, havendo um conhecimento



prévio do processo, ¢é feito uma modelagem matematica. No caso, tendo como base as leis
da termodinamica, ja se tem uma expectativa do comportamento do sistema em regime

permanente e seu transitorio antes mesmo de qualquer experimento [6].

Na industria existem varias abordagens para realizar o controle de processo. As mais
comuns sao aquelas que sao consideradas simples e que precisam do minimo conhecimento
do processo. Estes controladores comumente utilizados sao os que usam a abordagem de
realimentagao (feedback), como por exemplo o PID(Proporcional, Integral, Derivativo) [4].
Em alguns casos esta abordagem mais simples nao é o suficiente para suprir os requisi-
tos minimos do projeto e mesmo sendo, nao se mostra sustentavel o suficiente, por ser
lenta e acarretar em perda de energia e recurso. Assim, com o avanco da tecnologia e da
sociedade, querendo mais retorno em um menor tempo, processos mais complexos foram

implementados na industria para atender essas novas demandas.

Em um modelo béasico, é possivel trabalhar com processos industriais com apenas uma
saida e uma entrada, processos SISO (Single Input Single Output), para se entender os con-
ceitos aqui apresentados. Porém, tratando de sistemas industriais reais, a grande maioria
dos processos serao multivariaveis, ou seja, com multiplas entradas e saidas chamado tam-
bém de MIMO (Multiple Input Multiple Output). Ao se lidar com o processo de mistura de
dois liquidos,como o aqui estudado, pode-se ter no processo as variaveis de controle: nivel
e temperatura de um dos tanques, sendo estes controlados pela resisténcia de um deles e

pela vazao de entrada de agua fria, exemplificando.

O projeto aqui apresentado tera como base a conservacao de massa e energia sendo
traduzidas como o balanco de massa e de energia do processo. Estes principios sao utilizados
ao se elaborar os modelos matematicos, que conseguem simplificar os fendmenos fisicos
envolvidos no processo. Com o modelo, o proximo passo é identificar e validar os parametros
do mesmo, para que se tenha evidéncias de que o modelo representa de forma adequada o
processo estudado. A validacao serve para avaliar a capacidade de generalizacao do modelo,
ou seja, se o modelo é capaz de captar a relacao existente dos valores de entrada e de saida
do processo. Com o modelo validado, o proximo passo é fazer o estudo de técnicas de
controle para que seja encontrado a melhor abordagem.

A identificacao e validagao podem ser feitas de varias formas dependendo do quanto
é conhecido do sistema. Quando o modelo matemético é conhecido e deseja-se encontrar
os parametros das equacoes, tem-se um modelo de caixa branca. Quando nao se tem
conhecimento do modelo matematico do sistema, mas se tem dados de entrada e saida do
processo para identificar o mesmo, tem-se um modelo de caixa preta. Quando se tem um
modelo matematico, mas que o mesmo nao engloba todas as variaveis do sistema, tem-se
um modelo de caixa cinza, o qual é um meio termo entre os dois ja citados a cima [7].
Neste projeto, sera tratado mais profundamente o modelo de caixa cinza, o qual o modelo
matemético é conhecido pelo balanco de massa, energia e constantes do proprio sistema

como: Area de seccao transversal, densidade, calor especifico do liquido, gravidade e etc.,



porém nao se compreende todas as varidveis do sistema, por se tratar de uma simplificacao.

A planta piloto que sera estudada se encontra no laboratorio de controle de processos
industriais da UnB e apresenta dois tanques que sao conectados entre si, sao preenchidos
de agua com o auxilio de bombas d’agua e que também podem ser aquecidas por meio de
duas resisténcias. Como dito, sera feito um modelo de caixa cinza para a identificacao e
validacao para o nivel e temperatura dos tanques,tomando um dos tanques como principal
e outro como auxiliar e posteriormente o estudo de algumas técnicas de controle a fim de

se encontrar a melhor para o caso estudado.

1.2 Trabalhos anteriores de processos industriais - UnB

Processos industriais ja foi tema de alguns outros trabalhos na UnB. Estes que servem de
apoio para futuros projetos nas plantas do laboratorio, sempre evoluindo, buscando novas
formas de abordar os sistemas ou prosseguindo com os estudos que foram iniciados por

outros estudantes.

Os primeiros trabalhos nas plantas do laboratério normalmente trazem consigo a ideia
de entender como que os instrumentos da planta atuam sobre ela, fazendo a caracterizacao
e calibracao dos mesmos. Essa é uma parcela que merece o seu destaque, pois os futuros
trabalhos estarao sujeitos aos resultados obtidos por estes. Posteriormente é aprofundado
o conhecimento a respeito de seu modelo matematico, como os fenémenos fisico-quimicos
se relacionam, para se identificar/validar o modelo encontrado e por fim estudar formas de
controle do mesmo. Este é o procedimento sintetizado comumente utilizado nos trabalhos

nas plantas piloto industriais.

O laboratoério no momento conta com trés tipos de plantas: a planta piloto de quatro
tanques acoplados, de dois tanques com aquecimento e com trés tanques, sendo um deles
em forma de cone. Sendo que, esta tltima citada foi recém adquirida, portanto nao ha por
enquanto trabalhos concluidos desta planta.

1.2.1 Planta piloto com 4 tanques acoplados

A planta industrial de quatro tanques acoplados é foco de estudos por ser muito versatil
visto que as conexoes entre esses tanques podem ser modificadas facilmente com a abertura
ou fechamento das véalvulas de conexao. Proposto por Johansson, essa planta é utilizada
para mostrar diferentes conceitos em controle multivariaveis e mostrar as limitagoes devido
a localizagao do zero do sistema [1|. Ela é constituida pelos seguintes instrumentos: duas
bombas que transportarao a agua até os tanques, os quatro tanques, valvulas ajustaveis e
medidores de fluxo. Normalmente, é feito o controle do nivel dos dois tanques inferiores,
tendo as duas bombas como atuadores, porém, como dito anteriormente, os ajustes das

valvulas e as escolhas de quais tanques serao usados pode simular um processo industrial



totalmente diferente. A figura 1.1 mostra o diagrama esquematico da planta piloto com

quatro tanques.

Tank 3 Tank 4

Qk— —KD

Tank 1 Tank 2
Fump 1 N 2 Pump 2

___@ @.-

™ (A

Figura 1.1: Diagrama esquemaético para a planta piloto com quatro tanques [1]

No laboratoério desta universidade, esta planta foi submetida a testes com o intuito de
preparar a bancada para receber varios ensaios e controles diferentes. Seguindo a metodo-
logia padrao nas industrias, foi feito: a calibracao dos sensores de nivel e vazao instalados,
o levantamento das curvas caracteristicas das bombas e das valvulas, definicao de um ponto
de operacao para chegar a um modelo do processo por meio das fungoes matematicas ja
conhecidas e por fim a aplicagdo de um controlador PI para o nivel dos tanques 3 e 4 (vide
figura 1.1) [8].

Dando continuidade aos trabalhos nesta planta, estudantes prosseguiram os estudos
com outra abordagem. Nesta nova abordagem foi feito uma revisao do que ja tinha sido
produzido antes e também uma comparacao do desempenho de diferentes controladores PI,
via funcao de transferéncia e espaco de estados. Nestes projetos, as valvulas motorizadas
também foram consideradas atuadores do sistema, assim como as bombas 1 e 2. Estes
controladores eram desacoplados e foram obtidos por LGR (lugar geométrico das raizes),
via funcao de transferéncia e por alocacao de polos de malha fechada via espaco de estados.

Ao final, verificou-se que o controle por realimentacdo de estados mostrou uma menor



propagacao do erro com o tempo, com um sobressinal menor, porém para o controle de
nivel do tanque 4, o controle por fungao de transferéncia foi muito superior ao de espago
de estados. Desta forma, uma nova analise dos polos alocados foi proposta para trabalhos
futuros [9].

1.2.2 Planta piloto com 2 tanques com aquecimento

O estudo que envolve misturas de solugoes é comumente usado nas industrias quimicas
e seu modelo pode, por exemplo, prever como que o sistema gastrointestinal de uma pessoa
absorve os medicamentos nao ionizados, como uma aspirina. Este exemplo ocorre em um
processo diferente do que serd tratado aqui, mas exemplifica uma maneira de tratar a
mistura de liquidos [10].

A planta em laboratorio proporciona nao s6 o estudo do balanco de massa, para a
modelagem, identificacao e controle do nivel dos tanques, ja visto em outras plantas, mas
também para o balanco de energia para tratar da temperatura dos mesmos. Os trabalhos
anteriores trouxeram uma anélise tedrica para um processo semelhante do presente no

laboratorio, pois em sua época a planta piloto nao havia sido adquirida até aquele momento.

Nesta analise, foram feitos os modelos matematicos para o balango de massa e energia
da planta simulada, projeto e sintonia de controladores: PID, em cascata, cruzado e MIMO
(usando matriz de ganhos relativos). A figura 1.2 mostra o esqueméatico proposto. Para
comparar os resultados obtidos com diferentes controladores, foram utilizados diferentes
indicadores de desempenho, os quais analisam o erro de forma variada, sendo eles: Integral
do quadrado do erro (ISE), integral do erro absoluto (IAE) e integral ponderada pelo
tempo de erro absoluto (ITAE). Todas tendo suas particularidades, como o peso em que
cada método da para a grandeza do erro e quando ele ocorre, enfatizando determinada
caracteristica. Estes métodos sao utilizados academicamente para sistemas ditos muito bem
controlaveis e com uma mudanca de parametro de cada vez. O trabalho teve a conclusao,
dentre outras, que os controles simples e em cascata tiveram um melhor desempenho com
alteragdes no nivel, enquanto os controles cruzado e RGA tiveram um melhor desempenho
com alteragoes na temperatura |[2].
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Figura 1.2: Sistema de mistura e aquecimento proposto por |[2]

O préximo estudo neste tipo de trabalho ja tinha disponivel a bancada com a planta
piloto de 2 tanques com aquecimento. Dando continuidade, era preciso fazer toda a parte
inicial como ja descrito na secao 1.2.1 de calibragao dos sensores e curvas caracteristicas dos
atuadores. Além disso, agora tinha-se a oportunidade de identificar e validar um modelo
para o processo, sem depender apenas de dados tedricos para as andlises. Por ter sido
um sistema teorico [2], grande parte das grandezas fisicas ndo convergiam para o mesmo
valor, deste modo, os modelos matematicos precisavam ser revisados e os resultados seriam
diferentes. Utilizou-se ainda de modelos caixa-cinza para identificar modelos lineares e
nao lineares para diferentes configuracoes. Ao final, o trabalho focou na identificacao e
validacao do balango de massa do processo e lidou com o modelo matematico do balanco
de energia [11].

1.3 Contribuicoes deste trabalho

Dando continuidade aos estudos na planta piloto de dois tanques com aquecimento e
tendo como base o que foi feito em outras plantas, como supracitado em 1.2.1 e 1.2.2, este
trabalho tem como foco o controle de nivel do tanque 2, utilizando o tanque 1 como um
auxiliar. Para isso, levando em conta os resultados obtidos anteriormente [11], foi escolhido
um novo ponto de operacao para as bombas, modificando a abertura da valvula manual
que liga o tanque 1 ao reservatorio. O intuito de tal acao é aumentar a excursao em que
os atuadores, bomba 1 e bomba 2, possam agir sem extrapolar o nivel de algum tanque
e também para estar de acordo com o intertravamento ja imposto a bancada antes do
inicio do estudo, no qual a bomba 2 deve estar com no minimo 40% de sua poténcia para

que a resisténcia 2 possa ser ligada, tendo assim o volume suficiente em sua unidade de



aquecimento para transferir o calor sem danificar o equipamento.

Explorando as técnicas de controle que satisfacam os requisitos do projeto que serao
apresentados e revisando as bibliografias, decidiu-se tratar de uma nova abordagem para a
construcao do controlador PI implementado e utilizar do software MatLab para encontrar as
constantes de realimentagao com o controlador por realimentacao de estados. Tera também
os primeiros esforcos para o compreendimento do balanco de energia, conhecendo suas
limitagoes e entendendo como as resisténcias do sistema, atuadores no processo, influenciam

as temperaturas.

1.4 Objetivos do projeto

Os objetivos desse trabalho de conclusao de curso estao descritos abaixo:

e Construir modelos matematicos para o balanco de massa e energia;
e Identificar e validar o balanco de massa por meio de um modelo caixa-cinza;
e Projetar e comparar diferentes controladores para se encontrar o mais adequado;

e Ter os primeiros esforcos para o compreendimento do balango de energia da planta

piloto em estudo.

1.5 Apresentacao do manuscrito

Este relatorio esta estruturado em cinco capitulos, sendo estes, o capitulo 1, referente
a contextualizacao, exposicao dos trabalhos anteriores e apresentagao dos avangos que este
trabalho proporciona, assim como definicdo dos objetivos do projeto. E entdo apresentado
no capitulo 2 a fundamentagao tedrica que engloba os estudos deste trabalho, com a configu-
racao, caracteristicas da planta piloto, escolha de configuracao, descricao dos controladores
e efeitos encontrados em sua implementagao. O capitulo 3 mostra a modelagem matemé-
tica do sistema em questao e expoe seus resultados simulados e os compara com os dados
reais da planta. Os capitulos 4 e 5 trazem os resultados experimentais referentes a identifi-
cagao, validacao, ensaios para a construgao dos mesmos e analise das técnicas de controles
utilizadas, seguindo com as conclusoes no capitulo 6. Nos anexos I e II sao encontrados os
programas utilizados para a identificagdo e construcao dos controladores e no anexo III, os
diagramas da implementacao do controlador na planta piloto.



Capitulo 2

Fundamentacao Teoérica

2.1 Introducao

Neste Capitulo, é apresentado os conhecimentos fenomenologicos e matematicos neces-
sarios para a modelagem do sistema. Mais a frente sera feito um estudo de caso de técnicas
de controle que serao comparadas. Além disso, é apresentado mais profundamente a confi-
guragao da planta-piloto com esquemaéticos, quais sao as variaveis do processo e quais sao
as constantes que estao envolvidas. Desta forma, é feito uma anélise de qual seria o melhor
esquematico levando em consideracao a poténcia das bombas e a capacidade dos tanques a

fim de achar um meio termo entre esses fatores.

Os tanques em estudo interagem entre si e tem como variéveis de entrada indiretamente
as poténcias das duas bombas, que serao traduzidas como as vazoes de entrada de cada
tanque, e a poténcia de cada resisténcias. Estas por sua vez serao utilizadas no modelo
matemaético junto com as constantes do sistema para que se possa simular os dados obtidos

e relacioné-los com os observados experimentalmente.

2.2 Configuracao e Caracteristicas da Planta Piloto

A planta-piloto a ser estudada neste projeto é fornecida e fabricada pela Didaticontrol
e tem o0 modelo DCNVT-2. Este é um equipamento didatico utilizado academicamente em
algumas universidades e possibilita o controle de processo em nivel, vazao e temperatura.
Ela pode apresentar véarias configuracoes, tendo em vista que é possivel mudar a abertura
de suas valvulas e também quais entradas que estarao ligadas no sistema. A Figura 2.1
apresenta uma imagem do equipamento instalado no laboratério de controle de processos
industriais .Neste projeto, seré feito uma anélise de qual a melhor configuracao para se ter
um melhor proveito da variacao da entrada. Para manipular as varidveis de entrada e receber
as informagoes e dados dos sensores da planta-piloto, utiliza-se tanto do software Matlab,
quanto do software AutomationStudio. O AutomationStudio recebe dados diretamente



dos sensores as suas informagoes e permite ao usuério calibrar os equipamentos para que se
tenha valores em faixa legiveis. Ja o Matlab consegue trabalhar em cima destas informacoes,
criando gréaficos ou nos auxiliando ao achar os parametros e fungoes de transferéncia do
sistema por meio da fungao greyest().

A planta-piloto é constituida de estrutura em inox com tubulagoes de dgua fria e quente,
as quais sao devidamente indicadas pelas cores dos canos. Os componentes da planta-piloto
estao listados abaixo:

e 02 Tanques interativos, Tanque 1 e Tanque 2, em aco inoxidavel com revestimento
interno de Aquatherm, que atenua a troca de calor com o ambiente;

e 04 Transmissores de Temperatura, Tinl, Tin2, Toutl e Tout2(Pt100);

e (01 Tanque para armazenamento da agua, o Reservatorio, de 500L com serpentina;

e 01 Unidade de Aquecimento cilindrica;

e Tubulacoes em PVC, resistentes a temperatura com pintura vermelha, que sao resis-

tentes a temperatura, e com pintura verde;

e Valvulas tipo esfera, que serao estudadas para saber qual sera suas configuragoes e 2

tipo globo que estao entre os tanques;
e (02 Sensores de pressao para nivel com comunicagao 4-20mA;

e 04 Chaves de nivel que atuarao para impedir um vazamento quando se desliga as

bombas e se identificou que o maximo volume foi atingido;
e 01 Transmissor de Vazao magnético modelo VMSPro da Incontrol, sinal 4-20mA;

e 02 Bombas centrifugas, B1 e B2, idénticas do modelo MARK NXDP2, acionadas por
motor AC trifasico de 0,5 HP. A rotacao nominal das bombas é de 3500 rpm e sua

vazao nominal chega a 6m?/h;

e 02 Inversores de Frequéncia com frequéncia maxima de 60Hz para manipulagao direta

da vazao que estarao modificando a rotacao das bombas centrifugas;
e 02 Variadores de poténcia, acionamento remoto por 4-20mA;

e (2 resisténcias elétricas, localizadas dentro de um dos tanques e na linha para aqueci-

mento do outro tanque de 4000 W em ago inox;
e Sistema de resfriamento da 4gua com condensacao a ar;
e 01 Controlador Logico Programével (CLP) BR;

e 01 Computador com o software Matlab e AutomationStudio para receber e trabalhar

nos dados obtidos;
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Figura 2.1: Planta piloto instalada no laboratério de controle e processos industriais, UnB.
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Na Figura 2.2 é mostrado um esquematico resumido dos elementos mais importantes
da planta-piloto que serao analisados. Este esquemético levou em consideracao trabalhos
anteriores feitos na mesma planta-piloto e procura manter a mesma formatacao e legenda

para seguir um mesmo padrao [11].
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Figura 2.2: Esquematico da planta-piloto com indicacao dos tipos de variavel
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2.3 Informacoes de Interesse da Planta

Para um melhor entendimento dos tipos de variaveis do sistema, foi adotado um padrao
de cores para se identificar mais facilmente com quais varidveis sera possivel controlar e
quais auxiliarao este processo. As grandezas do sistema e os tipos de varidveis estao listadas

abailxo:

e Variaveis de Controle (coloragao verde na Figura 2.2):
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— Altura/nivel do liquido nos tanques 1 e 2: hy e hy;

— Temperatura do liquido nos tanques 1 e 2: T} e Ts.
e Variaveis manipuladas (Coloragao vermelha na Figura 2.2):

— Vazoes fornecidas pelas bombas 1 e 2: ¢ e go;

— Poténcias dos aquecimentos resistivos: p; e po.
e Variaveis auxiliares do sistema (coloragao azul na Figura 2.2):

— Temperatura do liquido no Reservatorio Re: T;;
— Vazao de liquido entre os tanques 1 e 2: ¢o;

— Vazao de saida de liquido do tanque 2: qgo;

— Vazao de saida de liquido do tanque 2: qo1;

— Temperatura do liquido na unidade Ra: T,.
e Constantes (coloracao lilas na Figura 2.2):

— area da secao transversal dos tanques cilindricos 1 e 2 A = 183 cm?;

Volume de liquido na unidade Ra: V,, constante em aproximadamente 4.8 I;
— Calor especifico do liquido do processo, dgua: ¢ = 4,186 J/g-°C;

— Densidade do liquido do processo, dgua: p =1 g/cm?.

As waridveis de controle sao aquelas que devem ser mantidas e controladas para que
fiquem em um certo valor determinado. No caso, deseja-se que o nivel e temperatura
dos tanques estejam em um certo valor. Para os futuros calculos, sera considerado que
a temperatura interna dos tanques serd a temperatura de saida de cada tanque, ou seja,
temperatura que os sensores de Toutl e Tout2 enviaram. As varidveis manipuladas sao
aquelas que sao as entradas para o mantimento das varidveis de controle em seu ponto de
operacao. Desta forma, a vazao das bombas ira ditar o nivel dos tanques e influenciara
também no processo térmico, junto com a poténcia de cada resisténcia. Essas varidveis
manipuladas serao operadas de forma indireta, pois o que se tem acesso no computador é
a porcentagem da poténcia das bombas que sao traduzidas para uma certa frequéncia ao
inversor de frequéncia que estard mandando o comando para as bombas, a mesma ideia
segue para a resisténcia. Porém isto serd levado em consideracao ao se fazer o modelo
matematico do balango de massa e energia. A Tabela 2.1 mostra os limites inferiores e
superiores para cada variavel do processo, tendo em vista que o valor do nivel que estaré
sendo obtido, serd em porcentagem deste valor méaximo, pois pela forma que com que o

CLP foi configurado, ele converte os dados dos sensores em porcentagem.
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Tabela 2.1: Tabela de unidades das variaveis do processo

Variavel Unidade | Valor minimo | Valor maximo
Nivel (h) Metro [m] 0 1,2
Temperatura (") | Celsius [°C| 0 100
Frequéncia (f) Hertz [Hz| 0 60
Poténcia (p) Watt [W] 0 3000

2.4 Escolha de Configuracao e Descricao do Processo

Em trabalhos anteriores, foi utilizado uma configuracao em que as valvulas Val e Va4
se encontravam totalmente fechadas [11]. O que se pdde observar é que para pequenas
porcentagens das poténcias da bomba, os niveis dos tanques jé estavam quase no limite,
forcando ao projetista trabalhar em uma pequena excursao de toda capacidade do equi-
pamento, dificultando seu trabalho ao nao conseguir retirar do sistema tudo que ele pode
fornecer.Desta forma, o primeiro passo neste projeto serd a escolha de uma configuracao
para que entao um ponto de operagao possa ser determinado.

Para achar a configuragao ideal, levou-se em considerac¢ao que tanto os atuadores (bom-
bas e poténcia das resisténcias) quanto as variaveis de processo(nivel e temperatura), esti-
vessem no meio de sua excursdo, algum valor entre 30% e 70% do seu valor méaximo. Com
isso, foi feito uma série de ensaios com diferentes configuracoes e diferentes entradas nos
atuadores, para que se tivesse uma ideia de qual a melhor escolha. Os resultados podem
ser visto na tabela 2.2, na qual traz os valores recolhidos em ensaios de aproximadamente
600s, ou seja, 10 minutos para que o nivel estivesse em regime permanente. A tabela 2.2
tras um resumo dos resultados, no qual as colunas em verde sao ensaios feitos com ambas
as valvulas fechada, as colunas em vermelho sao os ensaios feitos com a valvula Vall aberta

em 50% e as colunas em azul sdo os ensaios feitos com a valvula Vall aberta em 66, 66%.

O que pode ser visto na tabela é o que ja foi comentado anteriormente, para pequenas
porcentagens das bombas, os niveis dos tanques estao muito préoximos do maximo, quando a
valvula Val esta totalmente fechada. Outra coisa a se notar é que quando a bomba 2 estava
com 30% do seu total e com a valvula Val aberta em 50%, os niveis dos tanques ficaram
muito baixos. Isto pode ser explicado quando se sabe que para pequenas porcentagens da
bomba, a mesma nao funciona corretamente, pelo fato de sua poténcia nao ser o suficiente
para ultrapassar o efeito do retorno de dgua nas tubulagoes. Este assunto foi explorado em

trabalhos anteriores [11].

Portanto, com os resultados obtidos, escolheu-se trabalhar com valvula Val aberta em
50% com a bomba 1 em 50% e a bomba 2 em 40%. Percebeu-se nestes ensaios que o com-
pressor instalado nao tem poténcia o suficiente para manter a temperatura do reservatorio

constante, fazendo com que ela se torne uma variavel do sistema, por isso, fazendo ensaios
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Tabela 2.2: Ensaio com diferentes configuragoes e seus resultados.

Atuadores

Bomba 1(%) 40
Bomba 2(%) 30
Resisténcia T1(%) 0
Resisténcia T2(%) 0
Varidveis de Processo

Nivel Tanque 1(%) 77,75
Nivel Tanque 2(%) 66.81
Temperatura Entrada T1(C) | 26,4
Temperatura Entrada T2(C) | 26,7
Temperatura Saida T1(C) 26,4
Temperatura Saida T2(C) 26,7

seguidos de outros faz com que sua temperatura inicial seja diferente e explica o porqué da
temperatura final dos ensaios aumentar conforme os ensaios eram feitos.

Da forma como foi projetado, o processo tem como intuito controlar o nivel e tempe-
ratura do tanque 2, utilizando do tanque 1 como um auxiliador, atenuando a turbuléncia.
Para futuras analises é considerado que a temperatura interna nos tanques é igual em qual-
quer ponto e que o processo nao troca calor com o ambiente externo, de tal forma que o
sistema esteja isolado termicamente. O liquido utilizado no processo é a agua com o calor
especifico ¢ e densidade p ja apresentados. A figura 2.3 mostra de forma simplificada a
configuracao escolhida, na qual o tanque 1 estd com uma altura maior que a do tanque 2,
para que a agua esteja fluindo do tanque 1 para o 2, resfriando-o caso necesséario.

ot h1-h2 42
v

Figura 2.3: Configuracgao escolhida para a planta-piloto.

Como pode ser visto matematicamente, a vazao entre os dois tanques g2 é proporcional
a raiz quadrada da diferenga dos niveis para escoamentos turbulentos [12]. Como nesta
configuracao e ponto de operagao, esta vazao sempre estard fluindo do tanque 1 para o
tanque 2 até que se tenha alguma perturbacao que faca a situagao mudar, considera-se que
a mesma sera positiva neste sentido. Caso isto mude, nao afetarda o modelo pois seré levado
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em consideracao na modelagem. Sua férmula é entao mostrada abaixo:

qi2 = erzsign(hl — hg)\/ QQ’hl — hQ‘, (21)

em que ri, é o raio da secao entre os tanques 1 e 2 , g é a aceleragao da gravidade e a
constante de proporcionalidade inicialmente ¢ dada por mri,/2¢g, mas serd um parametro a
ser descoberto ao se identificar os modelos. A fun¢ao sign(h; — hy) tras a seguranga de que
o sentido na qual a agua esta fluindo sera levado em consideracao, sendo 1 para h; —hy > 0
e —1 para hy — hy < 0.

Para as vazoes de saida ¢, e ¢o,, tem-se que:

1o = 0,575y 29hy, (2.2)

G20 = T3/ 2gha, (2.3)

em que rig e T9o sao os raios das secOes entre os tanques e o reservatério. O fator 0,5 é
encontrado na equagao 2.2 por se estd com 50% da valvula aberta. Esta constante de
proporcionalidade também sera descoberta ao se identificar o modelo.

Desta forma, o tanque 2 a ser analisado terd como variaveis de processo o seu nivel h2
e temperatura Tout2, os quais estarao sujeitos a vazao g2 entre os tanques, a vazao ¢
vinda da bomba 2, a temperatura do tanque 1 T'outl e a temperatura 7T'a vinda da unidade
de aquecimento Ra.As vazoes ¢y, € ¢o, influenciardao o nivel dos tanques, e a temperatura
indiretamente, pois a mesma depende do volume do liquido nos tanques. A unidade de
aquecimento Ra nao varia o seu volume enquanto o processo esta acontecendo, porém so
estara apta a aquecer o liquido, quando a poténcia da bomba estiver maior ou igual a 40%,
pois para valores menores que este, a resisténcia pode super aquecer ja que nao terd o
volume nominal na unidade, podendo danificar o equipamento. Da mesma forma, também
com o intuito de nao danificar os equipamentos, a resisténcia do tanque 1 s6 podera ser
ligada se o nivel do tanque 1 estiver com no minimo 35%, para que se tenha o volume

suficiente. Estes problemas foram levados em consideracao na légica de programacao do

CLP.

2.5 Identificagao por modelo caixa-cinza

A identificacao de sistemas esta ligada a construcao de modelos mateméticos por meio
de dados observados ou produzidos em sistemas dinamicos. Estes sistemas, por sua vez,
tém a caracteristica de suas respostas anteriores influenciarem as que estao por vir. Neste
trabalho, os modelos matemaéticos obtidos tem o intuito de simular os efeitos vistos em
ensaios reais na planta piloto.
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De modo geral, tem-se trés abordagens para a modelagem de sistemas dinamicos: aquela
em que a matematica envolvida no processo ¢ muito bem conhecida, chamado de modelagem
por caixa branca, aquela em que nao se tem o conhecimento matematico do processo, mas
a existéncia de dados do fenémeno estudado, chamado de modelagem por caixa preta e
aquela em que exite um conhecimento a respeito do sistema, mas apenas alguns parametros
sao conhecidos, neste caso, pode-se mostrar valido construir um modelo especifico deste
processo para reunir os dados obtidos em ensaios com as estruturas ja conhecidas, chamado
de modelagem por caixa cinza. Como dito anteriormente no capitulo 1, este trabalho trara
a identificacao do sistema por meio da funcao greyest ()do software MatLab, a qual estima

um modelo caixa cinza linear dado a estrutura do modelo.

O programa que utilizard desta fungao serd o IdentValid.m, o qual organiza os dados
obtidos pelo ensaio com sinal PRBS (Pseudo Random Binary Signal). Este ensaio ¢ feito
com o intuito de se ter informagoes de como o sistema se comporta em torno do ponto
de operacao, podendo ser feito com outros tipos de sinais, tendo nao apenas uma variacao
aleatoria de seu periodo, mas também uma variacao aleatoria de sua amplitude em uma
faixa de valores escolhida, uma vez que sistemas nao-lineares sao muito dependentes das
amplitudes dos sinais, podendo ter mais informagoes de como o sistema se comporta. Con-
tudo, para este trabalho, utilizou-se do sinal PRBS para fazer este ensaio de identificacao
tendo em vista que as rotinas feitas no software MatLab exigem que o sinal de entrada

tenha sua amplitude da forma binéria.

Depois de organizar os dados, tanto de entrada, tanto de saida, separando-os em dados
de identificacao e validacao, é preciso especificar a estrutura do modelo linearizado com os
parametros a serem identificados, fazendo-se uso de uma fun¢ao complementar & greyest (),
chamada de idgrey(), a qual cria a estrutura do sistema a ser identificado ao aplicar a
funcao bmODE.m, que relaciona os parametros do modelo a sua representagao em espaco de
estados. E preciso informar ainda se o modelo sera parametrizado em tempo continuo ou
discreto. Com os dados organizados de forma a se ter dados de identificacao e a estrutura do
modelo linear a ser parametrizado, o modelo caixa cinza pode ser encontrado ao se utilizar,
por fim, a funcao greyest() com estas informagoes de entrada, sendo facultativo mudar
as opc¢oes padroes de modelagem ja descritas na funcao. Com estes resultados é entao feita
a validagao ao se comparar como o modelo caixa-cinza se adéqua aqueles dados separados

para a validacao.

2.6 Controlador PI

Como dito anteriormente, o controlador PID ou PID modificado é usado vastamente
na industria pelo fato de nao precisarem de um grande conhecimento do processo a ser
estudado e por ser simples de ser implementado. Controladores PID muitas vezes sao
ajustados em campo, ou seja, com um ajuste fino dos valores encontrados em simulagoes
para melhor atender os requisitos. Por esse motivo, varias regras de sintonia sao propostas
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nas literaturas [13].

O controlador PI é considerado um PID modificado, pois sua diferenca é que a constante
do termo derivativo é nula. Mesmo com sua maior utilidade sendo em sistemas de controle
nos quais nao se tem um modelo matematico da planta, ou seja, sem poder usar métodos
analiticos, o controle PI continua sendo ttil para casos em que se tem certo conhecimento
do processo. O que se observa é que esquemas bésicos de controle PI podem ter desempenho
satisfatorio, mesmo nao tendo o melhor desempenho possivel em algumas situagoes. [13|

Neste topico, sera abordado uma otimizagao computacional para o projeto de um con-
trolador PI para a planta estudada, para que de forma simplificada, se tenha um controlador
que satisfaga os requisitos.

2.6.1 Abordagem de otimizacao computacional

De forma geral, controladores PI tém como parametros: ganho proporcional K¢ e tempo
integral T; que precisam ser escolhidos de tal forma que acontega uma sintonia do contro-
lador PI, isto é, garantir as especificacoes de desempenho. Sua forma geral se encontra

abaixo:

! ). (2.4)

G.= K¢ (1
o ( +T¢S

Com esta abordagem sera feita uma tentativa de se encontrar solugoes com conjuntos de
valores de pardmetros que irao satisfazer os requisitos, como méximo sobressinal ou tempo
de acomodacao. O software que serd utilizado para a abordagem computacional sera o
MATLAB, no qual se especificara um valor inicial das constantes e sera feita a anélise para
outros dois pontos proximos do valor de 7T; escolhido. Para isso, serd utilizado a funcao
fminsearch(), a qual faz uso do método de Nelder-Mead simplificado para minimizar a
funcao e assim achar um minimo local. Essa func¢ao tras uma limitagao, a qual s6 trabalha
com uma entrada e uma saida. Para emprega-la no projeto, mesmo tendo dois requisitos e
dois pardmetros de entrada, fixou-se o valor de K para achar um valor de T; que satisfaca
os requisitos. Caso nao se encontre um resultado, sera feita a mudanca manual do valor de
K¢ para se encontrar um par de parametros que atenda o requisito.

2.7 Efeito windup

Sabe-se que todo sinal de controle em processos industriais estao sujeitos a limitagoes
inerentes ao seu funcionamento, sendo em sua maioria relacionada a amplitude do seu sinal.
Isto faz com que projetos de controlador tenham uma restricao de valores de entrada que
podem ser utilizados. O fendémeno quando ha saturacao no atuador pelas razoes acima é

chamado de windup.

E comum este tipo de efeito quando se trabalha com controladores PID ou PID modi-

ficados. Por estar com o sinal saturado, os proximos valores para o sinal de controle do
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processo nao irao contribuir para alcancar a resposta desejada, apenas retardarao ou o afas-
tarao de tal resposta. Isto se da pelo fato de que, a continua integracao do erro do sistema
faz com que o termo integral alcance valores muito altos, sem efeitos ou resultados préticos.
Para que o sistema volte ao normal, o erro devera ter o seu valor negativo durante um
longo periodo, de forma a anular o efeito do integrador. Porém, em alguns casos, para que
isso ocorra, o tempo de acomodagao do sinal sera muito longo ou com sobressinal elevado,

tornando o processo inviavel.

Tendo em vista o exposto acima, para que o sistema projetado tenha resultados satis-
fatorios, sao implementados filtros anti-windup, com o intuito de minimizar este efeito da
componente do integrador. Neste trabalho, sera utilizado uma técnica anti-windup simples,
porém suficiente para o problema encontrado. Neste tipo de técnica, é utilizado um limi-
tador para o sinal de controle que o mantém na sua regiao de operacao [14], o que retém a
acao do integrador enquanto ele estiver saturando o sinal e para aquelas situa¢oes em que
0 mesmo nao saturaria o atuador, esta técnica nao o prejudica. A figura 2.4 mostra um

esquematico de como essa técnica seria implementada.

E(s) e @ . f Ufs)

Ganho Limite Samragio

v

Tis+1

Figura 2.4: Técnica de anti-windup com um limitador de sinal

Com o controlador posto desta forma, a saida estaré limitada com os valores de saturacao

escolhidos e continuara tendo a forma:

U(s)
E(s)

1
= Ko (1+ ﬂ> (2.5)
Durante a saturacao o controlador nao integra o erro atuante, apenas o amplifica com o
ganho proporcional K¢ e soma um degrau referente ao limite de saturagao imposto filtrado
por uma constante de tempo T;. Apds um tempo, o sinal volta a seguir a referéncia quando
a salda reage e o erro se trona negativo, devido ao bloco de saturacao, ja que o limite de
saturagao é muito menor do que o valor acumulado de sua entrada ao nao se usar esta técnica

anti-windup. O detalhamento da ac¢do do anti-windup pode ser visto na literatura [15].
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2.8 Controle por realimentagao de estados

Em sistemas mais complexos, com mais de uma entrada e saida, as varidveis podem
se inter-relacionar de forma ainda mais complexas. Desta forma, uma maneira adequada
de analisar o sistema é reduzindo tal complexidade nas expressoes matematicas conhecidas
do processo, recorrendo a analise computacional para fazer programas que auxiliem no

processamento dos dados, ja que as analises podem ser redundantes [13].

Com o modelo do sistema descrito no espago de estados, os métodos de controle do
mesmo variam de acordo com as caracteristicas do processo. Neste trabalho, seré estudado
o controle do processo por meio de alocagao de polos tendo como base o controle de servo-
mecanismos e sua referéncia de ponto de operacao escolhida ao longo do projeto. Em uma
analise simplificada, a entrada do sistema sera controlada por uma das bombas e sua saida

seréd uma das variaveis de estado.

Fazendo-se uso do software MatLab para a analise computacional do sistema, a matriz de
ganho K de realimentagao pode ser calculada por meio do comando acker, que é embasado
na formula de Ackermann. Tal formula é encontrada na literatura [13] e é mostrada abaixo:

K =100...1][BAB... A" 'B]| '¢(A), (2.6)

Sendo
p(A) = A" + A"+ (2.7)

Com « sendo os coeficientes da equagao caracteristica associada aos polos desejados do
sistema em malha fechada. Para utilizar este comando, tem-se como entrada as matrizes
A, B e J, sendo A e B as matrizes ja conhecidas do modelo em espago de estados e J a

matriz linha dos polos desejados em malha fechada.

Além disso, para que esta abordagem seja usada é preciso que o sistema seja definido
como de estado completamente controlavel [13]. De forma que, se a matriz

A B
-C 0

tiver o posto n + 1, é considerado de estado completamente controlavel e todas as contas

pP—

acimas podem ser feitas, sendo n a ordem do sistema em analise.

2.9 Filtragem dos sinais em processos industriais

Os sinais de um processo industrial estao sempre sujeitos a ruidos, estes sendo por uma
fragilidade dos sensores utilizados ou intrinsecos do proprio processo, como a turbuléncia
da agua dentro dos tanques. O que se pode fazer nessas situagoes é utilizar um atenua-
dor de turbuléncias ou acoplar filtros passa-baixas. Normalmente estes ruidos sao de alta

frequéncia e comprometem o desempenho do sistema.
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Os processos industriais funcionam, em sua maioria, em baixa frequéncia. Deste modo,
estes ruidos irao atrapalhar a analise dos dados obtidos, sendo benéfico sua exclusao ou
diminuicao de sua relevancia no processo. O filtro passa-baixas de primeira ordem mostra
ser uma solucao simples e que atende aos requisitos, pela frequéncia do ruido ser muito

maior que a do processo.

O que se deve levar em consideracao na construgao deste filtro é a sua constante de
tempo, para que o mesmo nao atrapalhe o transitério do processo e que consiga filtrar os

sinais indesejados. Sua fungao de transferéncia é na forma:

1

Celo) =555

(2.8)

Para as frequéncias acima de w = 1/§;, o médulo em dB comega a ter uma queda
de aproximadamente —20dB/decada, fazendo com que tenda a —oo [13|. O valor de ¢; ¢
escolhido ao se observar a resposta em frequéncia do sistema, como um exemplo, para entao

atenuar o ruido de alta frequéncia e manter a saida fiel a entrada para baixas frequéncias.

2.10 Comparagao entre as técnicas de controle estudadas

Com um intuito de comparar as técnicas de controle a serem estudadas, sera utilizado
um indice de desempenho que tem como objetivo quantificar o quao bem uma resposta
foi, dando énfase nas especificacoes do sistema. Um bom controlador pode ser aquele que
minimiza um determinado indice de desempenho. Para este trabalho foi escolhido o indice
de desempenho ITAE (Integral of Time Multiply by Absolute of the Error), que é a integral
do tempo multiplicado pelo valor absoluto do erro. Este indice é implementado com o intuito
de reduzir o peso para os erros iniciais e enfatizar aqueles que acontecem posteriormente ao
longo do ensaio. Pensou-se em utilizar este indice justamente para reduzir a contribuicao
do erros no inicio dos ensaios, onde se tem um pico do erro por conta do filtro passa-baixa.

O indice é entao descrito na forma:

ITAE = /Tt|e(t)|dt (2.9)
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Capitulo 3

Modelagem Matematica

3.1 Introdugao

A modelagem matemética é o que dara inicio a identificacao desta planta-piloto. Até o
momento, foi dada uma explicagdo das configuracoes e como as vazoes de entrada e saida
dos tanques se comportam. Com a modelagem do processo, é construida a estrutura nao-
linear do processo, a qual podera ser linearizada em torno do ponto de operacao ja escolhido,
isto sera aprofundado no capitulo 4. Neste capitulo, seré explorado as equagoes diferenciais
que caracterizam o balango de massa e de energia do processo, tendo suas consideragoes ao
longo do seu desenvolvimento. Por fim, é feito uma comparacao dos resultados reais obtidos
na planta, com os encontrados no modelo para se ter uma ideia do quao perto os modelos

se encontram.

3.2 Modelo Mateméatico

Para o modelo matematico, tem-se como base aquilo que jé foi dito anteriormente, que a
temperatura interna nos tanques é igual em qualquer ponto e que o processo nao troca calor
com o ambiente externo, de tal forma que o sistema esteja isolado termicamente. Além de
que por serem dois tanques interativos, haverd uma troca de massa entre eles e que a massa
do sistema como um todo ira se conservar [16]. Neste projeto entao, seré feito o balango de
massa do processo, no qual levaréd em conta os volumes de cada unidade e também a troca
de massa entre elas, seja entres os tanques, unidade de aquecimento ou o reservatorio. Com
o balanco de energia, seré possivel descrever a troca de calor e a mudanca de temperatura
de cada tanque. Para dar prosseguimento ao modelo, a demonstracao e dedugoes das
equacoes de massa e energia nao serao expostas, apenas suas conclusoes. Para os modelos
que serao apresentados, é utilizado uma série de hipoteses simplificadoras do sistema ao se
desprezar as nao linearidades dos atuadores e assumir que o escoamento é turbulento, ou

seja, o expoente relacionado ao nimero de Reynolds R, é 0,5, de forma que as vazoes nas
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tubulagoes e dada por:

q¢. =C pfe = C \/E, Sendo C uma constante

3.2.1 Balanco de Massa

O balanco de massa é uma aplicagao da conservacao da massa em analise de sistemas
fisicos, no qual o fluxo de massa pode ser determinado tendo ao se aplicar a lei de con-
servagao [3]. Para o caso a ser estudado, os tanques sao cilindricos, o que indica que seu
volume ¢ dado por V (t) = Ah(t) e estara variando com a diferenga entre a vazao que entra
no tanque e a que sai do mesmo. A equacao abaixo mostra o equacionamento:

dV(t) d(Ah(t)) Adh(t)
dt dt dt

= an(t) - QOut(t>7 (31)
em que A é a area da segao transversal do tanque, ¢;, é a vazao que entra e ¢,,; € a vazao
que sai do mesmo.

Assim, para o Tanque 1 da Figura 2.2, como ele recebe vazao da bomba 1 e esta com a
valvula Val semi-aberta, ja considerando hy(t) > ho(t) tem-se

dhy (t)

A T q1(t) — qu2(t) — quo(2),

dhy(t
A C}t( ) _ @1 (t) — 7r25\/2ghy — hy — 0, 57125/ 29k, (3.2)

e para o Tanque 2, a vazao entre os tanques estara entrando no mesmo e ele também estara

recebendo a vazao da unidade de aquecimento Ra, assim:

dha (t)

AT = ¢2(t) + q12(t) — @20(1),

dha(t)

A e ¢ (t) + 71'7”%2 2ghy — ha(t) — wr§0\/29h1. (3.3)

3.2.2 Balancgo de Energia

E necessario aqui saber como a temperatura interna do tanque 2 varia com a temperatura
de entrada em cada um dos tanques, além de relacionar o fluxo de massa com o fluxo
de energia, ja que é visto experimentalmente que os niveis dos tanques influenciam suas
temperaturas internas. Assim, é mostrado abaixo o balanco de energia do processo em uma

forma geral, em que g;, é a vazao que entra e q,,; ¢ a vazao que sai do mesmo.

ABOTOL _ Y Tont) — ot () Tona(t) + 2. (3.4)

A
dt cp
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Nesta equacao, ja levou-se em consideragao que os tanques utilizados sao cilindricos e
que T, é a temperatura do liquido que entra no tanque e T,,; a temperatura do liquido que
sai do tanque. Continuando o desenvolvimento:

Al @ 4y

dt 2] - Gin (1) Tin () — Gour () Tout () + p(t)

) 3.5
dt cp (35)

Pela a Equacao 3.1, o termo dh(t)/dt pode ser substituido por (gi,(t) — qout(t)) /A na
Equacao 3.5:

O 1) i (1) — ou ()] = G ) Ton (1) — o () Toa)) + 22 (3.6)

Ah(t)——
®) dt cp

Como dito anteriormente, é considerado que a temperatura interna dos tanques é a
mesma em qualquer ponto, desta forma, a temperatura no interior do tanque 7'(t) é igual
temperatura T,,(t) na saida para outro recipiente. Fazendo assim as devidas simplificagoes,
a Equacao 3.6 pode ser reescrita da seguinte forma:

) _ o 6)(Tn(t) — T(1) + PO

Ah(t)——— )
®) dt cp

(3.7)

Da Equacgao 3.7 é possivel perceber que a variacao da temperatura nao depende das
vazoes que saem dos tanques. Por serem tanques interativos, os liquidos dentro dos tanques
irdo trocar calor [17|, contribuindo assim para o balan¢o de energia do processo e sendo
considerado uma vazao de entrada nos tanques, o sentido dessa vazao ira ditar o sinal da
mesma, sendo positivo quando o tanque receber o liquido. A poténcia dos médulos de resis-
téncia estao sendo incluidos na equacgao pelo termo p(t), que se refere a poténcia em Watts
fornecida. Em ensaios feitos com a planta-piloto, como foi dito em outra oportunidade, o
que se percebeu foi que o compressor instalado nao tinha a capacidade de manter a tem-
peratura interna do reservatorio constante, fazendo com que sua temperatura aumentasse
conforme o tempo se prolongava. Desta forma, nao se faz valido no modelo aqui apresen-
tado, considera-lo uma constante, mas sim outra variavel do sistema que terd um valor
inicial a ser contabilizado. Assim, a Equacao 3.7 sera aplicada para os tanques 1 e 2, na

unidade de aquecimento e no reservatorio:

Para o tanque 1:

) 4 1y(1) = ()T - T(0)
di " (3.8)
— 40T 1) = To(0) + 22
Para o tanque 2:
@%iwmeMMﬂ@—nmwmeﬂw—ﬂm» (3.9)
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Para a unidade de aquecimento:

di:;t(t) Vo= q@t)(T, —T.(t)) + pQCi)t)

(3.10)

Com as equacoes desenvolvidas neste capitulo, é possivel fazer a simulacao do processo e
comparar com o que é visto em laboratoério, para que se possa ter uma ideia de que podem ou
nao serem aplicadas & planta piloto em estudo. Para uma melhor aproximacao dos modelos,
é preciso achar seus parametros, pois os valores aqui apresentados sao simplifica¢oes e nao
levam em consideracgao todas as variaveis do sistema. Para uma boa aproximacao, é preciso
usar os dados do proprio processo como entrada, assim a identificagao do sistema se torna

mais precisa. Esta identificacao serd abordada no Capitulo 4.

3.3 Simulacao Computacional das Equacoes Nao Lineares

Para ver os resultados das equagoes desenvolvidas na segao 3.2, utilizaremos o Software
Simulink, no qual possibilita fazer o equacionamento dos modelos por meio de diagrama
de blocos. A figura 3.1 mostra o diagrama geral do balanco de massa e de energia e suas

respectivas entradas e saidas.

Para a Simulacao, as entradas sao porcentagens da vazao méxima das bombas e da
poténcia maxima dos modulos resistivos, os valores maximos utilizados seguem o que foi
indicado na tabela 2.1 e também os dados de placa de cada bomba. Expandindo o bloco de
balanco de massa, ‘Balango de Massa’, serd possivel observar o diagrama de blocos que
compoem as equagoes 3.2 e 3.3. A figura 3.2 mostra este diagrama.

Validando o modelo criado, suas entradas serao os valores das bombas que fariam com
que estivesse no ponto de operacao escolhido, ou seja, a bomba 1 com 50% de sua poténcia
maxima e a bomba 2 com 40% de sua poténcia méaxima. Isto sera convertido para as vazoes
q1 € qo de cada bomba respectivamente.Entao, os resultados da simulagao sao comparados
com os resultados do ensaio feito na planta-piloto, para saber se estd de acordo com o

observado. A figura 3.3 mostra os resultados.

O que a figura 3.3 mostra é que a constante de tempo do sistema do modelo nao condiz
com a observada no ensaio, fazendo com que seja necessario mudar a mesma ao identificar
o modelo. Para o modelo apresentado a constante de tempo estéd diretamente ligada a
area da seccao transversal dos tanques A = 183em?, o que faz sentido, tendo em vista
que quando maior esta area maior serda o tempo necessario para que o sistema alcance seu
regime permanente, tendo assim um transitério elevado. Em outras simulagoes, variou-se o
valor desta area A e observou-se que para um valor proximo de 1000, a constante de tempo
simulada esta de acordo com o esperado. Assim, espera-se que este valor esteja proximo
desta casa decimal ao se identificar o sistema. Quanto ao seu valor em regime permanente,

pode-se dizer que se tem um valor adequado, ou seja, o ganho estatico do modelo esta bom.

O diagrama de blocos do balango de energia ¢ mostrado na figura 3.5 que é uma expansao

24



h1(%)
L
;Iy Q1(cm3/s) h2(%) —
Q1[%]1 MaxQ1(cm3/s)
»
q12(cm3/s)
>
q10(cm3/s) [+ h1(%)h2(%)
» Q2(cm3/s)1
q20(cm3/s)
. Balango de Massa
Q2[%] MaxQ2(cm3/s)
P Q1(cm3/s) 41.18|
 —
Qz(emas)
T1(°C)
Q12(cm3/s)
P1(W) -
pz(W)
32 Tr Inicial (°C) T1(°C)T2(°C)
J_ I — T2°(C)
PA[%] Tr Inicial (*C) »|Q10(cmars)
P -K- P Q20(cm3/s)
L S 41.37
Poténcia1(W) Balango de Energia

o

Poténcia2(W)
P2[%]

Figura 3.1: Diagrama de blocos do balango de massa e de energia.

do bloco ’Balango de Energia’ da figura 3.1. Para verificar a simulagao do balancgo
de energia, a entrada do modelo foi dada em porcentagem da poténcia da resisténcia e
novamente, o valor maximo desta poténcia pode ser visto na tabela 2.1. Nesta simulacao,
nao foi ligado a resisténcia dentro do tanque 1 e o controle da temperatura sera feito apenas
com o modulo de resisténcia na unidade de aquecimento. Esta configuragao foi escolhida ao
perceber que a resisténcia 2 tinha maior capacidade de aumentar a temperatura do tanque
2 do que a resisténcia 1. Isto pode ser explicado ao se levar em conta que o volume na
unidade de aquecimento é muito menor que nos tanques, ou seja, a unidade de aquecimento
precisa aquecer menos liquido em um determinado tempo, ja que o processo ¢ dinamico.
Desta forma, utilizando os valores dos niveis dos tanques em regime permanente e uma
temperatura inicial do reservatoério igual a temperatura do reservatorio no horario do ensaio,
pode-se comparar a variagao da temperatura na simulagao e no ensaio. A figura 3.4 tem o
resultado.

E nitido ao observar a figura 3.4 que a constante de tempo do modelo esta muito diferente
da observada no ensaio. Desta forma, percebe-se que o modelo apresentado nao levou em

consideracao outras variaveis importantes para a modelagem matematica do balango de
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Figura 3.2: Diagrama de blocos das equagbes do balango de massa no Simulink.

energia. Os novos parametros a serem utilizados serao encontrados no Capitulo 4, utilizando
dos dados do ensaio para achar as funcoes de transferéncia e espago de estados do processo.

No modelo apresentado, as temperaturas dos tanques quase nao variam entre si, isto
pode ter sido causado ao simplificar o equacionamento com a premissa de que a temperatura
dentro dos tanques é igual em qualquer ponto. Outro ponto a ser avaliado é se o tanque 2
contribuiria para o aumento da temperatura do tanque 1 indiretamente, pois como a vazao
entre os tanques esta indo do tanque 1 para o 2, a temperatura do tanque 2 nao afetaria a

temperatura no tanque 1.
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Comparacéo Ensaio e Simulacéo
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Figura 3.3: Comparacao entre as respostas da simulagao e do ensaio feito no laboratério para o

balanco de massa.
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Figura 3.4: Comparagao entre as respostas da simulagao e do ensaio feito no laboratério para o

balanco de energia.
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Capitulo 4

Resultados Experimentais - Identificacao

e Validacao

Como visto no Capitulo 3, os modelos apresentados tiveram suas diferencas dos resul-
tados obtidos e a maior delas foi observada no balanco de energia, no qual os resultados
foram muito distintos, mas o balanco de massa teve resultados que pode se dizer satisfa-
torios, precisando de apenas ajustes em sua constante de tempo para que se comporte da
mesma forma que o processo observado. Assim, com as simplificacoes que foram feitas,
foi perdido no equacionamento algumas peculiaridades do processo, que estao ligadas ao
funcionamento da planta-piloto. As constantes nas equagoes das vazoes foram escolhidas
tendo em vista resultados de outros trabalhos. O que se sabe destas constantes é que a
area da segao transversal das tubulacgoes influencia seu resultado, como foi considerado nas
equacgoes 2.1, 2.2, 2.3, assim como a gravidade.

Portanto, para se ter um resultado mais préximo do observado, realiza-se ensaios proprios
para a identificacao do sistema a ser validado posteriormente. Neste ensaio, utiliza-se como
entrada um sinal PRBS(PseudoRandom Binary Signal), para simular um ruido branco.
Este sinal possui apenas dois valores que sao chaveados e o periodo de transi¢ao dos valores
entre eles é ditada por uma banda de frequéncia previamente selecionada. Os resultados
destes ensaios sao entao processados pelo programa IdentValid.m do Matlab feito para
este trabalho, na qual possibilita a identificacao do processo por meio da fungao greyest,
seu detalhamento pode ser visto na secao 4.3.2. Esta fungao estima um modelo em caixa
cinza dos parametros alocados para um modelo linearizado em torno do ponto de operacao
escolhido.

Por nao trabalhar diretamente com as variaveis de controle, como as vazoes e as po-
téncias dos modulos de resisténcia, o modelo pode nao traduzir corretamente a entrada no
computador, feita com uma porcentagem da frequéncia maxima do inversor de frequén-
cia. Desta forma, com o intuito de trazer as entradas feitas no software para o modelo, é

feito uma modificacao para que se substitua as entradas de vazao, por frequéncia que os
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inversores de frequéncia irao mandar para as bombas.

4.1 Parametros das equagoes de balanco de massa e de energia

Como dito, as constantes iniciais utilizadas para o modelo matematico do balango de
massa e de energia nao trouxeram resultados condizentes com os visto nos ensaios. Desta
forma, serd feita uma generalizacao destas constantes para que possam ser descobertas
posteriormente na identificacao do processo. As novas equacoes para as vazoes € por con-

sequéncia para o balango de massa ¢ mostrado abaixo:

Vazao entre os tanques, da equagao 3.2, quando 77%,1/2g se torna uma constante Cf:

qi12 = OiSlgn(hl — hz)\/ |h1 — h2|, (41)

Vazao entre o tanque 1 e o reservatério, também da equagao 3.2, quando 0, 5772 1/2g se

torna uma constante Cf:

1o = Cé V hl, (42)

Vazao entre o tanque 2 e o reservatorio, da equagao 3.3, quando 7r3,1/2¢ se torna uma

constante C4:

420 = C:/), \V4 hl; (43)
Equagoes do balanco de massa simplificadas para identificagao

c cl
e Balango de massa no Tanque 1, com C} = - e Uy = —2:

MO _ 2 4u(t) ~ 1 VD)~ Bald) ~ Co v/l (44)

Cl
e Balango de massa no Tanque 2, com C3 = —¢:

dhs(t 1
d2t( ) == Z QQ(t) + Cl \ hl(t) — hQ(t) — 03 \ hg(t) (45)
Equacgoes do balango de energia simplificadas para identificagao

e Balanco de energia no Tanque 1:

)T = S a0~ 1) — o (1300~ Tat) Va1 + 2. (1.0)

~—
—_
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e Balanco de energia no Tanque 2:

hat) C”:;t(t) = % @(t)(T, — To() + Cy (T1(t) — To(t)) v/Iu(t) — haolD).  (4.7)

e Balango de energia na Unidade de Aquecimento:

dTa(t) _ q2<t)(an . Ta(t)) + p2<t>

Va dt cp

4.1.1 Relagao entre Vazao (Q) e Frequéncia (F)

No inicio do capitulo foi mencionado que algumas variaveis nao estao sendo manipuladas
diretamente nos modelos desenvolvidos, mais especificamente aquelas relacionadas a vazoes
em cada tubulagao. No caso das vazoes ¢l e ¢2, que sao entradas no modelo de balango
de massa e de energia, as frequéncia do inversor comandam indiretamente seus valores.
Portanto, é de se pensar em uma forma de relacionar as duas grandezas. Seguindo traba-
lhos anteriores [11] nesta mesma planta-piloto e simplificando as equagdes que dependem
desdas entradas, praticamente todas as equacoes, foi decidido que a frequéncia e a vazao
estariam relacionadas por meio de uma constate. Mesmo sendo uma solucao minimalista,
os resultados encontrados para esta configuracao foi satisfatério em outra ocasiao, portanto,
serd mantido da mesma forma.Porém, vale ressaltar que as possiveis complicagoes que esta
escolha possa vir a causar, serao levadas em consideracao em analises futuras. Desta forma,
a equacao 4.9 mostra a relagao entre as grandezas, em que g é a vazao e f a frequéncia do
inversor:

q(t) = C f(t), C constante. (4.9)

Combinando as Equagoes 4.9 e 4.4, o novo balanco de massa para o tanque 1 é obtido:

dh;t(t) = Cy f1(t) — Cy /i (t) — ho(t) — Cy /B (1), (4.10)

em que Cyfi(t) = § qi(t).

Da mesma forma, combinando as Equacoes 4.9 e 4.5, o novo balanco de massa para o
Tanque 2 é obtido:

dh;ft) = Cs f2(t) + Cr V() = ha(t) = Cs Vha2). (4.11)

em que C5 fo(t) = § q2(t).
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4.2 Linearizacgao

Até agora o que foi feito tem como objetivo transformar as constantes que o modelo nos
trouxe e transforma-las em parametros a serem descobertos pelo processo de identificacao.
Deste forma, o proximo passo € linearizar os modelos nao-lineares encontrados em torno
do ponto de operagao ja predefinido. Porém, aqui é encontrado um problema, pois com o
modelo para o balango de energia, sua constante de tempo estd demasiadamente grande.
Tao grande que em um ensaio feito com duracao de 10 horas, a temperatura nos tanques
nao tinha estabilizado ainda, ou até nao estabilizaria, ja que as perdas pro meio ambientes
sao muito pequenas. O grande fator para que isto esteja ocorrendo ¢ a temperatura do

reservatorio que nao é constante.

Tendo dito isto, nao se sabe qual o valor das temperaturas em regime estacionério e en-
tao, para a linearizacao do processo, é concebido que este ponto de operacao foi encontrado,
para que se possa encontrar sua equacao linearizada. Para isto, utiliza-se dos polindémios de
Taylor de primeira ordem para varias variaveis, a qual aproxima a fun¢ao por um polinémio
nas proximidades em que é feito a linearizacao. E preciso, no entanto, que a derivada parcial
da funcao exista naquele ponto. Neste caso, a linearizagao pode ser feita como o intuito de

se fazer uma descricao no espaco de estados para o sistema mais a frente.

Os pontos de operagao sao encontrados ao se analisar o processo em regime permanente,
o qual nao h& mais variacao de suas variaveis de processo. Neste ponto, por nao haver
variacao, suas derivadas sao nulas. Desda forma, para o balango de massa define-se em
regime estacionario que hy = hie, ho = hoe, f1 = fie, fo = foe, €m que hie, hoe, fie, foe 520 0s
valores dos niveis dos tanques e frequéncias quando estao em regime estacionario. Para o
balanco de energia, define-se ainda em regime estacionério T, = Ty, To = Ts., T, = Tye,
P1 = Pie € P2 = P2 €m que as temperaturas, frequéncias e porcentagem da resisténcia
da bomba também estdao em regime estacionario. Com essas informagoes, e tendo como
base as linearizagoes de sistemas interativos com reservatorios térmicos|4] é entao feito a

linearizacao para cada balanco.

4.2.1 Linearizacao para o balango de massa

Para esta identificacao, tendo como base as informacoes acima, sao feitas as seguintes
modificagdes nos modelos matematicos ja apresentados na capitulo 3:

e Nivel do liquido no Tanque 1:

% = Cy f1(t) = Cy /(hu(t) — ha(t)) — Co /i (t) = Gi(hy, ha, f1),

d(hl - hle) . aC¥1 0G1 aGl
dt = o Ny (h1 — hie) + 8_h2 . (hg — hoe) + 8_fl . (f1 — fie), (4.12)
dl{l Ol 02 ~ Cl ~ ~
e 2 s | Rt G
dt |: 2 hle - h2@ 2 hle:| o |:2 hle - h2e:| 2 4f1
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Considerando a = [2\/%} eo = [ fﬁ] reescreve-se a Equagao 4.12:

dh - - P
d—tl:(—a—a) hy 4+« hy + Cy f1. (4'13)

A Equacgao 4.13 esté no formato utilizado na identificacao e na validagao do modelo.
Deseja-se obter o valor dos parametros o , 0 e Cy que melhor se adéquem aos dados

obtidos experimentalmente.

e Nivel de liquido no Tanque 2:

dh \/
;t( ) C5 f2 _|_C’1 \/—h2 C3 h2 G2 h17h’27f2)

d(h2d_t hae) _ (2)2;12 ) (hy — hae) + aa_ij ) (ha — hoe) + g—?j 3 (f2 = f2e),
e .
o {_ 2\/—h1€1— Tioe 2\/h_2j ot hofe
% {2\/115— hmj v {_2%3— hoe 2\(/]5] ot ol

Considerando § = [2\%’7}, a expressao ja descrita de «, reescreve-se a equacao 4.14:

dhs

dt = hl +( ﬁ) ]{2 + 05 f~2. (415)

As equagoes 4.15 e 4.13 desenvolvidas para a linearizagao do modelo serao utilizadas
ao identificar e validar os modelos, com o intuito de encontrar os parametros «,0,3 e

as contantes C serdao encontradas ao se analisar o modelo de caixa cinza.

4.2.2 Linearizagao para o balanco de energia

Seguindo o mesmo caminho para o balango de energia, sao feitas as mudancas dos
modelos mateméticos apresentados anteriormente, sendo C, = chA:

e Temperatura do Tanque 1:

33



T 64 o) (5 = Ti0) — O (10) = 00)) /(D) — Pald) +C 0

4
dT1 (t) . 04 fl (t) (Tr - Tl (t)) C (Tl t) \/ hl hZ Oa: pl
dt ha(t) a ha( ha(t ) ’

= }fl(hl, h27T1;T27 f17p1)

hq(t)

AT, —T.) oY oY, oY
= hi — hie — ha — hoe — T —Tie
i ohy |, i me) g (e =he) + p (D= The)
oY; oY1 oY,
A T T e ar — Jle a — Ple
+ 8T2 e ( 2 >+ afl e (f fl )+ 6]91 " (pl pl)
% _ _04 fle (Tr - Tle) Cl (Tle - TZe) V hle - h2e
ah']- ee h‘%e h%e
_ Ch (Tle - TZe) _ Ce pie
2 hle Vv hle - h‘2€ h%e
% — 4 C'1 (Tle - T2e)
ah2 ce 2 hle Vv hle - th
oy, :_04 Jie  Ci Vhie — hoe
8T1 ee hle hle
% o +Cl hle - h2e
o, Rie
% _ +C4 (Tr - Tle)
afl ee hle
oY; C,
D =+
Op1 ce hie
(4.16)
Considerando v, = [W] oy = [01 (Tle—TZE%)e fhle—‘hze] g = [ % ]7

2= [5] = (o], =[] = [ena] 5 <]
reescreve-se a equacao 4.16:

dT - ~ . - < N
d_tl =(n+v2—r—7) i+ he+ (= =) Tt +v% To + v fi + s P
(4.17)

Por tem o dobro de variaveis com relagao ao balango de massa, o balango de energia
tende a ter expressoes mais robustas e mais dificeis de se simplificar, no entanto
o modelo se encontra no formato linearizado e sua identificacao por caixa-cinza é
possivel. Em seguida é feito o mesmo para o balanco de energia no Tanque 2 e na

unidade de aquecimento:

e Temperatura do Tanque 2
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Bl _ s o) (1.~ Tol0) + 1 (T300) — T

dT5(t) _ G fa(t) (T, — Tu(1)) n Ci (T1(t) — Ta(t
dt ha(t) hZ(t)
=Yo(hy, ho, T1, T3, Ty, f2)

h2(t)

d(Ty — Ty.)  0Y3 Y, 0Y,
o = Ol (h1 — hie) + oy 3 (hg — hoe) + a7 3 (Ty — Tie)
0Ys 0Ys 0Y5
+ 9T (Ty, — The) + o). (To — Tae) + ofl. (f2 — p2e)
% =+ Cl (Tle - TQe)
ahl ee 2h2@ Vv hle - hZe
@YQ o C15 f2e ( ae T2e) Ol (Tle - T2e) V hle - h2e C'1 (Tle - T2e)

a_h2 ee B h’ge N h’ge B 2h23 V hle - th
% +Cl Vv hle - h‘2€

aT‘l ee hZe

% :_C'5 f26_01 hie — hae
8T2 ce th h2e

Y, _ C'5 Joe

aTa ee h2e

% o +C5 (Tae - TQE)

an ee h23

(4.18)

: _ | C1 (The—T>e) _ | C5 fae (Tae—T3e) _ | C1 (The—T2e)Vhie—hae
Considerando vy = [—2}12 —hac | 0= | Tz, o= ¥ )
e e e €

2e
Yo = [Cl— V}’E:—h?} , Vi3 = [05 f2€] Vg = [W] , reescreve-se a equacao 4.18:

dT2

P =+ hl + (—y10 — Y11 — Yo )Hz + (—2) Tl + (=713 — M12) T2 + 713 Ta + 714 f2

(4.19)

Para a linearizagao do balanco de energia na unidade de aquecimento sera feito o

mesmo procedimento, sendo Cg fo(t) = qQ(t e Cy = ch

e Temperatura na unidade de aquecimento
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dT,(t) = Cyfo(t) (T, — Tu(1)) + Cypa(t)

dt
d(Ty — The) oY, oY, oY,
- - — (T, —T, — -
dt af2 e (f2 f2€) + 8Ta o ( a (16) + ap2 v (pZ pZe)

- Ya(f27 Ta7 pZ)

oY,
L =4Cs (T, — Ty
. 6 ( )
Y,
oT,
aY,

P2 |

(4.20)

= _06 er

ee

Considerando 15 = Cg (T}, — Tye) € 16 = Cg fae Teescreve-se a equagao 4.20:

dTy,
dt

=16 Tu+ 715 fo + Cy p2 (4.21)

Com as equacoes linearizadas 4.21, 4.19 e 4.17, a identificacao e validagao do modelo
caixa-cinza pode ser feita ao se encontrar os parametros supracitados. Por se ter muitos
parametros, uma simplificagado do modelo pode ser estudada para que se tenham menos
parametros, ou pode-se identificar o modelo caixa-preta sem fazer uso do modelo linearizado.

4.3 Identificacao

4.3.1 Aplicagao de filtros

Como dito na secao 2.9, o processo aqui estudado esta sujeito a ruidos em seus sinais
provindos dos sensores de nivel e temperatura. O ruido foi visto em pratica ao se iniciar os

ensaios na planta-piloto, prejudicando o desempenho do sistema.

Sera utilizado entao um filtro passa-baixas com o intuito de negar as componentes de
alta frequéncia e melhorar as respostas do sistema. Os valores das constantes de tempo
para os filtros serao diferentes para os sensores de nivel e de temperatura, para se adaptar

a cada situacgao.

Para os sensores de nivel, percebeu-se que uma constante de tempo de 2 segundos seria o
suficiente para filtrar as componentes em alta frequéncia sendo observado como o mesmo se
comporta acoplado ao processo para verificar se esté atrapalhando a resposta transitoria do
processo. Para os sensores de temperatura, foi observado uma componente que se repetia
em um intervalo aproximadamente constante, portanto escolheu-se um filtro com constante

de tempo de 5 segundos, sendo o suficiente para atenuar os sinais com alta frequéncia. Os
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filtros utilizados para os sensores de nivel e temperatura estao nas equagoes 4.22 e 4.23

respectivamente.
Gul(s) = — (4.92)
S PO '
Guls) = — (4.93)
c\S) = ) .
55+ 1

4.3.2 Identificagcao do Balango de Massa

Nesta etapa foi utilizado o software Matlab e o programa IdentValid.m, na qual possibi-
lita a identificacao do processo por meio da fungao greyest () para encontrar os parametros
do sistema do modelo linearizado. Esta funcao recebe como dados os arquivos criados a
partir do ensaio com sinal PRBS e os deixa com o mesmo tamanho e formato para a analise
pela funcao greyest (), normalizando as entradas e saidas em torno do ponto de operagao
escolhidos. Apos esta formatagao, a estrutura do sistema no espaco de estados é fornecida
e os parametros sao apresentados, para que por fim, seja encontrado a melhor combinacao
destes paradmetros que mais se aproxima ao sistema a ser identificado. Como dito, esta
funcao trabalha suas entradas e saidas com o sistema de espaco de estado, portanto para
utiliza-la de forma eficaz, é preciso rearranjar as equagoes 4.13 e 4.15 na forma padrao do

espago de estados, que pode ser visto abaixo:

(4.24)

Neste formato, as variaveis de estado x(t) serdo os niveis de cada tanque, as entradas
u(t) as porcentagens das frequéncias dos inversores e as saidas y(t) serdo somente os niveis

de cada tanque, ou seja, para este caso, a matriz D sera nula. Substituindo-os temos uma

h
ho

, U=

descricao no espaco de estados como em 4.24 com:

B LY Y B
he| T R

—a—0 o ]7 B Cy O
« —a—0

0 Cs
A partir da forma das equagoes em espago de estados, é preciso fazer ensaios que deem

A:
01

10], D=0

informagoes a respeito do processo, para isto sera feito uma série de ensaios, assim como um
ensaio com sinal PRBS na entrada da bomba 1 enquanto a bomba 2 se mantém no mesmo

valor. No prosseguimento deste trabalho, seré feita uma série se ensaios para entender

37



o processo do balanco de energia da planta, pois em um primeiro momento, o sistema de
refrigeracao do reservatério nao estava desempenhando o seu papel de manter a temperatura

interna do reservatoério constante.

e Ensaio 1: Este primeiro ensaio mostra que ao iniciar o processo, quando todos os equi-
pamentos nao estao aquecidos no que pode-se chamar de sua temperatura nominal, a
planta se comporta de uma maneira nao adequada e que compromete expressivamente
sua analise enquanto permanece neste transitorio. O que se percebeu é que os sensores
de pressao ficam muito instaveis durante os primeiros minutos de ensaios, descendo o
seu valor bruscamente para proximo do zero, mesmo sem uma mudanga nas entradas
nos valores dos inversores de frequéncia. Depois de um tempo, os sensores funcionam
como o esperado e os resultados voltam a ser condizentes. Porém, é valido fazer esta
observacao e expor este empecilho para que futuros estudos nesta planta nao sejam
prejudicados. A figura 4.1 mostra abaixo o efeito comentado.

Exemplo Ruido
60 T T T

Altura(%)

_4 D 1 1 Il 1 1
o 200 400 600 8OO 1000 1200

Tempo(s)
Figura 4.1: Sinal dos tanques variando bruscamente.
e Ensaio 2: Este ensaio tem como objetivo entender como que a variagao na entrada

do sistema influencia nos seus valores de saida. Em outras palavras, tem-se o intuito

de escolher a variacao dos valores de entrada do inversor de frequéncia, para que a
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Nivel dos Tanques(%)

saida varie um certo valor em torno do ponto de operacao escolhido. Para isto, é
feito uma variacgao inicial simétrica de 12% em torno do ponto escolhido de operagao
do inversor de frequéncia destinado & bomba 1 de 50%. Depois de 1000 segundos o
valor desta diferenga diminui em 1% e continua com o mesmo processo até que esteja
variando simetricamente 6% em torno do ponto de operagao do inversor de frequéncia
destinado & bomba 1. Em um modelo linearizado, o qual sera estudado mais a diante,
faz-se necesséario que nao ocorram grandes variagoes em torno do ponto de operacao,
portanto, isto deve ser levado em consideragao na escolha desta variagao. Para este
trabalho, entende-se como pequenas variacoes, aquelas que nao ultrapassem 10% do

ponto de operacao. A figura 4.2 mostra os resultados deste ensaio.

Ensaio variando ponto de operacéo
60
I I I I I I I

| sl : : | i
: SEE S A T
50 L ______ i _______ Ii::....._u_ .

% Bomba 1

Nivel h
Nivel h2 |
% Bomba 1 |-

0 | | | | | | | | | 0
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500 5000
Tempo(s)

Figura 4.2: Sinal dos Tanques para varia¢oes em torno do ponto de operagao da bomba 1.

Diante o exposto, foi escolhido uma variacao de 3% em torno do ponto de operacao,
pois foi observado que esta variagao causava na saida uma variacao de aproximada-
mente 7% em torno do ponto de operacao dos tanques, valor abaixo do estipulado
como pequeno sinal aqui neste trabalho.

Ensaio com sinal PRBS: Neste ensaio, foi enviado um sinal PRBS para a bomba
1, que estara variando 3% para mais e para menos do seu ponto de operacao, ou
seja, estard chaveando entre 47% e 53%. A bomba 2 ficou ligada em sem valor de
40% durante todo o ensaio. com o intuito apenas de levar a adgua para o tanque 2.
Para achar o modelo linear desta configuracao, o nivel dos tanques e a porcentagem
de cada entrada, foram normalizados em seu ponto de operacao. Isto é necessario
para que os valores estejam de acordo com o modelo desenvolvido, em que se trata
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da diferenca do nivel com relagao ao seu ponto de operacao. No anexo I, pode-se
perceber esta normalizacao e construcao dos dados de identificacao e de validacao do
sistema. Para este ensaio, utilizou-se de 70% dos dados para identificacao e 30% para
validacao, valores que sao padrao para este tipo de analise. Por fim, é mostrado os
modelos obtidos pela fungao para a descri¢ao no espaco de estados e suas fungoes de
transferéncia de modo consequente. Os dados de nivel de um dos tanques e a entrada
do sinal PRBS estao mostradas na figura 4.4.

Ensaio PRBS
10 T T T T T T T

n
.
|

nn i | W 1l
J|| ! |J'| ||||" "l‘ | \' '| \” "l' ||'J' '|I"r |“"| |'

n|l
2 off ||||| .
|
5 | |||u| \ d l'u 4
. l“ﬂ | | ,\l
-1D i I I I I i I
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Figura 4.3: Sinais de nivel do tanque 2 e entrada PRBS para a bomba 1, ambos normalizados

O que pode ser observado na figura 4.4 é que felizmente, a presenca do filtro passa-
baixa para a diminui¢do do ruido do sinal mostrou auxiliar a identificacdo para se
ter dados mais claros, sem prejudicar, contudo, a constante de tempo intrinseca do

Processo.

O programa IdentValid.m, encontrado no anexo I, utilizando da fungao greyest ()
fez possivel encontrar qual o modelo caixa cinza no espaco de estados e as fungoes de
transferéncia do sistema. O resultado é entao comparado com o sinal original, com
seu devido fit, que seria o quao proximo sinal de validagao se encontra do original. A
figura 4.4 mostra esta comparacgao.
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Simulated Response Comparison
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Figura 4.4: Comparacao entre os resultados obtidos com os sinais normalizados

Neste grafico, fica evidente que existe um pequeno ruido presente no ensaio, porém

nao foi relevante para a identificacao do modelo e com isso, pdde-se ter um resultado

satisfatorio para este ensaio chegando a valores maiores do que 80% de aderéncia. Esta

aderéncia tem como base a medida do erro quadratico médio normalizado e expressa

0 quao bem a resposta do modelo se adéqua aos dados estimados. Desta forma, sao

mostrados abaixo os resultados de cada modelo.

— Espaco de Estados para o Modelo Linear

Iy ]
Ry 0.3421

y1_ (1 0 hy
Y2 0 1f |he

— As fungoes de transferéncia sao as seguintes:

[_0.3327  0.3421

Hi(s)  0.0464s+0.0173
Fi(s) 524 0.7052s + 0.0069
Hy(s) 0.0159

Fi(s) 524 0.7052s + 0.0069

hy L [0-0464 0 fi
—0.3726| |hs 0 0| |f’

(4.25)

(4.26)

(4.27)

Destes resultados, é encontrado os valores dos parametros selecionados do modelo. Sendo

a = 0.3421, 0 = —0.0094, 8 = 0.0305 ,Cy = 0.0464 e C5 = 0.

4.3.3 Identificacao para o balanco de energia

A identificacao do balango de energia do modelo caixa-cinza é feita ao se linearizar as

variaveis em torno de seu ponto de operacao. Como dito anteriormente, a funcao greyest ()
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trabalha com os modelos lineares descritos no espaco de estados e para tanto é necessério
definir quais serdo as variaveis de estados z(t), entradas u(t) e saidas y(t). Observando as
equacoes linearizadas 4.21, 4.19 e 4.17, percebe-se que os niveis dos tanques juntamente
com as temperaturas dos tanques e da unidade de aquecimento sao as variaveis de estado
do sistema, as quais se busca controlar, e as porcentagens das frequéncias dos inversores
juntamente com a porcentagem das poténcias das resisténcias sao as entradas do sistema.
Ja que o balango de energia estd intrinsecamente ligado ao balando de massa, tendo em
vista que a mudanga nos niveis dos tanques influenciam a troca de calor entre os mesmos,
os resultados obtidos no balan¢o de massa serao introduzidos na descricao por espaco de
estados do balanco de energia. Desta forma, a descrigao no espaco de estados no formato
de 4.24 para o balanco de energia é na forma:

21 1 Z1
2 2
= |Ti|,u= f2 2 y=x = |1}
T e T
T, - T,
[ —a—0 Q@ 0 0 0 ]
« —a—f 0 0 0
A=l-m+r-—1—m 73 Y5~ Y6 o 0
Y9 —710 — Y11 — Y9 —712 —713 — 712 713
i 0 0 0 0 —Y16.]
C, 0 0 1

0
0 Cs 0 0
B=|v 0 9% 0
0 74 0 O

0 C,

L0 75 i
1 0 0 0
1
C= 0 00 , D=0
0010
00 01

A partir da forma das equagoes em espaco de estados, com o intuito de compreender o
balanco de energia da planta aqui estudada, fez-se necessario alguns ensaios para entender
melhor o sistema e suas limitagoes. Em um primeiro momento, com o intuito de buscar
o ponto de operacao para a temperatura interna dos tanques, foi feito um ensaio variando
gradativamente a porcentagem da poténcia da resisténcia 2 do sistema, a qual se encon-
tra na unidade de aquecimento. Este ensaio, assim como o segundo ensaio mostrado na
identificacao do balanco de massa, tem o objetivo de analisar como as varia¢oes na entrada
modificam os valores de saida.
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Inicialmente, para escolher o quanto se variaria a poténcia da resisténcia, utilizou-se
como base as grandezas de entrada do balanco de massa, uma forma ingénua para se ter
o inicio da anélise. Contudo, os resultados mostraram que a variacao das resisténcias
utilizadas eram muito altas para o sistema de refrigeracao do processo, fazendo com que a
temperatura do reservatorio também aumentasse com o andamento do ensaio e desta forma,
nao se tinha um ponto de equilibrio térmico mesmo com uma longa duragao do ensaio. Este
resultado pode ser visto na figura 4.5.

Ensaio Temperatura
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Figura 4.5: Variacao gradativa da poténcia da resisténcia 2.

Com os resultados da figura 4.5, pode-se perceber que a escolha do ponto de opera-
¢ao devera ser encontrada para valores bem menores dos escolhidos anteriormente, pois
certamente o sistema de resfriamento nao esta sendo capaz de manter a temperatura do
reservatorio constante, ou seja, sua poténcia fornecida ao sistema esté inferior a potencia
que as resisténcias estao fornecendo. Tendo isto em mente, foi feito outro ensaio, porém com
variagoes menores da porcentagem da poténcia da resisténcia, assim seu ponto de operacao
poderia ser encontrado. A figura 4.6 mostra os resultados.
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Ensaio Temperatura 1-5
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Figura 4.6: Ensaio com uma menor variagao da poténcia da resisténcia 2.

Com este ensaio, mesmo com pouca varia¢gao da poténcia de entrada e um longo tempo
para que o sistema entrasse em seu regime estacionario, nao chegou-se em um ponto de
operacao ainda para a temperatura. Porém, percebe-se que o sistema de resfriamento até o
momento, nao conseguiu conter a acao da poténcia da resisténcia no reservatorio. Pensou-se
entao no pior caso, em que mesmo com uma resisténcia a 1% ou todas desligadas, o sistema
continuava a aumentar a temperatura para entao saber a situagao em que se encontrava a
planta. Nestes proximos ensaios, as bombas 1 e 2 estao em seu ponto de operacao a todo
momento e a resisténcia 2 estara em 1% em um ensaio e no outro, nenhuma das resisténcias
estarao ligadas. Estes ensaios tem o intuito de verificar a variacao da temperatura do sistema
para casos extremos. Desta maneira, a variacao da poténcia da resisténcia 2 poderia ser

feita entre 0% e 1%, pequenos valores, mas com um ponto de operacao definido.
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Figura 4.7: Ensaio com a resisténcia em 1%
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Figura 4.8: Ensaio com nenhuma resisténcia ligada

Para o entendimento do leitor, os dois gréaficos, 4.7 e 4.8, estao com valores de tempe-
ratura iniciais diferentes pelo fato de que os ensaios foram feitos em dias diferentes e como
o compressor foi desligado ao término do ensaio, a temperatura interna tende a se manter,

por ser um reservatério com protecao térmica afim de se evitar a troca de energia com o
meio externo.
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Analisando os graficos 4.7 e 4.8, chega-se a uma conclusao que faz o estudo tomar outra
diregao. Até este momento, tinha-se em mente que o sistema de refrigeracdo nao estava
suportando a energia que as resisténcias emitiam ao sistema, contudo o que se observou foi
que o sistema pode estar trocando energia com o meio externo ou a propria temperatura das
bombas podem estar passando energia para o fluido do processo. Tendo o exposto acima,
cogitou-se uma nova abordagem, a qual o fluido quente nao mais retornaria ao reservatorio
e sim seria dispensado para fora do sistema, enquanto um novo fluido frio estaria sendo
enviado ao reservatorio, por meio de uma mangueira externa ao sistema, localizada no
laboratério em que se encontra a planta piloto. Desta forma, o sistema estaré em circuito

aberto.

Com o sistema em circuito aberto, nao havera mais a preocupagao com o sistema de
refrigeracao, pois o fluido quente nao estara mais atrapalhando o processo. Porém, essa
abordagem nao se mostra ser sustentavel, ja que este fluido quente estara sendo jogado para
fora, sem nenhuma reutilizacao. Isto posto, os ensaios muitos longos devem ser evitados
ao méaximo e deve-se fazer uso de simula¢oes para diminuir o nimero de testes na planta,
diminuindo assim o desperdicio de agua. O Préximo ensaio tem dois objetivos: descobrir
qual a proporcao da vazao de entrada da mangueira nova com relagao a vazao da saida
de fluido quente, para que em outro momento se consiga igualar estas vazoes e manter o
volume no reservatorio constante. No andamento do ensaio, descobrir qual sera o ponto de
operacao a se trabalhar. Assim, deixou-se completamente aberta a valvula da mangueira
externa ao sistema, para que ela tenha sua vazao maxima. Neste ensaio as bombas estarao

em seus pontos de operacao: 50% para a bomba 1 e 40% para a bomba 2.
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Altura do tanques com o sistema aberto
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Figura 4.9: Ensaio com o sistema aberto e bomba nos pontos de operagao

Como pode ser visto claramente na figura 4.9, mesmo com a maior vazao que a mangueira
externa com o fluido frio pdde fornecer, ainda se mostra inferior a vazao do fluido quente
saindo do sistema. Com isso, nao foi possivel alcancar o segundo objetivo deste ensaio com o
reservatorio esvaziando ao longo do tempo. Diante o exposto, entende-se como solugao duas
abordagens: concertar o sistema de refrigeragao ja acoplado com o sistema ou continuar com
a abordagem com o circuito aberto e aumentar a vazao de entrada de fluido frio de outra
forma. Uma identificagao do modelo desta forma poderia ser feita, encontrado-se um polo
em sua origem ao se encontrar sua funcao de transferéncia, causando a rampa observada

nos ensaios, porém como a ideia inicial do projeto era também projetar um controlador

para o balanco de energia, nao se tomou esse caminho nos estudos.
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Capitulo 5

Técnicas de Controle

5.1 Introducgao

Tendo os resultados da identificacao do modelo do balanco de massa, é possivel fazer
a aplicacao de técnicas de controle na planta para melhorar o funcionamento do processo.
Neste capitulo sera abordado exatamente isso, mostrando duas técnicas de controle, controle
PI e por realimentacao de estados para compara-las posteriormente. As constantes de cada
controlador foram encontradas por meio do uso de programas especificos criados no software
MatLab. Ambos controladores sdo da forma SISO(Single Input Single Output), utilizando
a bomba 1 como entrada e a altura do tanque 2 como saida. Desta maneira, o tanque 1
funcionard como um auxiliar do processo e a bomba 2 estard com o seu valor no ponto de

operacao, 40%.

5.2 Implementacao do controlador PI

O primeiro controlador estudado traz uma abordagem de otimiza¢ao computacional para
encontrar os valor de seu ganho proporcional, K¢, e do tempo integral, T;. Recapitulando,

o controlador utilizado estara na forma:

Ly (5.1)

G.= Kc(1
o +Tis

No anexo II, pode-se encontrar o programa Controle_PI_NOVO.m, o qual utiliza da
funcao £f_H2F1_ts.m e da funcao fminsearch() para obter o valor do tempo integral T;,
dado um certo ganho proporcional K¢, que melhor se adéque aos requisitos do projeto.
A fungao f_H2F1_ts.m foi feita especificamente para este projeto, utilizando da fungao de
transferéncia Hy(s)/Fi(s) obtida na sec¢ao 4.3.2 apds a identificagdo do balango de massa.
Nela, a entrada é dada pelo ganho integral, K /T;, e como saida o tempo de acomodagao ¢

da resposta ao degrau da funcao em malha fechada do sistema. A entrada esta na forma de
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K¢ /T; para que esteja no formato utilizado pela func¢ao pid(), a qual cria o controlador com
os ganhos indicados em sua entrada. O controlador desta fungao ¢ entao escrito na forma
da equacao 5.2 e a funcao de transferéncia em malha fechada com realimentacao unitéaria
é criada a partir de seu resultado para que entao se obtenha sua resposta ao degrau. Para
encontrar o seu tempo de acomodacao t, foi feito um loop, o qual considerando a duracgao do
degrau, retorna o tempo em que a resposta varia no maximo 2% em torno de sua referéncia

de entrada. Este resultado é entao dado como saida da fungao £f_H2F1_ts.m.

pid(Kc, Ko/T;) = Ko + T s (5.2)

Como dito anteriormente na se¢ao 2.6.1, a fungao fminsearch() tem a limitagao de
trabalhar apenas com uma entrada e uma saida para a funcao a ser minimizada. Mais
a frente é explicado como que esta limitacao pode ser contornada. Assim como a funcao
f_H2F1_ts.m, o codigo aqui apresentado foi feito especificamente para este projeto e trazem
como requisitos o tempo de acomodagao t; menor que 35 segundos e um méximo sobressinal
M, de 20%. Em teste anteriores, percebeu-se que a grande dificuldade do projeto era
alcancar o tempo de acomodagao satisfatorio, portanto, decidiu-se té-lo como prioridade
ao se analisar as possiveis solugoes. O valor de K¢ foi escolhido empiricamente ao fazer a
analise dos resultados dos testes anteriores, tendo como critério a ideia de se ter um ganho
proporcional pequeno. O valor inicial de K¢ /T; para se iniciar o estudo foi escolhido de
tal forma que esteja acima do esperado para que se tenha mais pontos a se analisar. Como
opcao, escolheu-se uma tolerancia de 1079 entre as iteracoes, ou seja, a funcao fminsearch ()
retornard o minimo local quando a diferenca entre as ultimas duas saidas for menor do que
107%. Caso a func@o encontre um problema ao minimizar e entre em um loop eterno,
escolheu-se um numero méaximo de iteragoes igual a 20. Com o intuito de observar de
forma mais clara como o método estda minimizando a funcao £f_H2F1_ts.m, foi habilitado a

exibi¢ao de cada iteragao na janela de comando.

Para se ter o valor de K¢ /T; que esteja de acordo com os requisitos do projeto, foi feito
um loop em que o método sera repetido para diferentes valores de K¢ /T;, iniciando-se com
o valor especificado anteriormente. Em um primeiro momento, é encontrado um minimo
local para a funcao f_H2F1_ts.m, na qual retorna o valor encontrado de ¢, e o valor de
K¢ /T; responsével por esta resposta, logo em seguida é feito uma andalise do sobressinal
para este valor de K /T; para a mesma entrada degrau. Caso os valores de t; e M, estejam
de acordo com os requisitos, o loop é encerrado e se tem como resposta os valores de K¢
e K¢ /T;, pelo formato empregado pela fun¢ao pid(). Caso o minimo local ndo atenda a
um dos requisitos, é feita uma anélise para dois pontos proximos do valor inicial de K¢ /T;
e é encontrado novamente os valores de K¢ /T; e t, para o minimo local encontrado, sendo
feita a mesma analise do méximo sobressinal. Na eventualidade de nao se ter um resultado
satisfatorio, o valor de K¢ /T; € mudado para as proximas iteragoes e todo o processo sera

feito novamente com um outro valor inicial. Desta forma, o programa faz uso de uma
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otimizagao do valor de K¢ /T; para um dado K¢ especificado, tendo uma resposta que
atenda os requisitos. Na hipotese de que nao se tenha um resultado satisfatorio, deve-se
mudar o valor de K¢, ou o valor inicial de K¢/T;, pela experiéncia é recomendado mudar
o valor de K¢, pois o método ja faz uma varredura pelos valores de K¢ /T;.

Foi implementado ainda um filtro anti-windup de uma variacao maxima de 50% em torno
do ponto de operagao da bomba 1 no controlador aplicado na planta, pois foi observado que o
mesmo estava saturando os valores do atuador, ou seja, estava com o sinal de controle maior
do que 100%. Assim, com valores do ganho proporcional e do tempo integral resultante do

processamento supracitado é encontrado nas equagoes 5.3 e 5.17:

K¢ = 3,6, (5.3)
T; = 79,12, (5.4)

Realizando um degrau de 10% de subida e de descida em torno da referéncia do nivel
do tanque 2, mantendo a bomba 2 em 40%, tem-se o resultado da figura 5.1.

Resposta do nivel do tangue 2 — aplicacdo de Pl apenas na bomba 1
60 T T T T T T T T T
. . . . . . . Real
- Referéncia [ |
Simulado ||

R — s S T S e - ol

56

p 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
tempo(s)

Figura 5.1: Resposta do controlador PI - Nivel do tanque 2

Com a analise do grafico 5.1, observa-se as constantes de tempo do sistema com a
utilizagao do controlador.

Teont =2 155, (5.5)
Tsimu = 20s, (5.6)

Essa diferenca pode ter sido causada por uma divergéncia do modelo identificado com o
modelo real. Contudo, comparando esses resultados com a constante intrinseca do processo

de aproximadamente 7 = 55s. Por se tratar de um modelo linearizado, fez-se o ensaio nos
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limites utilizados na identificagao, mas uma extrapolacao do controle com degraus maiores
pode ser possivel, podendo até melhorar a relacao sinal ruido do controle, ja que ela mesmo
sendo pequena, se mostrou presente.

Os sinais do sinal de controle e de erro estao mostrados nos graficos 5.2 e 5.3:

Sinal de Controle na bomba 1 — aplicacéo de Pl apenas na bomba 1
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Figura 5.2: Sinal de controle do controlador PI - Nivel do tanque 2

Erro na entrada do controlador — aplicagdo de Pl apenas na bomba 1
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Figura 5.3: Erro do controlador PI - Nivel do tanque 2

Pode-se perceber uma semelhanca no sinal simulado e no real, com uma pequena diver-

géncia na figura 5.3 do erro, entendida como a causa do sobressinal. A diferenca das saidas
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simulada e real ¢ entendida ao analisar a figura 5.2, no qual o sinal de comando da bomba
1 tem uma pequena diferenca causando o sobressinal, mas quando ocorre o erro maximo, o
sinal real e simulado estao praticamente com o mesmo valor. Com isso, pode-se dizer que os
resultados reais e simulados condizem um com outro, mesmo tendo suas divergéncias. Com
o uso do filtro anti-windup, houve uma sintonia do controlador e uma melhora da resposta
do processo. No anexo III pode-se encontrar o diagrama da implementacao do controle PI
na planta-piloto.

5.3 Implementagao do controlador por realimentacao de estados

Para este controlador, utilizou-se o projeto por alocagao de polos e a formula de acker-
mann para encontrar as constantes de realimentacao do sistema. KEste processo foi feito
por meio do programa ControleSS.m no MATLAB que se encontra no anexo II. Nele sao
encontrados polos em que conseguem atender os requisitos do projeto para o sistema em
malha fechada por meio da analise de seu amortecimento e frequéncia natural nao amorte-
cida para sistemas de segunda ordem subamortecidos. Este controlador necessita de menos
esforgo computacional por nao ter iteragoes em seu processo. A dificuldade encontrada é
realmente encontrar valores para seus polos em que seja possivel a implementacgao na planta,
ou seja, os valores do sinal do atuador(bomba 1) esteja dentro da margem de operagao e

mesmo assim traga uma resposta satisfatoria para a saida(altura do tanque 2).

Contudo, antes de dar prosseguimento a analise é preciso saber se o sistema aqui proposto
é definido como de estado completamente controlavel, para que esta alocacao de polos seja

possivel. Para isso, calcula-se o posto da matriz P abaixo:

—0.3327 0.3421 0.0464
= 0.3421 —0.3726 0
0 -1 0

A B
—C

pP=

Como o seu posto vale 3, o sistema é considerado de estado completamente controlavel
e esta abordagem pode ter o seu prosseguimento. Tendo em vista o exposto acima e os
requisitos do projeto de tempo de acomodagao ¢, < 35s e maximo sobressinal M, < 20%,
foi feita a andlise de quais seriam os polos que atenderiam estes termos. Um dos polos
serd escolhido de tal forma que se encontre bem afastado da origem e dos outros polos com
o intuito de torna-lo desprezivel e fazer com que os outros 2 polos sejam os dominantes.
Deste modo, o sistema em malha fechada se comporta aproximadamente como um sistema
de segunda ordem subamortecido e é possivel calcular quais sao os polos que se adéquam
ao seu amortecimento £ e sua frequéncia natural nao amortecida w,. As equagoes 5.7, e 5.8

mostram como as grandezas se relacionam e sao calculadas.

—¢m
Mp = 100% x eVi-¢?
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—ln(&)

é& — 100 (57)
M
72 +In%(35%)
4
tsQ% ~ 4T = ng (58)

Para iniciar o projeto, escolhe-se um valor de sobressinal toleravel de 10%, menor que
20% estabelecido no projeto, e encontra-se o amortecimento £ que satisfaz a equagao 5.7.
A figura 5.4 exemplifica graficamente a relagao das grandezas descritas. Com o requisito do
tempo de acomodacao t; < 35s, tem-se outra equagao 5.8 que deve ser atendida para que os
requisitos sejam &w,, > 0,114. Sabendo disso, escolheu-se um valor de 0,12 para £w,, tendo
assim um tempo de acomodacao t, = 33,3s. Com os valores de £ e de w,, encontrados, os
valores da parte real e imaginaria do par de niimeros complexos que contemplam os polos
do sistema em malha fechada serao obtidos conforme a relagao da figura 5.4, tendo o = &w,
sendo o moédulo da parte real dos polos e wy = wpy/1 — &2 0 moédulo da parte imaginéria.
Diante o exposto, os polos em malha fechada que melhoram a resposta da saida e estao de
acordo com os requisitos do projeto sdo [—1.5,—0.12 £ j0.163], sendo que o primeiro polo
foi escolhido de tal forma que seja desprezivel com relagao ao par de ntimeros complexos
e que nao atrapalhe o funcionamento do filtro passa-baixas descrito na secao 4.3. Com
os dados obtidos é possivel também calcular o tempo de pico ¢, do sistema, sendo igual a

t, = 19,18s, com t, = wld

‘Im

i Re

Figura 5.4: Relagoes de grandezas para o sistema de segunda ordem subamortecido.
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Definido os polos em malha fechada do sistema, é possivel encontrar a matriz de ganho
K de realimentagao que tréas os autovalores desejados de (A — BK'). Relembrando o modelo
descrito no espago de estados pela equacao 4.25, tem-se as matrizes abaixo:

, O:[o 1], D=0.

0.3421 —0.3726

B [—0.3327 0.3421 ]
_ , ;

[0.0464

Sendo que a matriz B e C' estao diferentes pelo controle ser feito com apenas um atuador,
bomba 1, e uma saida, a variavel de estado hs relacionando a altura do tanque 2. Contudo,
sabendo que o sistema é do tipo 0, ou seja, sem nenhum integrador, o seu erro em regime
permanente para uma entrada do tipo degrau é finito e igual ao que a equagao 5.9 mostra,
sendo A a amplitude do degrau, E, a constante de erro estatico de posigdo e G(s) a funcao
de transferéncia do sistema [13]. Por tanto, para que este erro seja nulo dado uma entrada

degrau, é posto um canal integral em seu sistema.

A
1+ K,

685

(5.9)

Kop— lim, 0 G(s) = G(0)

A aplicacao deste canal integral muda a dimensao do modelo em espaco de estados,
pois é acrescentado uma nova variavel de estado ( relacionada a acao deste integrador. A
entrada do integrador recebe a diferenga entre a referéncia r e o sinal de saida y, desta
forma ¢ = r —y. Reformulando a dinamica do sistema tendo em vista o dado acima, cria-se

uma nova descri¢ao no espago de estados dada pela equacao 5.10
x(t)

o)\ _
(1) (1)

Considerando que as variaveis de estado terao valores constantes em regime permanente, o

A 0

+
-C 0

r(t) (5.10)

sistema se mostra estavel e é possivel fazer uma linearizacao em torno destes valores, de tal
forma que o degrau de referéncia r(t) deixe de ter sua relevincia no sistema para instantes
de tempo muito maiores que seu instante do degrau. Desta forma é definido:

w(t) — w(00) = we(t), (1) = ((00) = Ce(t),  u(t) — u(o0) = ue(t)

Reescrevendo a equagao 5.10 para valores linearizados de suas variaveis:

Z(t)| | A O |ze(?) B "

L‘eu)] =|-c o L@a) o] v >4
- [a o . [B
|=C o]’ o
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Com o modelo neste formato, levou-se em consideracao a agao do canal integral na
resposta da planta e o sistema se comportara como um do tipo 1, o qual ter& erro nulo para
uma entrada degrau. Este canal ainda tras outra modificagdo para o sistema, pois agora a
realimentacao de estado terd um fator a mais relacionado a esta variavel adicional. Desta

forma, a realimentagao feita pela entrada u.(t) sera da forma:

Ue(t) = —Kxe(t) + ki (t) (5.12)

Resultando em:

A

K =[K - k] (5.13)

Em que K é a matriz de ganho e k; é a constante de ganho integral. Como visto
anteriormente, pelo sistema ser de estado completamente controlével, a técnica de alocagao
de polos pode ser utilizada para encontrar os valores de K e k;. Para este projeto, foi
utilizado a formula de Arckermann tendo como entrada as matrizes aumentadas A e B e os
polos desejados em malha fechada de J = [—1.5, —0.12+j0.163]. Em seguida, para se obter
a resposta ao degrau dos niveis dos tanques, substituiu-se a equacao 5.12 na equagao 5.10
e seu resultado foi aplicado a funcao step() do software MATLAB.

i)
0

Estes passos foram feitos inteiramente por meio do programa ControleSS.m, desenvol-

A— KB Bk

—c o llecy| 1

“ﬂ+FL@ (5.14)

vido para este projeto, o qual para uma dada matriz J com os polos desejados, retorna o
valor da matriz K e a resposta do sistema ao degrau com a realimentacao de estados. O

valor da matriz K encontrado pode ser visto na equagao 5.15.

~

K =122,3 0,53 —3,87 (5.15)

Realizando novamente em laboratorio um degrau de 10% de subida e descida em trono
da referéncia do nivel do tanque 2 e mantendo a bomba 2 em 40%, obteve-se um resultado
muito incongruente com o que foi previsto em simulagao, como as figuras 5.5, 5.6 e 5.7
mostram. De nenhuma forma o sinal de saida estava seguindo a referéncia proposta e uma
grande oscilagao era vista nos niveis dos tanques com grandes degraus variando entre os
seus limites de atuagao(100% e 0%) para o sinal de controle. Em um primeiro momento,
pensou-se que poderia ser um efeito windup pelo sinal de controle estar sempre saturando,
porém, com um olhar mais atento, percebeu-se que o polo do filtro passa-baixa utilizado,
vide secao 4.3, estava com a mesma ordem de grandeza dos polos dominantes desejados em
malha fechada. Diante o exposto, foi trabalhado em cima do filtro para que se tivesse outro

polo e nao atrapalhasse a resposta do sistema, porém nao era possivel ter um valor menor
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do que estava sendo utilizado, porque aumentaria sua relevancia para a resposta do sistema

e para um valor maior, o transitério do sistema comega a ser afetado e ter mais lentidao.

Resposta do nivel do tanque 2 — aplicacdo de 55 apenas na bomba 1
80 T T T T T T T T T
] : ; ; : : i Real

ni| ——— Referéncia||

TOp e
: ) iy L Simulado

60

50

40

Altura(%)

30
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0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
tempo(s)

Figura 5.5: Resposta do controlador por realimentacao de estados com filtro - Nivel do tanque 2

Sinal de Controle na bomba 1 — aplicacdo de 55 apenas na bomba 1
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Figura 5.6: Sinal de controle do controlador por realimentagdo de estados com filtro - Nivel do

tanque 2
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Erro na entrada do controlador — aplicagdo de 35 apenas na bomba 1
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Figura 5.7: Erro do controlador por realimentacao de estados com filtro- Nivel do tanque 2

Sem respostas satisfatorias, a solugao encontrada foi a utilizagdo do controle sem o filtro
sabendo dos ruidos que o sinal estaria sujeito. Estes ruidos ficam na faixa de 1% e com-
prometem de certa forma o funcionamento do controlador, porém percebeu-se que a saida
estava seguindo a referéncia de uma forma muito mais condizente com a que foi observada
na simulacao. No préoximo ensaio foi entao utilizado os mesmo controlador projetado, porém
sem filtro passa-baixa. A figura 5.8 mostra a resposta do nivel do tanque 2 & aplicagao deste
controlador. No anexo III pode-se encontrar o diagrama da implementagao do controle por
realimentacao de estados na planta-piloto.
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Resposta do nivel do tanque 2 - aplicacdo de SS apenas na bomba 1
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Figura 5.8: Resposta do controlador por realimentacéo de estados sem filtro - Nivel do tanque 2

O que logo ja chama a atencao ao analisar o grafico da figura 5.8 é a variagao da saida em
torno da referéncia em todo o ensaio. Isso se da pelo fato do ruido do processo estar muito
presente nos dados, o que faz a realimentacao do sistema ser prejudicada. A figura 5.9
mostra claramente o quanto o sinal de controle foi afetado por esta variacao das saidas,
j& que o mesmo se mostra sensivel as variacoes das mesmas. As variagoes no sinal de
controle se mostraram muito bruscas, de tal forma que a bomba 1, sendo o atuador, nao
conseguia acompanhar a velocidade das mudancas, uma vez que possui limitagoes fisicas
relacionadas a variacao do seu torque ou o aumento repentino de sua corrente. Mesmo
com as limitacoes explicadas acima, o controlador por realimentacao de estados mostrou
ser mais similar ao controlador simulado quando se compara as curvas nos instantes em
que o degrau é aplicado, estando dentro do esperando para sua constante de tempo, mas
que nao se acomodava nos 2% de variacao em torno do ponto em regime permanente e
teve um sobressinal que ultrapassava o projetado de 20%. Esta sensibilidade aos ruidos do
sinal poderia ser observada ao se simular o modelo introduzindo ruidos brancos. Por outro
lado, a diferenca dos resultados pode ser entendida como uma divergéncia entre o modelo
encontrado com o real, tendo em vista as hipoteses simplificadoras adotadas ao se modelar
matematicamente o processo, estudando o modelo sendo de segunda ordem, sabendo que o
mesmo é de terceira ordem, exemplificando.

Desta forma, o controlador por realimentagao de estados mostrou ter sua limitagao ao se
tratar de um modelo SISO e na presenca de ruidos significativos em sua entrada. Poderia
ser feito um novo projeto em que o tempo de acomodagao e o sobressinal fossem maiores,
fazendo com que o controlador seja menos sensivel as variagoes de sua realimentacgao e seus
polos dominantes sejam menores para que o filtro nao interfira, porém o controle nao seria
tao eficiente tendo como premissa a melhora da resposta do sistema. Outro método para
aperfeicoar o filtro pode ser estudado com o intuito de manter o comportamento do sistema
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como de segunda ordem subamortecido, mas em outro caso pode-se trabalhar com o sistema

de terceira ordem tendo assim um grau a mais de liberdade no projeto.

Com a anélise da figura 5.8, observa-se as constantes de tempo do sistema com a utili-
zagao do controlador.

Teont =~ 205; (516)
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Figura 5.9: Sinal de controle do controlador por realimentacao de estados sem filtro - Nivel do

tanque 2

Emo na entrada do controlador - aplicagdo de SS apenas na bomba 1

13 : : : : ; : : ' '
: : : : Real
: i : : ; : ; Simulado
10_ ....... SR .i--..---‘- ........ SR R e TRt T T T =
]'f E & X 'II E :
BERE T U A BN S L5 N S
2 L by 'ﬂ'i 4 é1+] Vi A A TR
£ ST BN PR AL 1T Y TR %7 WA )
L% i} —‘1 + u‘é 1I| f i ]_I_ I!rh.llll: |||1-H r"_:Ji. l:*';:{h"i 1-‘ '+ _J;i.g i||| Ll‘1‘11’i | 'l| i h[‘l !'||‘, F'Iﬁ-'.j'
: : |’ : : b '
0 1 — AR N S N | -
2 : l]'
_15 1 1 1 1 1 1 ; 1 1
p 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500

tempo(s)

Figura 5.10: Erro do controlador por realimentacao de estados sem filtro- Nivel do tanque 2
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5.4 Comparacao entre as técnicas de controle

Como dito anteriormente na se¢ao 2.10, o indice de desempenho ITAE sera utilizado para
se comparar as duas técnicas de controle estudadas. Elas foram estudadas em condigoes
diferentes com um maior ruido para o controle por realimentacao de estados, porém a
comparacgao ¢é feita com o intuito de entender a diferencga entre os resultados. Infelizmente,
como dito, o controle por realimentacao de estados teve suas limitagoes bem destacadas em
sua resposta, portanto, este indice dard uma ideia do quao proximo uma resposta foi de
outra.

Com os dados dos ensaios, tendo o tempo e os valor do nivel do tanque 2, a funcao
trapz() do software Matlab foi implementada, realizando a integracao numérica por meio
do método trapezoidal. Com este resultado, pode-se se ter uma ideia numérica do quao
proximos estao os resultados. O indice ITAE tras uma analise do desempenho do controlador
reduzindo a contribui¢ao do erro para os valores iniciais do ensaio. A tabela 5.1 mostra os

valores fornecidos pelo indicador e proporciona a comparacao entre os resultados.

Tabela 5.1: Valores do indicador ITAE

Controlador ITAE
PI 1,05 x 10°

Realimentacdo de estados | 2,37 x 10°

Como esperado, o controlador PI teve um resultado superior ao por realimentacao de
estados, estando com a metade do valor de seu indice. Isso se justifica pelos fatos abor-
dados anteriormente, relacionado ao maior ruido na saida do sinal para o controle por
realimentacao de estados por conta da auséncia de um filtro passa-baixa. Como dito anteri-
ormente, uma mudanca do filtro utilizado pode ser estudado para que se tenham condigoes

semelhantes.
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Capitulo 6

Conclusoes e Trabalhos Futuros

Em um primeiro momento deste trabalho de conclusao de curso, teve-se o intuito de se
familiarizar com a planta-piloto e aprender a comanda-la por meio dos softwares Matlab e
AutomationStudio. Como os dados seriam processados pelo Matlab, todo trabalho passou a
ter seu foco neste software, utilizando o AutomationStudio para reinicializar alguma variavel
ou recalibrar algum sensor se fosse necessario. Com esta familiarizagao, foi estudado o
melhor ponto de operagao a ser trabalhado levando em consideracao os intertravamentos ja
existentes feitos na montagem da planta e em trabalhos anteriores.Este processo é de grande
importancia, pois todos as simulacoes, ensaios e identificacao feita, levaram em consideracao
estes pontos para se ter uma comparacao. Com o intuito de aumentar a excursao de saida
e fazer com que a resisténcia da unidade de aquecimento estivesse utilizavel sem danificar o
seus equipamentos, foi escolhido um ponto de operacao que atenda a estes requisitos. Em
seguida foi mostrado a forma como os controladores seriam abordados com os filtros passa-
baixa a serem inseridos no processo e como 0s mesmo seriam comparados posteriormente

em suas analises.

Tendo o ponto de operacao, técnicas a serem utilizadas e o conceito Fisico-Quimico do
processo, foi-se feito uma modelagem fenomenologica por meio do balanco de massa e do
balanco de energia do processo, estas modelagens tiveram como base os conceitos tedricos
e utilizaram premissas que foram aplicadas em outros projetos. Analisando os resultados
e comparando com os vistos nos ensaios, percebeu-se que o primeiro modelo matemaético
encontrado para o balanco de massa tinha uma boa resposta, faltando apenas pequenos
ajustes para que fique de acordo com o observado. Contudo, o modelo para o balanco de
energia nao teve resultados satisfatérios por nao se encontrar um ponto de operagao, deste
modo sua melhora podera ser explorada em trabalhos futuros.

Apos a analise dos modelos matematicos e as simulagoes feitas com o intuito de mostrar a
proximidade dos modelos com os dados reais, as equacoes dos modelos foram simplificadas
para que se tenha parametros com uma forma mais facil de se trabalhar. Percebeu-se

durante os ensaios que trabalhar com as vazoes do processo poderia ser um problema, pois
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nao se tem acesso direto a estas variaveis. Era necessario trabalhar com um observador de
estados caso os estudos seguissem este rumo, porém optou-se por fazer uma simplificacao
do sistema ao se indicar uma relacao de proporcionalidade entre a frequéncia dos inversores
que atuavam nas bombas e as vazoes do sistema. Desta forma, tem-se acesso direto a
esta variavel por meio do software Matlab utilizado para manipular e trabalhar em cima
das informacoes obtidas. Com o modelos, pardmetros e variaveis em sua nova forma, foi
feito a linearizacao do balang¢o de massa e do balanco de energia em torno de seus pontos
de operacao por meio da aproximacao da funcao pelos polinémios de Taylor de primeira
ordem. A partir dos modelos linearizados, foi feito uma série de ensaios para entender
melhor o funcionamento da planta para o ponto de operacao escolhido com o intuito de se
definir a variacao do sinal que sera aplicada & bomba 1 ao se fazer o ensaio PRBS. Este
ensaio PRBS teve grande importéancia, pois com ele foi criado os dados que serao utilizados
na identificacao e validagao do modelo pelo programa IdentValid.m, por meio da funcao
greyest () variando a entrada referente & bomba 1. Observou-se que os resultados foram
satisfatorios ao se verificar que a aderéncia do modelo estava alta.

Com relacao a identificacao para o balango de energia, teve-se muitas dificuldades ao
longo do trabalho até se encontrar o principal problema do sistema. As abordagens apresen-
tadas nao obtiveram respostas esperadas para que se desse continuidade ao que tinha sido
vislumbrado anteriormente. Os primeiros ensaios foram feitos tendo como base a grandezas
dos valores utilizados no balanco de massa, como uma forma de inicializar o estudo, e ao
longo do trabalho, percebeu-se que mesmo para pequenas variacoes da porcentagem da re-
sisténcia 2, a temperatura dos tanques s6 tendia a aumentar, chegando ao ponto de mesmo
com as resisténcias ligadas, os tanques aumentavam sua temperatura devido a alguma troca
de calor com o ambiente externo ou com as bombas. Tendo em vista a situagao em que se
encontrava e sabendo que o empecilho encontrado gira em torno de nao haver fluido frio com
o aumento da temperatura, decidiu-se estudar uma nova abordagem, a qual faria com que
o sistema estivesse em circuito aberto com a dgua quente saindo do tanque 2 sendo jogada
para fora do laboratoério e a dgua fria sendo jogada para dentro com o uso de uma mangueira
conectada a rede d’agua do prédio. Como resultado, a mangueira conectada a rede d’agua
do prédio nao tinha vazao o suficiente para manter o nivel d’agua do reservatorio e com o
tempo a volume do mesmo ia diminuindo. Neste ponto, buscou-se a ajuda de técnicos e até
em outra oportunidade buscou-se o auxilio do fornecedor do equipamento para entender
o que poderia estar acontecendo e como poderia ser concertado o sistema de refrigeracao
da planta piloto. Ambos apontaram a falta de gas e vazamento do mesmo como sendo os
grandes causadores da falha do equipamento e ainda uma falha no capacitor do sistema de
refrigeragao foi apontado pelos técnicos, porém como nao se obteve resposta dos técnicos e
o fornecedor nao estaria em Brasilia nos proximos meses, o concerto do equipamento nao foi
feito durante a execucao deste trabalho, sendo um dos primeiros tépicos a serem tratados

em trabalhos futuros.

Dando prosseguimento ao trabalho, discutiu-se sobre as técnicas de controle a serem
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implementadas no balanco de massa com o intuito de melhorar a resposta do sistema.
Escolheu-se um controle SISO com a bomba 1 sendo o atuador e a altura do tanque 2
sendo a saida do sistema. O primeiro controlador estudado foi o proporcional integral (PI),
que pode ser considerado um controlador PID modificado, com a constante derivativa nula.
Para encontrar os valores de seus parametros, foi feito o programa Controle_PI_NOVO.m,
o qual faz uso das fungoes fminsearch() e f_H2F1_TS() para encontrar um valor 6timo
da constante T; para um dado K¢, sendo que esta tltima foi produzida para este projeto.
A fungdo fminsearch() encontra um minimo local por meio do método de Nelder-Mead
simplificado e tras a limitacao de se ter apenas uma entrada e uma saida para a fungao a
ser estudada, por isso foi escolhido uma valor de Ko para se encontrar um 7; que tivesse
uma funcao de transferéncia em malha fechada com os requisitos postos. O tempo de
acomodacao foi escolhido como o principal requisito por se encaixar melhor no método
utilizado. Como resultado, obteve-se uma melhora da resposta do sistema com os valores
reais bem préximos do que foi simulado anteriormente. Esta proximidade s6 foi possivel
apos a implementagao de um filtro anti-windup, o qual limitava o sinal de controle apenas

para os valores em que o mesmo trabalhava, de 0 a 100%.

Com o controle por realimentacao de estados, estudou-se uma abordagem por alocagao
de polos em que foi implementado um integrador para que o sistema se comportasse como
um sistema do tipo 1 e o erro em regime permanente fosse nulo para uma entrada degrau.
Com o intuito de trabalhar com um sistema de segunda ordem subamortecido, o qual se tem
mais familiaridade com o desenvolvimento do projeto, decidiu-se trabalhar apenas com dois
polos dominantes, sendo complexos conjugados. Esta abordagem simplificou o projeto pelo
fato de ja se ter equacoes que relacionam as grandezas do sistema de segunda ordem, como
o sobressinal, amortecimento, frequéncia natural nao amortecida e tempo de acomodacao.
Desta feita, modelou-se o sistema para que o canal integrador estivesse integrado, e com
o novo modelo encontrou-se o valor da matriz K de ganho de realimentacao e e ganho
do canal integral para que o sistema estivesse dentro dos requisitos apresentados. Porém,
deparou-se com um problema entre os polos dominantes em malha fechada projetados e o
polo do filtro passa-baixa utilizado, os quais estavam com a mesmas ordem de grandeza
fazendo com que o filtro prejudicasse demasiadamente a resposta do sistema. Estudou-se
outros valores para o polo do filtro, mas nao se identificou um valor em que filtrava os
sinais com alta frequéncia e ao mesmo tempo nao prejudicasse a resposta do sistema. Com
isso, decidiu-se fazer o controle sem o filtro passa-baixa, fato que fez com que o sinal de
saida do nivel do tanque 2 estivesse com um certo ruido que influenciou no resultado final,
porém estava acompanhando o sinal de referéncia com suas limitagoes. Para se entender
quantitativamente o quanto uma resposta estava diferente de outra, utilizou-se o indice de
desempenho ITAE, o qual mostrou que o controle PI teve a metade do valor do indice do
controle por realimentacao de estados, devido em sua maioria pela diferenca dos ruidos em

cada ensaio.

Das limitagoes encontradas neste trabalho, a maioria esta relacionada a divergéncias

63



que se encontram ao se implementar os dados obtidos pelas simulagoes em modelos reais,
com a planta piloto. Percebe-se a quantidade de variaveis que matematicamente nao sao
encontradas, mas que se fazem presentes no resultado. O grande aprendizado que se pode
colher deste trabalho é como lidar com estes problemas e sempre procurar por solugoes
vidveis, solugoes essas que sao esperadas pela sociedade aos engenheiros. Para os problemas
os quais nao foram resolvidos neste trabalho, espera-se ter dado uma dire¢ao para os futuros
estudos nesta planta-piloto.

6.1 Contribuigoes e trabalhos futuros

Como principais contribuicoes deste trabalho, tem-se:

Um ponto de operacao que leva em conta os intertravamentos para o balanco de energia
e as limitacoes do atuador;

e Primeiros esfor¢os para o compreendimento do balango de energia do sistema;

Projeto de controladores para a planta-piloto estudada;

Uma metodologia para encontrar os parametros de controle PI;

Utilizagao de uma metodologia para encontrar os polos dominantes do controle por
realimentacao de estados;

Linearizagao do balanco de energia.

Portanto, os objetivos listados em 1.4 foram alcancados com o estudo do balanco de
energia podendo ser mais aprofundado em trabalhos futuros, trazendo outras abordagens
de controle do processo e uma comparacao entre diferentes identificacoes, com o uso de
diferentes sinais para o ensaio de identificagdo, variando-se nao apenas o periodo, mas
também variando sua amplitude em uma faixa de valores escolhida, ja que sistemas nao-
lineares se mostram dependentes destas amplitudes. Pode-se fazer uso ou nao dos modelos
matemaéticos propostos. Para o controle do balango de massa, trabalhou-se com o controle
SISO por uma escolha de projeto, mas a utilizagao das duas bombas pode ser estudada com
o intuito de contornar os problemas encontrados na alocagao de polos, como um exemplo.
Por fim, entende-se que nas condig¢oes propostas por este projeto, plantas industriais com
comportamentos semelhantes poderao ser sujeitas ao resultados aqui obtidos, levando em

consideracao as suas devidas proporgoes.
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I. IDENTIFICACAO LINEAR NO MATLAB
UTILIZANDO A FUNGAO GREYEST()

Codigo do arquivo 'IdentValid.m’ que cria os dados do modelo linear para a identifi-
cagao e validagao utilizados na fungaogreyest():

clear all

%Inicializando os Dados de Saida
load ("H sensor.mat’);

yl = ans.Data;

%Separando as saidas hl e h2

yls = y1(:,1);

y2s = yl1(:,2);

yls = yl1ls(1000:1length(yls),1); %Tirando o transitorio
y2s = y2s(1000:1length (y2s),1);
tempo = ans.Time;

%Inicializando os Dados de Entrada

load ("F1.mat");
ul = ans.Data;

ul = ul(1000:length(ul),1); %Tirando o transitorio

uls = ul(l:length(yls),1); %Deixando do mesmo tamanho que a saida

entrada = tempox0; %Criando um vetor do mesmo tamanho do tempo

entrada = entrada -+40;

u2 = timeseries (entrada ,tempo); %Criando o timeseries da entrada da bomba 2

u2s = u2.Data;
u2s = u2s(1000:length(u2s),1);
u2s = u2s(l:length(y2s),1); % Deixando os dados do mesmo tamanho

%Total de segundos do Ensaio
%Normalizando as entradas em das bombas
total = 18600;

uls = uls — 50;

u2s = u2s — 40;

%Normalizando as saidas em % dos n veis
yls = yls — 45.183;
y2s = y2s — 42.778;

%Separando os dados de Identificacao e
%Validacao da entrada da bomba 1

uli = uls(1:13020,1);

ulv = uls(13020:18600,1);

%Separando os dados de Identificacao e
%Validacao da entrada da bomba 1

u2i = u2s(1:13020,1);

u2v = u2s(13020:18600,1) ;

%Separando os dados de Identificacao e
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%Validacao da saida da altura do tanque 1
hli = y1s(1:13020,1);
hlv = y1s(13020:18600,1);

%Separando os dados de Identificacao e
%Validacao da saida da altura do tanque 2
h2i = y2s(1:13020,1);

h2v = y2s(13020:18600,1);

%Criando os dados de identificacao e validacao no formato iddata
respostai2 = iddata ([hli,h2i],[uli,u2i],0.5);
respostav2 = iddata ([hlv,h2v]|,[ulv,u2v],0.5);

%Inicializando o modelo do balanco de massa das equacoes diferenciais
Balanco massa = 'bmODE’;

%Valores iniciais

alpha = .1;
beta = .1;
sigma = .1;
C4 = 1;
Cs5 = 1;

% alpha = .1881;
% beta = .3918;
% delta = 0.3799;
% C4 = 0.0495;

% C5 = 1;
%Ts = 1;
%Ts = 0.5;
Ts = 0;

%ldentificando quais sao os parametros do modelo
parametros ={’alpha’, alpha; ’beta’, beta; ’sigma’, sigma; ’C4’, C4; 'C5’ ,C5};

%Selecionando o tipo de funcao utilizada , sendo cont nua para Ts=0
tipo_ funcao = ’cd’;
opcional fun = {};

Y%Formando a estruttura do modelo do balanco de massa
Y%com as configuracoes escolhidas

estrutura_bm = idgrey (Balanco massa, parametros, tipo funcao, opcional fun, Ts);

%Selecionando as opcoes de modelo caixa cinza

opcoes = greyestOptions;
opcoes.InitialState = ’auto’;
opcoes.InputOffset = [0;0];
opcoes. OutputOffset = [0;0];
opcoes . DisturbanceModel = ’auto’;
opcoes. EnforceStability = true;
Y%opcoes . Display = ’on’;

%Obtencao do modelo caixa—cinza

modeloBM_CC = greyest (respostai2 , estrutura bm, opcoes);

figure (’units’, ’'normalized’, ’outerposition’, [0 0 1 1]);

compare (respostav2, modeloBM CC);
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Codigo do arquivo 'bmODE.m’ no Matlab que descreve a estrutura do modelo linear com seus
parametros:

function [A,B,C,D] = bmODE(alpha, beta, sigma, C4, C5,Ts)

% Equacoes diferenciais do balanco de massa linearizado
% em forma de espaco de estados

A = [—alpha—sigma, alphaj;alpha, —alpha—beta];

B = [C4, 0; 0, C5];

C = eye(2);

D = zeros(2);

if Ts>0 % Discretizando o modelo para Ts>0
s = expm ([[A B]*Ts; zeros(2,4)]);
A= 5s(1:2,1:2);
B s(1:2,3:4);

end
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II. CONTROLADOR PROPORCIONAL INTEGRAL
E EM ESPACO DE ESTADOS PARA O BALANCO
DE MASSA

Codigo do arquivo’ControlePI_NOVO.m’ que seleciona o controlador proporcional integral a
ser utilizado:

clear all

%Funcao de Transferencia de H2/F1

g = tf([0 0 0.0159],[1 0.7052 0.0069]);
t=0:1:500;

%opcoes para a funcao fminsearch ()

opcoes = optimset (’TolFun’,le—6 ,’ Display’, iter’, "MaxIter’, 20);
%Valor de Kp escolhido
Prop = 3.6;

%Chute inicial de Ki
Ki_inicial = 0.08;
%Valores quaisquer para o loop

ts=100;
m= 1.5;
N inicial
N=0;

%loop para os requisitos de ts<=35 e m<=1.2
while (ts>=35 || m>=1.2)
Y%Mudanca no valor de Ki caso o loop falhe
Ki inicial =Ki inicial4N;
%Funcao para encontrar um minimo local
[Ki,ts] = fminsearch(@f H2F1 ts, Ki_ inicial, opcoes);
%Calculando o sobressinal para o dado resultado acima
gcl = pid(Prop, Ki); %controlador
Gl = gcl*xg/(1 + gel*xg); % Funcao de transferencia em malha fechada
yl = step(Gl,t);
m = max(yl);
%Caso nao atenda os requisitos
if ts>=35 || m>=1.2
%Variar um pouco o valor de Ki
Ki_inicial N =[Ki_inicial —0.001 Ki_inicial+40.001];
%Funcao para encontrar os novos minimos locais
for i =1:2
[Ki,ts] = fminsearch(@f H2F1 ts, Ki_ inicial N(i), opcoes);
gcl = pid(Prop, Ki); %controlador
Gl = gcl*xg/(1 + gecl*xg); % Funcao de transferencia em malha fechada
yl = step(Gl,t);
m_novo = max(yl);
ts_novo = ts;
if ts_novo<=35 || m_novo<=1.2
break
end
end
end
Y%Mudar o valor inicial de Ki
N=N-0.001;
end
Y%Formando a funcao de transferencia encontrada
Kp = Prop
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Ki = Ki

T1=Kp/Ki

gc = pid (Kp, Ki);

%funcao de transferencia final
G = gexg/(1 + gexg);

step (G, t)
grid

Codigo do arquivo ’f_H2F1_TS.m’ no Matlab que retorna o tempo de estabilizagdo para o

controlador especificado:

function ts = f H2F1 ts(Inte)
%Funcao que retorna o tempo de acomodacao

Y%para um dado Ki com um Kp especificado ambaixo

Prop = 3.6;
g = tf([0 0 0.0159],[1 0.7052 0.0069]);
t=0:1:500;

gcl = pid(Prop, Inte); %controlador
Gl = gcl*xg/(1 + gel*xg); % Funcao de transferencia em malha fechada
yl = step(G1,t);
sl = 501;
while y1(s1)>0.98 && yl(sl)<1.02
sl = sl — 1;
end
ts = (s1 — 1);% ts = tempo de estabilizacao;
end
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Codigo do arquivo ’ControleSS.m’ que seleciona o controlador por realimentagao de estados

a ser utilizado:

clear all

% Matrizes A,B e C do processo

A =1]-0.3327 0.3421;0.3421 —0.3726];
B = [0.0464;0];

C=1]0 1];

P=|A B; —C 0];

%Calculando o posto da matriz P
posto = rank (P)

% Polos de malha fechada escolhidos

%) = [—-1.2 —0.140.136i —0.1—0.1361 |;

J=]-1.5 —-0.1240.1631i —0.12—0.1631i |;

%J = [—0.5569 —0.0487+4+0.05251 —0.0487—-0.05251 |;
%) = [-0.1 —0.35 —0.1];

Y%matrizes aumentadas
Ac = [A zeros(2,1); —C 0];
Be = [B;0];

Kc = acker (Ac,Bc,J)

K=[|Kc(:,1) Kc(:,2)];
KI= —Kc(:,3);

AA = [A — B«K BxKI;—C 0];
BB = [0;0;1];

CC = [C 0];

DD — [0];

% obtendo separadamente as curvas de resposta x1
% versus t, x2 versus e x3 versus ¢t

t = 0:1:300;

[y,x,t] = step (AA,BB,CC,DD,1,t);

x1 = [1 0 0 |xx’;

x2 = [0 1 0 |xx’;

x3 = [0 01 J*xx7;

subplot (3,1,1); plot(t,x1); grid

title (’hl versus t)

xlabel ("t (s)’); ylabel(’hl’)

subplot (3,1,2); plot(t,x2); grid

title (’h2 versus t')
xlabel ('t (s)’); ylabel(’h2")
subplot (3,1,3); plot(t,x3); grid
title(’e versus t’)

xlabel ("t (s)’); ylabel(’e”)
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III. DIAGRAMAS DA PLANTA PARA O
CONTROLADOR PROPORCIONAL INTEGRAL E
EM ESPACO DE ESTADOS PARA O BALANCO DE
MASSA
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